CENTRO DE INVESTIGACION Y DE ESTUDIOS AVANZADOS
DEL INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL

UNIDAD ZACATENCO

DEPARTAMENTO DE BIOTECNOLOGIA Y BIOINGENIERIA

DISENO DE UN SISTEMA HIBRIDO DE REACTORES APLICADO A
LA REDUCCION DE CROMO HEXAVALENTE: MODELADO,
SIMULACION, IDENTIFICACION Y CONTROL

TESIS

Que presenta

VICENTE PENA CABALLERO

Para obtener el grado de

DOCTOR EN CIENCIAS
EN LA ESPECIALIDAD EN BIOTECNOLOGIA

Directores de tesis:

DR. RICARDO AGUILAR LOPEZ
DRA. MARIA ISABEL NERIA GONZALEZ

México, D.F. Febrero 2013



COMITE TUTORIAL:

Dr. Ricardo Aguilar Lépez

Dra. Maria Isabel Neria Gonzalez
Dr. Luis Bernardo Flores Cotera
Dr. Frédéric Thalasso Siret

Dr. Héctor Fernando Puebla Nufiez

Dra. Janet Jan Roblero



CREDITOS INSTITUCIONALES

Esta tesis fue realizado en el Laboratorio de Analisis y Control de Sistemas
Biolégicos del Departamento de Biotecnologia y Bioingenieria del Centro de
Investigacion y de Estudios Avanzados del IPN Unidad Zacatenco y en el
Laboratorio de Biotecnologia Ambiental de la Division de Ingenieria y Bioquimica
del Tecnoldgico de Estudios Superiores de Ecatepec, bajo la direccién del Dr.
Ricardo Aguilar Lopez y la Dra. Maria Isabel Neria Gonzéalez y la asesoria de los
Drs. Luis Bernardo Flores Cotera, Frédéric Thalasso Siret, Héctor Fernando

Puebla Nufiez y la Dra. Janet Jan Roblero.

Durante la realizacion de este trabajo el autor recibié una becada académica del
Consejo Nacional de Ciencia y Tecnologia (CONACYT-224979), asi, como apoyo
financiero del Centro de Investigacion y de Estudios Avanzados del IPN Unidad
Zacatenco para la difusion de los resultados derivados de su investigacion en

foros nacionales e internacionales.



A mi madre: Maria Caballero Garcia, por tu lucha constante

A Gloria, por su amor y comprension



AGRADECIMIENTOS

Quiero expresar mi gratitud por la ayuda que he recibido de mis codirectores de
tesis y de mis asesores a lo largo de la elaboracion de esta tesis. Al Dr. Ricardo
Aguilar Lépez por apoyarme y compartir sus conocimientos conmigo. A la Dra.
Maria Isabel Neria Gonzalez por todo el apoyo brindado. A los Drs. Luis Bernardo
Flores Cotera, Frédéric Thalasso Siret, Héctor Fernando Puebla Nufez y la Dra.
Janet Jan Roblero por la disponibilidad a contribuir a este trabajo de tesis.

Un agradecimiento muy especial a mi mama Maria Caballero Garcia, por darme
la oportunidad de la vida, gracias por todos tus esfuerzos realizados durante mi
nifiez, por tu ejemplo de lucha constante en la vida y tu amor incondicional, a mi

hermano José Juan Peia Caballero, mi cufiada Teresa Olvera y familia.

A Gloria Elba Granados Mercado, por ser mi compafiera y mi mayor sustento.
Gloria, contigo todas las metas y suefios dia a dia fueron hechos realidad y en los
fracasos tu apoyo fue lo mas importante. Y a la Familia Granados Mercado, por

apoyarme y aceptarme como otro hijo.

Al personal del Laboratorio de Biotecnologia Ambiental. Division de Ingenieria y
Bioquimica, TESE por las facilidades otorgadas. De igual forma al personal
Departamento de Biotecnologia y Bioingenieria del Cinvestav-IPN Unidad
Zacatenco en especial a la central analitica. A la QFB Elvira Rios Leal y técnicos.
Al Cinvestav-IPN Unidad Zacatenco por los apoyos académicos y econdémicos

gue recibidos para mi formacion como investigador.

A mis compafieros de laboratorio Pablo Antonio Lopez Pérez, Fernando Alberto
Cuevas Ortiz, Rigel Valentin Gomez Acata, Blanca N. del Castillo. Asi como

amigos en especial a César Garcia Diaz y Sergio Medina Llanos y familiares.

Al CONACYT por la beca académica otorgada para la realizacion del presente
trabajo (n°. de registro 224979).



Indice general

0.1.
0.2.
0.3.

0.4.

Resumen. . . . . . .. o
SUMMATY . . . . o v o o e e e e
Estrategia Experimental . . . . . . . . ... ... o L.

0.3.1.
0.3.2.

Primera Etapa . . . . . . ... .. o oo
Segunda Etapa . . . . . . . . ... ...

Reporte general . . . . . . ... L

1. Antecedentes

Introduccidén . . . . . . ..
Remocién de cromo hexavalente . . . . . . . . . ... ... .. ... ..
Biorremocién de cromo hexavalente . . . . . . . ... .. ... ... ..
Justificacidon . . . . . . ..
Hipdtesis . . . . . o . o o
Objetivos de investigacion . . . . . . . . . . .. ...

1.1.
1.2.
1.3.
1.4.
1.5.
1.6.

1.6.1.
1.6.2.

General . . . . . . e
Particulares . . . . . . . . .

Remocién de Cr(VI) por D. alaskensis 6SR

2.1. Introduccidn . . . . . . . ..o
2.2. Materiales y métodos . . . . . . . ...

2.3.
2.4.
2.5.

2.2.1.
2.2.2.
2.2.3.
2.2.4.
2.2.5.
2.2.6.
2.2.7.

Etapa preliminar . . . . . . .. .. ... ... ..
Microorganismo . . . . . . .. ..o
Preparacién del medio de cultivo Postgate C . . . . . . . . ..
Preparacion del inéculo (semilla) . . . ... ... ... L.
Concentracién celular . . . . . ... ... ... ... .. ...,
Cosechadecélulas . . . ... ... ... ... ..........
Métodos analfticos . . . . . . ... ..o oo

Desarrollo experimental . . . . . . ... ... ... ... ... ...,
Cultivos de Desulfovibrio alaskensis 6SR en presencia de Cr(VI) . . .
Resultados y discusién . . . . . . ... ..o

2.5.1.
2.5.2.
2.5.3.

2.5.4.
2.5.5.

Dindmica de biomasa, sulfato y sulfuro de hidrégeno . . . . . .
Reduccion de Cr(VI) . . .. ... ... . ...
Efecto de la concentracién de Cr(V I) sobre el crecimiento de D.
alaskensis 6SR . . . . . ..o oo o
El cromo total en la biopelicula . . . . . . ... ... ... ...
Reduccién de Cr(VI) por sulfuro de hidrégeno . . . . . . . ..

W W W w N =

S ot O

N

11
12
12
12



INDICE GENERAL 1

2.6. Conclusiones . . . . . . . . e 32

3. Identificacién paramétrica del proceso sulfato reductor para D. alasken-

sis 6SR 34
3.1, Resumen. . . . . . . . L e 34
3.2. Introduccion . . . . . . . ... e 35
3.2.1. El modelo fermentativo . . . .. ... ... ... ... ..... 35
3.3. Materiales y métodos . . . . . . . ... oL 35
3.3.1. Modelo de espacio de estados . . . . . ... ... ... ... .. 36
3.3.2. Proceso sulfato reductor . . . . . ... ... ... ... 36
3.3.3. Ajuste de pardmetros del modelo . . . . . . ... ... ... .. 38
3.4. Resultados y discusién . . . . . . . .. .. ... ... 39
3.4.1. Cultivos en lote de D. alaskensis 6SR . . . . . . . .. .. ... 39

3.4.2. Identificacién paramétrica para diferentes modelos cinéticos para
el PSR en medio Postgate C . . . . ... ... ... ...... 41

3.4.3. Identificacién paramétrica para diferentes modelos cinéticos para
el PSR en agua congénita . . . . .. ... ... ... 54
3.5. Modelamiento del sistema (PSR) . . . ... ... ... .. ... ... . 55
3.6. Conclusiones . . . . . . . . . . . i 55
4. Dindmica del proceso sulfato reductor 57
4.1, Resumen . . . . . . . . it e e 57
4.2. Introduccién a sistemas dindmicos . . . . . . . . ... ... ... ... 58
4.2.1. Definicién de un sistema dindmico . . . ... ... .. ... .. 58
4.2.2. Tiempo . . . . . . oL 59
4.2.3. Definicién formal de un sistema dindmico . . ... .. ... .. 60
4.2.4. Ecuaciones diferenciales y sistemas dindmicos . . . . . . . . .. 60

4.3. Modelado matemdtico, andlisis y simulacién para el proceso sulfato re-
ductor: caso particular de estudio para D. alaskensis 6SR . . . . . .. 61
4.3.1. Sintesis del modelo matemdtico de reduccién de sulfato . . . . 62
4.3.2. Balances de masa para el modelo matemaético para el PSR . . . 63
4.3.3. Crecimiento celular: . . ... ... ... ... .. ........ 63
4.3.4. Biomasa: . . . . . ... 63
4.3.5. Lactato: . . . . . . . ... 64
4.3.6. Sulfato: . . . . . . ... 64
4.3.7. Sulfuro de hidrégeno total: . . . . . ... ... ... 65
4.3.8. Acetato: . . . ... L 65
4.3.9. Ion sulfhidrato: . . . . . . .. ... ... .. ... .. ... 65
4.3.10. Sulfuro de hidrégeno acuoso: . . . . . . . ... ... ... ... 66
4.3.11. Sulfuro de hidrégeno en la fase gas: . . . . . .. ... ... ... 66

4.4. Modelo matemdtico para el PSR utilizando como medio de cultivo agua
congénita . . . ... L Lo 67
4.4.1. Distribucién de sulfuros . . . . .. ... ... ... ... ... . 67
4.5. Resultados y discusién . . . . . . . . . ... o 69
4.5.1. Analisis de bifurcacién del RB . . . . . .. ... oL 69

4.5.2. Region 6ptima de operacién . . . . . . . ... ... 70



INDICE GENERAL I

4.5.3. Dindmica de las especies de sulfuro . . . . .. .. ... ... .. 72

4.6. Conclusiones . . . . . . . . . . . e 74
5. Control del reactor biolégico 78
5.1, Resumen . . . . . . . . Lo L 78
5.2. Introduccion . . . . . . . . .. e 79
5.2.1. Definiciones preliminares . . . . .. ... .. ... ... ... 79
5.2.2. Otras definiciones . . . . . . . . ... .. ... ... ... ... 82

5.3. Materiales y metédos . . . . . .. ..o 83
5.3.1. Modelos cinéticos . . . . . . .. ..o L 83
5.3.2. Modelo matemético fenémomenologico del PSR . . . . . . . .. 83
5.3.3. Modelo matemdtico . . . ... ... ... oL, 85

5.4. Controladores . . . . . . . . . . . e 87
5.4.1. Notaciones y declaracién del problema . . . . . . ... ... .. 87
5.4.2. Dindmica delerror . . . . . . .. . . ... ... ... ... .. 87
5.4.3. Hipdtesis . . . . . . . . 88
5.4.4. Descripcién de la prueba de la proposicion 1 . . . . . . . . .. 88

5.5. Controlador adaptable . . . . . . ... ... oo, 91
5.5.1. Notaciones y declaracién del problema . . . . . . ... ... .. 91

5.6. Resultados y discusién . . . . . . .. ... 93
5.6.1. Controlador polinomial . . . . ... ... ... ... ...... 93
5.6.2. Controlador adaptable . . . . . . ... ... ... ........ 95

5.7. Conclusiones . . . . . . . . . . e 98

6. Determinacion de las ecuaciones de velocidad reaccién de reduccion

de Cr(VI) y oxidacién de HsyS 101
6.1. Introduccidon . . . . . . . . .. L 101
6.2. Ecuacién cinética de velocidad para la reduccién de Cr(VI) . . . . . . 102
6.2.1. Metodologfa . . . . . . . . .. ... 102
6.2.2. Procedimiento experimental . . . . . . .. ... 0L 103
6.3. Resultados y discusién . . . . . . .. . ... 105
6.3.1. Dindmica del sulfuro de hidrégeno . . . . . ... ... ... .. 106
6.3.2. Modelo cinético para reduccién de Cr(VI) en el reactor electro-
quimico . . . ..o 106
6.4. Conclusiones . . . . . . . . . . . e 110
7. Sistema hibrido de reactores modelo matematico nominal 111
7.1. Introduccidon . . . . . . . ... 111
7.2. Dindmica del SHR: modelos . . . . . . .. .. ... ... ... ..., . 112
7.3. Modelo matemdtico nominal parael SHR . . . .. ... ... ... .. 114
7.3.1. Modelado del SHR cuando se utiliza la fase liquido del RB como
fuente de HyS para reducir Cr(VI) . .. .. ... ... .... 115
7.3.2. Modelado del SHR cuando se utiliza la fase gas del RB como
fuente de HyS para reducir Cr(VI) . ... ... ... .. ... 115

7.4. Sistemas alternativos parael SHR . . . . .. .. ... ... ... ... 116



INDICE GENERAL v

7.4.1. Modelo para el SHR con tres estados (n = 3) en el RB con con

HyS en fase liquido. . . . . . . ... ... ... 117

7.4.2. Expresiones dindmicas de velocidad (cinéticas de reaccién) . . . 117
7.4.3. SHR considerando recirculacién de biomasa al RB . . ... .. 118
7.4.4. Modelo para la representacién lineal del SHR . . . . . . .. .. 120
7.4.5. Estabilidad del SHR mediante anélisis de valores singulares (SVD)121

7.5. Resultados. . . . . ... ... . 122
7.6. Conclusiones . . . . . .. . . e 122

8. Control multivariable del sistema de remocién de sulfato y cromo. 124

8.1. Introduccidn . . . . . . . . . .. 124
8.1.1. Sistema de control descentalizado . . . . . . ... ... ... .. 126
8.1.2. Controlabilidad . . . . . . . ... ... ... .. ... .. ..., 127
8.1.3. Observabilidad . . .. ... ... ... ... ... ........ 127
8.1.4. Matriz de funcién de transferencia, . . . . . ... ... ... .. 128
8.1.5. Desacopledelaplanta . . . . . .. ... ... ... .. ... 128

8.2. Desacople por SVD . . . . . . . .. 129
8.2.1. Sobre SVD . . . . . . ..o 129

8.3. Controlador por SVD . . . . . . .. ... ... ... 130

8.4. Acoplamiento del par entrada salidaenla M. de T. . . . .. ... ... 131

8.5. Gananciarelativa . . . . . . .. ... 132

8.6. Matriz de Ganancia Relativas . . . . . . . . ... ... ... ...... 133

8.7. Resultados y discusién . . . . . . ... ... .. ... .. ... 135
8.7.1. Sistema hibrido de reactores representacién lineal . . . . . . . . 135
8.7.2. EscalamientodelaM.deT.. . . ... ... ... ........ 138
8.7.3. Escalamiento de la M. de T. en funcién de la variable s . . . . 140
8.7.4. Descomposicién en valores singulares de la M. de T. . . . . .. 141

8.8. Pares de entrada/salida y grado de interaccién mediante RGA . . . . . 143
8.8.1. M. de T. en estado estacionario (s =0) . .. ... ... .... 144
8.8.2. Pares de entrada/salida y grado de interaccién mediante SVD . 145
8.8.3. Pares de entrada/salida y grado de interacciéon . . . . ... .. 147

8.9. Desacople de la M. de T. mediante SVD . . . . ... .. ... ..... 148

8.10. Diferentes estados de equilibrio de la planta frente a variaciones sobre
las variables de control. . . . . .. ... ... . oL L 150
8.10.1. Variacién de los flujos de alimentacién al sistema y diferentes

perturbaciones . . . .. ... L L L oo 151

8.11. Control multivaraible del SHR . . . . . .. ... ... ... ...... 154

8.12. Sinstesis del controlador-SVD . . . . . ... ... .. ... ... 156
8.12.1. Implementacién del controlador-SVD . . . . . . .. ... .. .. 158
8.12.2. Simulaciones numéricas . . . . . . . . ... ... 159

8.13. Conclusiones . . . . . . . . . . . e 161

9. Conclusiones generales y recomendaciones 163

9.1. Conclusiones . . . . . . . . . v i i e e e e 163

9.2. Recomendaciones . . . . . . . . . . . e 165



INDICE GENERAL \

A. Programa para estimar los pardametros 172
B. Articulos publicados 188

C. Difusién de resultados de investigacién y otras contribuciones en
foros nacionales e internacioneales 189



Indice de figuras

2.1.
2.2.
2.3.

2.4.

2.5.

2.6.

2.7.

2.8.

2.9.

2.10.

2.11.

2.12.

2.13.

2.14.

2.15.

Evolucién de Cx en los tratamientos 4 —6. . . . . . . . ... ... ..
Evolucién de Cp,g en los tratamientos 4 —6. . . . . . ... ... ...
Evolucién de Csoi— en los tratamientos 4 —6.. . . . . . . ... .. ..

Evolucién de concentracién residual de Cr(V 1) en cultivos en medio
Postgate C sin sales de sulfato utilizando células cosechadas.. . . . . .
Crecimiento celular de D. alaskensis 6SR en medio Postgate C en ausen-
cia de sales de sulfato, utilizando células cosechadas y lavadas en pres-
enciade Cr(VI) (35mgL™Y). . . .. ... ... ...
Evolucién de biomasa en cultivos en medio Postgate C con sales de sulfa-
toy 15 mgL~t de Cr(VI), utilizando células cosechas de D. alaskensis

6SR, las cuales previamente fueron expuestas a aire filtrado por 20 min.

Dindmica de cromo residual en células cosechas, lavadas y expuestas a
oxigeno por 1 h, en medio Postgate C suplementado con 15 mgL~! de

Micrografias electrénicas ( 500 nm y 100 nm, AMT CS) de D. alaskensis
6SR, creciendo en presencia de 3,5 mgL de Cr(VI) (20 h). (Dr. Oliver
Lopez (ENCB-IPN)). . . . . . . ... o
Evolucién de la concentracién de biomasa (Cx) para diferentes con-
centraciones de cromo hexavalente: 0, (control) 4, 15 y 19 mgL~!. . . .
Evolucién de la concentracién de sulfato <CSOi’) para diferentes con-

centraciones de cromo hexavalente: 0, (control) 4, 15y 19 mgL~!. . . .
Evolucién de la concentraciéon de sulfuro de hidrégeno (Cp,s) para
diferentes concentraciones de cromo hexavalente: 0, (control) 4, 15y 19
mgL ™ .
Dindmica de Crraeq en la fase liquido y en la biopelicula en cultivos
puros de D. alaskensis 6SR en presencia de cromo hexavalente (15
mgL™Y).
Cambio de color del medio de cultivo Postgate C, después de inocular
las botellas con 5 mL de in6culo. . . . . . . ...
Barrido de absorbancia (200—800 nm) en las dos botellas suplementadas
con 15 mgL~! de Cr(VI) antes de inocular. . . . . .. ... ......
Abatimiento en la senal de absorbancia para Cr(VI) después de inoc-
ular las botellas con 5 mL de inéculo. . . . . .. ... ...

VI

19
20
20

23

23

24

25

26

27

27

28

30

30

31



INDICE DE FIGURAS

VII

2.16.

2.17.

3.1.

3.2.

3.3.

3.4.

3.5.

3.6.

3.7.

3.8.

3.9.

3.10.

3.11.

3.12.

3.13.

3.14.

Evolucién de la concentraciéon de sulfuro de hidrégeno (Ch,s) en el
cultivo que se utilizé como semilla para inocular las botellas en los
experimentos. . . . ... .. Lo e e
Concentracién inicial de sulfuro de hidrégeno después de inocular las
botellas en ausencia y presencia de Cr(VI). . . . ... ... ... ...

Evolucién promedio para sulfuro de hidrégeno, (Cr,s), y lactato, (Crqc)
en cultivos en lote para D. alaskensis 6SR. . . . . ... ... .. ...
Evolucién promedio para biomasa, (Cx), y lactato, (Crs.) en cultivos
en lote para D. alaskensis 6SR. . . . . . . ... ... ... ... ...
Evolucién promedio para acetato, (Cac)en cultivos en lote para D.
alaskensis 6SR. . . . . . . ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Cp,s , con CSOi‘ como sustrato limitante
en el modelo cinético de Monod. . . . . . . .. ... ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
por el modelo para CSOZ’? Cract v Cact, con Csoi* como sustrato
limitante en el modelo cinético de Monod. . . . . . . .. ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Cp,s , con Cree como sustrato limitante en
el modelo cinético de Monod. . . . . . . .. .. ... ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
por el modelo para Csoiﬂ Cract ¥ Cact, con Crgee como sustrato
limitante en el modelo cinético de Monod. . . . . . . .. ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y CH,s , con Creet ¥ CSOZ‘ como sustrato
limitante en el modelo cinético de Bailley. . . . . . . .. ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
por el modelo para Csojﬂ Cract v Cact, con Craer ¥ CSOZ* como
sustrato limitante en el modelo cinético de Bailley. . . . . .. ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Cp,s , con e como producto de inhibicién
en el modelo cinéticode Reis. . . . . . . .. .. .. ... ... .. ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para CSOE’ » Cract v Cact , con Cyep como producto de
inhibicién en el modelo cinéticode Reis . . . . . . . .. ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y CH,s , con CSOi‘ como sustrato limitante
en el modelo cinético de Levespiel. . . . . . . ... ... ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Csoi*v Cract ¥ Cact , con CSOE’ como sustrato
limitante en el modelo cinético de Levespiel. . . . . . .. ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx vy CH,s , con Crqee como sustrato limitante en
el modelo cinético de Levespiel. . . . . . . .. ... ...

31

32

39

40

40

42

43

43

44

45

45

46

46

47

48

49



INDICE DE FIGURAS

VIII

3.15.

3.16.

3.17.

3.18.

3.19.

3.20.

3.21.

3.22.

4.1.

4.2.

4.3.

4.4.

4.5.

4.6.

4.7.

Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Csojﬂ Cract v Cact , con Crgee como sustrato
limitante en el modelo cinético de Levespiel. . . . . . . . .. ... ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Ch,s , con Creet ¥y CSOi‘ como sustratos
limitantes en el modelo cinético de Levespiel. . . . . . ... ... ...
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para CSOZ’? Cract ¥ Cact , con Craet v Csoj* como
sustratos limitantes en el modelo cinético de Levespiel. . . . . . . . ..
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Ch,s , con Caet y Ch,s como productos
inhibitorios en el modelo cinético. . . ... ... ... ... ......
Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para CSOZ” Cract ¥ Cact , con Caet v Ch,s como
productos inhibitorios en el modelo cinético. . . . . . . . ... ... ..
Comparacién entre los datos experimentales y la respuesta del modelo
para Cx y Cp,s en el modelo cinético de Levenspiel en funcién de
sulfato y sulfuro. . . . . . ..o Lo
Comparacién entre los datos experimentales y la respuesta del modelo
para Csoi* en el modelo cinético de Levenspiel en funcién de sulfato y
sulfuro. . . . . . e
Variables de respuesta para los cultivos en lote, de la bacteria D. alasken-
sis 6SR cultivada en agua congénita. Las barras de desviacién corre-
sponden a tre replicas de los cultivos. . . . . . . ... ... ... .. ..

Diagrama de bifurcacién para el biomasa ([X]) en el PSR consideran-
do como pardmetro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de
dilucion D € [0—0,03R7] . . ... ...
Diagrama de bifurcacién para el sulfuro ([P]) en el PSR consideran-
do como pardmetro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de
dilucion D € [0—-0,03h~ . . ... ..o Lo
Diagrama de bifurcacién para el sulfato ([S]) en el PSR consideran-
do como pardmetro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de
dilucion D € [0—0,03R7] . . ... ...
Superficie de las trayectorias [X]| — [P] — t, para el PSR en el dominio
De[0—003r7 . ...
Superficie de las trayectorias [S] — [P] — t , para el PSR en el dominio
De0-003n7 . ...
Superficie de las trayectorias [X] — [S] — t , para el PSR en el dominio
De0—-003h7 . ...
Modelado del PSR: simulacién numérica de las diferentes especies de
sulfuro ([Ha2S]poras [HS ™. [H25],,5) en el RB considerando el modelo
cinético de Monod con D = 0,01 h=1; [S;,] = 1,5 gL~ 1, [X(0)] = 0,12
gL 5 [S(0)] =3 gL Yy [PO)] =16 gLt ... ... ...

49

50

50

51

52

53

53

55

71

71

72

73

73

74

75



INDICE DE FIGURAS IX

4.8.

4.9.

4.10.

5.1.

5.2.

9.3.
5.4.

5.5.

9.6.

5.7.
5.8.

5.9.

5.10.
5.11.
5.12.

6.1.

6.2.

Modelado del PSR: simulacién numérica de biomasa [X] y sulfato [S]
en el RB considerando el modelo cinético de Monod con D = 0,01 A 1;
[Sin] = 1,5 gL, [X(0)] = 0,12 gL~; [S(0)] = 3 gL y [P(0)] = 1,6
gL 75
Modelado del PSR: simulacién numeérica de las diferentes especies de
sulfuro ([Ha2S]popas [HS ™. [H25],,5) en el RB considerando el modelo
cinético de Levenspiel. . . . . . . . ... oo 76
Modelado del PSR: simulacién numérica de biomasa [X] y sulfato [5]
en el RB considerando el modelo cinético de Levenspiel con D = 0,01
h~Y; [Sin] = 1500 mgL~' gLh — 1, [X(0)] = 110 mgL~"; [S(0)] = 3050
mgL=L y [P(0)]=30mgL=t . . . ... 76

Validacién experimental del modelo cinético de Monod: (a) dindmi-
ca de biomasa; (b) dindmica de sulfato; y (c) dindmica de sulfuro de
hidrégeno. Las barras corresponden a la desviacién estdndar promedio
de breplicas. . . . . . .. 94
Trayectoria a lazo cerrado de la concentracién de sulfato utilizando el
modelo de Monod como modelo cinético para el PSR de la BSR D.

alaskensis 6SR. . . . . . . . 94
Esfuerzos de la entrada de control . . . . . ... ... 95
Diagrama fase de las trayectorias a lazo abierto y cerrado para la vari-

able controlada (CSOE*) ........................... 96

Indice de desempeiio (ITSE) para los controles considerando utilizando
el modelo de Monod como modelo cinético para el PSR de la BSR D.
alaskensis 6SR. . . . . . Lo 96
Evolucién de concentracién de sulfato para diferentes valores del grado
del polinomio para el controlador propuesto utilizando el modelo de
Monod como modelo cinético para el PSR de la BSR D. alaskensis 6SR 97
Diferentes indices de desempeno. . . . . . . . ... ... ... ... 97
Validacién experimental del modelo cinético de Levenspiel: (a) dindmi-
ca de biomasa; (b) dindmica de sulfato; (¢) dindmica de sulfuro de
hidrégeno; y (d) los residuales. Las barras corresponden la desviacién

estdndar promedio de 4 replicas. . . . . .. ... L. 98
Trayectoria a lazo cerrado de la variables de control (CSOZ’)' ..... 99
Esfuerzo del control en la accién del controlador propuesto. . . . . . . 99
Evolucién de los estados no controlados (dindmica cero). . . . . . . . . 100
Indice de desempenio (ITSE) . . . . . . . .. ..o v 100

Reactor Quimico intermitente para la reaccién de Cr(VI) con HaS a
pH =7,T = 37°C y rpm = 300.(Botella tipo Duran Schott x 500 mL
modificada). . . . . ... 104
Representacion esquematica del sistema montado para la determinacion
de las expresiones de velocidad en la reaccién de reduccién de Cr(V 1)
con HoS. . . . e 104



INDICE DE FIGURAS

X
6.3. Sistema experimental montado para la determinar las expresiones de
velocidad en la reaccién de reduccién de Cr(VI) con HyS. (Laboratorio
de Bioprocesos TESE) . . . . . . ... ... ... oL 105
6.4. Evolucién de reduccién de Cr(VI) con HS para diferentes concen-
traciones iniciales de Cr(VI) (5,12 y 25 mgL™). . . ... ... ... 106
6.5. Evolucién de concentracines: modelo cinético frente a los datos experi-
mentales. . . ... 107
6.6. Simulacién del modelo cinético para diferentes concentraciones iniciales
de Cr(VI). ... 107
6.7. Respuesta del modelo vs datos experimentales en la reaccién de reduc-
cién de Cr(VI) = 5mgL~t(con n = 3 replicas). . . .. ... ...... 108
6.8. Respuesta del modelo vs datos experimentales en la reaccién de reduc-
cién de Cr(VI) =12 mgL™(con n = 3 replicas). . . . ... ...... 108
6.9. Respuesta del modelo vs datos experimentales en la reaccién de reduc-
cién de Cr(VI) =26 mgL 1(con n = 3 replicas). . . . ......... 109
7.1. Diagrama de flujo bésico definido para el sistema hibrido de reactores
aplicado a la remocién simultanea de sulfato y cromo hexavalente: Cr(V 1)
— Cr(III), HyS — SO, 08% . . .. ... ... ... ....... 112
7.2. SHR con recirculacién de biomasa al RB, considerando tres estados
(biomasa, sulfato y sulfuro) enel RB. . . . ... ... ... .. .... 120
7.3. Reduccién de sulfato y Cr(VI) en el SHR, considerando las dos fuentes
de H,S en fase liquido y gas en un punto de equilibrio de interés: Fig =
0,0375 Lh™1; Fyg = 0,045 mgL~ (D = 0,025 h™1); gnOi_ = 3050
mgL =t CEl = 800 mgL~Y CA = CBE L [mgL™] . oo 123
8.1. Sistema de remocién de sulfato (SOF ) y cromo (Cr(VI)) en estudio. 126
8.2. Sistema MIMO a controlar por lazos de control SISO. . .. ... ... 132
8.3. Comparacién de los valores singulares superior (¢ = 1) e inferior (o=
o2) para la M. de T sin escalamiento y con escalamiento. . . . . ... 141
8.4. Representacion del acoplamiento de la planta. . . . . . . .. ... ... 145
8.5. Representacién del proceso de remocion de sulfato y cromo bajo estudio
sin insteraccion. . . . .. .. Lo 150
8.6. Comparacion de los valores singulares superior (¢ = 01) e inferior (o=
o9) para la M. de T. con escalamiento y con escalamiento para los
diferentes pontos de operacién analizados. . . . . . . . ... ... .. 153
8.7. Configurarcién simplificada de un sistema de control feedback (Skoges-
tad & Singurd, 2001). . . . .. ... 154
8.8. Representacién a bloques del controlador-SVD. . . . . ... ... ... 158
8.9. Representacién del esquema de control TITO para regular la concen-
tracién de cromo y sulfato en el SHR. . . . ... ... ... ... ... 160
8.10. Respuesta a lazo cerrado de las variables del proceso de remocién de
sulfato y cromo. . . . . . ... 160
8.11. Esfuerzo de control de en el proceso de remocién de sulfato y cromo a
lazo cerrado. . . . . .. L L 161



Indice de cuadros

2.1.

4.1.
4.2.

8.1.
8.2.
8.3.
8.4.

8.5.
8.6.

8.7.

8.8.

8.9.

Disenio Experimental . . . . . . . . ... L L oo

Reaccién principal de PSR.. . . . . . . . ... o o 0oL
Valores para constantes de equilibrio para sulfuro . . . . . .. ... ..

Valores nominales de los pardmetros para el proceso de remocién de
sulfato y cromo . . . . . . ...
Valores nominales de los pardmetros para el reactor electroquimico . .
Valores nominales de los pardmetros para el reactor quimico . . . . . .
Rango asociado con cada entrada y cada salida . . . . ... ... ...
Estado de equilibrio para el punto nominal en el SHR . . . .. .. ..
Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta variando el flujo de alimentacién al
reactor electroquimico . . . . . . . ... oL
Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta varaindo el flujo de alimentacién al
reactor biolégico RB . . . . . . ... oo
Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta perturbada con la concentracién de de
cromo en la entrada de al reactor electroquimico RE . . . . . . .. ..
Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta perturbada con la concentracién de de
sulfato en la entrada de al reactor biolégico RB . . . .. ... .. ..

XI

135
136
136
140
152

152

152

153



INDICE DE CUADROS 1

0.1. Resumen

En este trabajo de investigacion titulado “Diseno de un Sistema Hibrido de
Reactores Aplicado a la Reduccién de Cromo Hexavalente: Modelado, Sim-
ulacién, Identificacién y Control”, se presenta un estudio experimental y numérico,
para analizar y controlar el funcionamiento de un sistema de reactores, con el propési-
to de estudiar la reduccién de cromo hexavalente (Cr(VI)). El disefio del sistema de
reactores estd soportado con evidencias experimentales y numeéricas, lo que permitié
el desarrollo de un modelo matematico fenomenolégico para simular y controlar el
proceso de remocién de sulfato y Cr(V1).

El desarrollo de este trabajo considera el disefio un Sistema Hibrido de Reactores
(SHR), compuesto por tres rectores: un reactor biolégico (RB), reactor electroquimico
(RE) y un reactor quimico (RQ), lo cual constituye la divisién del proceso global en el
SHR: i) un proceso de degradacién anaerébio de sulfatos por la bacteria D. alaskensis
6SR para producir sulfuro de hidrégeno (H2S), y éste utilizado para la reduccién de
Cr(VI) a Cr(III); ii) un proceso de tratamiento electroquimico (RE), para tratar
altas concentraciones de Cr(VI), y iii) un proceso de tratamiento quimico de Cr(VI)
con HsS en el RQ como etapa de reduccién final del Cr(V 1) hasta una concentracién
< 0,5 mgL~!. Lareduccién de Cr(VI) en el RQ se trata utilizando HS en fase liquido
0 gas.

El proceso de degradacion anaerdbica de sulfatos tiene su antecedente en las inves-
tigaciones realizadas por la Dra. Marfa Isabel Neria Gonzélez, sobre el aislamiento e
identificacién de la bacteria sulfato reductora Desulfovibrio alaskensis 6SR, como un
modelo biolégico para producir H3S, asi, como su aplicacién en la precipitacién de
metales pesados (por ejemplo, Cr(VI), Cd(II), etc).

El proceso de remocién electroquimico de cromo estd referido a investigaciones
realizadas por el Dr. Ricardo Aguilar Lépez, sobre modelado y control del proceso de
reduccién de Cr(VI) en un reactor electroquimico.

En una primera etapa del trabajo se presenta un estudio del proceso de reduccién
de Cr(VI) directamente en cultivos puros con la bacteria D. alaskensis 6SR, ademds,
se presentan y discuten las observaciones experimentales referentes a los principales
procesos participantes en la remocién del metal en los cultivos en lote.

En una segunda etapa del trabajo, se presenta el modelado de los diferentes proce-
sos que constituyen al SHR: la reduccién de sulfato en el RB, la reduccién de Cr(V 1)
en el RE y RQ, a través del desarrollo de los diferentes modelos mateméticos desar-
rollados con cada cinética de reaccién identificada paramétricamente. A partir de los
modelos cinéticos, se desarrollaron los modelos matemadticos correspondientes para ca-

da reactor mediante balances de masa. En cada reactor se estudié su comportamiento
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dindmico, asi como también, el acoplamiento de los reactores.
Se presenta el modelo matemaético para del SHR y finalmente, se presenta el andlisis

dindmico y control del SHR propuesto.

0.2. Summary

In this thesis entitled "Design of a Hybrid System of Reactors, Applied to
the Reduction of Hexavalent Chromium: Modeling, Simulation, Identifica-
tion and Control", presents an experimental and numerical study to analyze and
control the operation of a reactor system , with the purpose of studying the reduc-
tion of hexavalent chromium (Cr(VI)). The design of the reactor system is supported
with experimental and numerical evidence, which allowed the development of a phe-
nomenological mathematical model to simulate the process of removal of sulfate and
Cr(VI).

The development of this work considers the design of a Hybrid System Reactors
(HSR), composed of three reactors: a Biological Reactor (BR), Electrochemical Reac-
tor (ER) and a Chemical Reactor (CR), which is the division of gobal process in the
HSR: (1) a process of anaerobic degradation of sulfates by the bacterium D. alaskensis
6SR to produce hydrogen sulfide (H2S), which was used for the reduction of Cr(VI)
to Cr(I11), (2) a process of electrochemical treatment (ER) for treating high concen-
trations of Cr(V ), and (3) a chemical treatment process of Cr(VI) with HyS in the
CR.

The process of anaerobic degradation of sulfates refers to research conducted by
Dra. Maria Isabel Neria Gonzélez, on the isolation and identification of sulfate-reducing
bacteria D. alaskensis 6SR, as a biological model to produce HsS, as well as its appli-
cation in the precipitation of heavy metals (e.g., Cr(VI), Cd(II) etc.) and the electro-
chemical process of removing chromium refers to research conducted by Dr. Ricardo
Aguilar Lépez, on modeling the process of reduction of Cr(V 1) in an electrochemical
reactor.

In a first stage of the research is a study of the process of reduction of Cr(VI)
directly with the bacteria cultures D. alaskensis 6SR, also presents experimental ob-
servations of the main processes involved in the removal of metal in the cultures and
in a second stage, the modeling shows the different processes, the sulphate Reduction
in the BR, reduction of Cr(VI) in the ER and CR, through the development of the
mathematical models developed with each reaction kinetics parametrically identified.
From kinetic models were developed mathematical models for each reactor corespon-
dientes by mass balance.We present a mathematical model for the HSR and finally

presents the dynamic analysis and control of the proposed SHR.
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0.3. Estrategia Experimental

La estrategia experimental que se siguié durante el desarrollo de este trabajo fue
dividida en dos etapas. La primera consistié en realizar estudios cinéticos en cultivos
en lote con la bacteria D. alaskensis 6SR, en presencia de Cr(VI) (5—30 mgL~!). En
esta investigacién, tuvo como objetivo investigar los diferentes procesos involucrados
en la remocién de Cr(VI) en cultivos puros de D. alaskensis 6SR. En la segunda etapa
fue enfocada a realizar experimentos de tipo numéricos sobre modelado, y el disefio del
SHR y tuvo como objetivo aplicar herramientas tradicionales de control para analizar
dindmicamente y controlar el proceso de reduccién de Cr(VI) y remocién de sulfato
(SO37) en el SHR.

0.3.1. Primera Etapa

La primera etapa del trabajo fue dirigida para investigar las capacidades de re-
mocién de Cr(VI) por D. alakensis 6SR en cultivos en lote. Ademds, a identificar
paramétricamente la cinética de crecimiento de la bacteria D. alaskensis 6SR, uti-

lizando diferentes modelos cinéticos no estructurados reportados en la literatura.

0.3.2. Segunda Etapa

La segunda etapa del trabajo fue dirigida al estudio numérico del SHR . En estos
estudios, se tuvo como propésito disenar algoritmos matemadticos para modelar, simu-
lar, identificar y controlar el proceso de remocién de Cr(VI) en el SHR, asi como los

componentes del sistema, utilizando la plataforma de MatLab ™.

0.4. Reporte general

La tesis ha sido dividida en nueve capitulos. En el Capitulo 1 (Antecedentes) se
presentan una breve revision bibliogréfica referente a los métodos utilizados para la re-
mocién de cromo hexavalente, principalmente con microorganismos; es decir, cubre los
antecedentes de la informacion relacionada con el proceso sulfato reductor en relacién
a la remocién de Cr (VI) y también de otros sistemas biolégicos diferentes a las bac-
terias sulfato reductoras. Capitulo 2 (Remocion de Cr(VI) por D. alaskensis 6S5R) se
presenta los resultados referentes a la remocién de Cr(VI) (5—30 mgL~!) en cultivos
puros en lote de la bacteria D. alaskensis 6SR y los mecanismos de remocién de Cr(V 1)
en los sistemas bajo estudio. Capitulo 3 (Identificacion paramétra del proceso sulfato
reductor para D. alaskensis 65R) se presentan el proceso de identificacién paramétrica

para la cinética de crecimiento de D. alaskensis 6SR en medio Postgate C y agua
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congénita en cultivos en lote. En el Capitulo 4 (Dindmica del proceso sulfato reductor)
presenta el modelado del proceso sulfato reductor en el reactor bioldgico a través de
dos modelos cinéticos no estructurados.Un modelo tipo Monod cuando se considera
como medio de crecimiento agua congénita suplementada con lactato y un segundo
modelo tipo Levenspiel cuando se considera como medio de crecimiento medio Posta-
gate C. Capitulo 5 (Control del reactor bioldgico) se presenta la investigacién realizada
sobre el control del proceso sulfato reductor, los controladores propuestos son de tipo
retroalimentado. Capitulo 6 (Determinacion de las ecuaciones de velocidad reaccion de
reduccion de Cr(VI) y de oxidacion de HsS) se presentan las ecuaciones de velocidad
para la cinética de reduccién de Cr(V 1) y oxidacién de HsS para el reactor quimico
y la expresién de velocidad para la reduccién de Cr(V 1) en el reactor electroquimico.
Capitulo 7 (Sistema hibrido de reactores modelo matemdtico nominal) se presenta el
modelo matemédtico nominal para el Sistema Hibrido de Reactores (SHR), ademds,
se presentan diferentes modelos matemaéticos derivados del modelo nominal del SHR
como esquemas alternativos en el proceso de remocién de Cr(V I). Capitulo 8 (Control
multivariable del sistema de remocion de sulfato y cromo) se presenta el control del
SHR en un estado de operacién de interés; a través de una versién lineal del sistema
no lineal del SHR. Y finalmente en el Capitulo 9 se presentan las conclusiones globales

y las recomedaciones de este trabajo.



Capitulo 1

Antecedentes

1.1. Introduccion

El cromo hexavalente (Cr(VI)) y los compuestos que lo contienen, son fuertes
agentes oxidantes, tienden a ser irritantes y corrosivos, por lo que son considerados
altamente toxicos. E1 Cr(V 1), puede atravesar con facilidad las membranas celulares,
con su subsiguiente reduccién intracelular a intermediarios reactivos (Rivero y col.,
2001).

En México, existen cerca de 600 industrias dedicadas al ramo de la galvanoplas-
tia que generan, entre otros residuos, aguas residuales con altas concentraciones de
cromo hexavalente que por su alta toxicidad, debe ser removido previamente hasta
concentraciones menores a 0,5 mgL~! (SEMARNAP, 1997), antes de disponerlas a
los cuerpos receptores. En la mayor parte de las industrias, las agua de desecho son
dispuestas al drenaje municipal sin tratamiento. En algunos casos, se les aplica sdélo
tratamiento de neutralizacién, y en muy pocos casos se tratan mediante tratamientos
convencionales. En muy pocas industrias, los métodos tradicionales que se utilizan, se
basan en la adicién de productos quimicos y agentes floculantes como por ejemplo, el
bisulfito de sodio y el sulfato ferroso, hidréxido de sodio entre otros. En estos tipos
de tratamientos, los agentes quimicos deben ser adicionados en una dosis de hasta
2,5 veces, con respecto al requerimiento estequiométrico (Eckenfelder y col., 2000).
Lo anterior ocasiona que se consuman grandes cantidades de reactivos y se generen
grandes cantidades de lodos, considerados como residuos peligrosos, lo que incrementa
los gastos (Rodriguez y col., 2003).

Otros métodos existentes muy poco utilizados son; intercambio iénico, recuperaciéon
por evaporacion, adsorcién con carbén activado, osmosis inversa y precipitacién quimi-
ca. En todos estos casos, los costos de operacién, la cantidad de quimicos y el manejo

de los lodos generados son factores que limitan el uso de estos tratamientos. Por otro
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lado, el tratamiento electroquimico para remover Cr(VI), se presenta como un método
alternativo para remover Cr(V I), sobre todo cuando las concentraciones de cromo son
altas, por ejemplo, 1300 — 2500 mgL~"'. La reduccién del metal en este tratamiento
consta de la reduccién de Cr(VI) a Cr(I1I), mediante la liberacién del ion ferroso
(Fe(II)), debido al desgaste del énodo por el paso de una corriente eléctrica, a través
de electrodos de acero al carbén (Martinez y col., 2000 y Rodriguez y col., 2003).
Sin embargo esta técnica es apropiada cuando se trata de altas concentraciones de
Cr(VI), pero cuando se trata de concentraciones bajas (por ejemplo, < 30 mgL~1)
el proceso puede ser ineficiente y costoso. También, las tecnologias que involucran mi-
croorganismos (es decir, la biorremediacién) se presentan como una alternativa en los
procesos para remediar los ambientes contaminados con metales pesados. El uso de
la biorremediacién para la remocién de Cr(VI) ha demostrado ser una alternativa a
considerar cuando de reducir Cr(VI) a Cr(IlII) se trata.

1.2. Remocién de cromo hexavalente

El amplio uso de metales pesados y de sus compuestos por las industrias moder-
nas ha resultado en la descarga de grandes cantidades de estos metales en el medio
ambiente. Estos contaminantes inorgdnicos son de considerable atencién, muchos ar-
ganismos internacionales dedicados a la proteccién del medio ambiente (por ejemplo,
la EPA) debido a que no son biodegradables, presentan alta toxicidad, pueden tener
efectos cancerigenos y mutagénicos en los seres vivos. Siendo el Cr(VI) uno de los
metales pesados més importantes a considerar, debido a su amplio uso en los procesos
industriales, por ejemplo, bronceado, galvanoplastia, tarjetas de circuitos impresos,
acabado de metales, tratamiento de metales, fabricacién de pinturas, fabricaciéon de
acero, etc.(Francoise y col., 1991, Hass y col., 1984, Juang y col., 200, Selvi y col.,
2001)

La mayoria del cromo presente en aguas de desecho estd en forma de Cr(II1I) y
Cr(VI). El Cr(VI) es la forma mds téxica de los dos, éste puede tener la forma de
dicromato (Cr2052) o como cromato (CrOy!'). Tienen una solubilidad caracteristica
en un amplio intervalo de valores de pH (Francoise y col., 1991). Debido a su estructura
similar del Cr2072 con el anion sulfato (SO3™) (Cotton & Wilkinson, 1980), éste
puede superar la permeabilidad en la barrera de la pared celular, entrando por la
via de transporte del S’Oi_. Y a menos que rdpidamente el Cra0, 2 gea reducido a
Cr(I1I), el Cr(VI) puede danar el ADN via la produccién de radicales libres tales
como RS— y OH™ que atacan al ADN.

Como se menciondé previamente, los principales métodos utilizados por las indus-

trias para el tratamiento de aguas contaminadas con metales pesados (precipitacion,
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intercambio iénico (Juang y col., 1998), osmosis inversa (Hanra y Prabhakar, 1996), ad-
sorcién (Siddiqui y col., 1999) entre otros), se puede lograr una remocién del 90 — 96 %
del metal. Sin embargo estos métodos generan grandes cantidades de lodos y un cos-
to adicional para el manejo, disposicién y tratamiento de los mismo. El tratamiento
electroquimico ha cobrado importancia debido que ofrece ventajas sobre las técnicas
de remediacion ya que se considera un proceso terminal (Hatfield y col., 1996, Rajesh-
war y col., 1994, Miriam G. y col., 2004). Asi también, el interés en los procesos de
biorremediacién se ha incrementado en las tltimas décadas.

Algunos microorganismos que actian en medio ambiente como agentes geoquimi-
cos promoviendo la precipitacién, la transformacién o la disolucién de metales. El
uso de estos microorganismos puede ofrecer nuevas herramientas para transformar
contaminantes t6xicos. Las bacterias sulfato reductoras (BSR) constituyen un grupo
de procariontes anaerobios, comtnmente encontrados en ambientes contaminados con
metales pesados, metaloides, u otros contaminantes que son letales para otros mi-
croorganismos (inhibidores o téxicos) y plantas. Las BSR son capaces de acoplarse
a la oxidacién de compuestos orgdnicos o hidrégeno con la reduccién de sulfato. Las
BSR son capaces de descontaminar ambientes contaminados con metales pesados por
la reduccién quimica indirecta via la produccién de sulfuro de hidrégeno, el cual es el
producto final de la reduccién no asimilatoria del sulfato. Ademds, de esta reaccién
quimica, la reduccién enzimética también desempenia un rol importante en la reduccién
de metales pesados.

La mayorfa de los estudios realizados sobre remocién de metales pesados utilizando
BSR, se han enfocado a la biorremediacién de ambientes contaminados con Fe, Mn,
V, Cr, Pd, Tc, U, Cu, Ni, Zn, Cd, Hg, Mn, Co y Pb, principalmente debido a su
fuerte efecto téxico en los seres vivos (S.Kalyuzhnyi y col., 2003, Kaksonen & Franz-
mann, 2003, Quan y col., 2003, Tabak y col., 2003, Kaksonen y col., 2004, Kaksonen
& Puhakka, 2007). En una amplia variedad de estudios se han reportado para mostrar
las capacidades que presentan las BSR para reducir metales téxicos, ya sea de manera
directa (enzimdticamente) o indirecta (mediante sulfuro de hidrégeno) mediante la
transformacién a especies menos solubles (precipitacién de metales). A continuacién
se citan algunos de los trabajos mas relevantes enfocados a la biorremediancién de am-
bientes contaminados con metales pesados utilizando BSR y enfocados principalmente

a la biorremediacién de ambientes contaminados con Cr(VI).

1.3. Biorremocion de cromo hexavalente

Una evidencia importante que se observé en algunas BSR, fue la reduccién enzimati-

cade Cr(VI)a Cr(I1I) (mecanismo de reduccién conocido como forma directa). De
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los trabajos pioneros, destaca los trabajos realizados por Lovley y Phillips (1984) ya
que demostraron la reduccién enzimatica de Cr(VI) a Cr(I11I) en células cosechadas
de D. wvulgaris, utilizando como donador de electrones a Hy. En dicho proceso, el
citocromo ¢3 funcioné como una reductasa de Cr(VI). Evidencias similares fueron
reportadas para Pseudomonas ambigua G-1, ya que se observé que la reduccion de
un mol de Cr(VI) a Cr(I1I) mientras se consumia 3 moles de NADH como un
donador de electrones (Suzuki y col., 1992). También se observé la localizacién de la
deshidrogenasa en el espacio peripldsmico de D. gigas (Bell y col., 1974).

La reduccién directa de Cr(VI) a Cr(III) en cultivos anaerobios utilizando D. vul-
garis Hildenborough fue observada utilizando células cosechadas y lavadas en medio
Postgate C sin sulfato. En un periodo de 5 h se observé una disminucién en la concen-
tracién residual de Cr(V 1) y un consumo de lactato no relacionado con la reduccién
de sulfato. Los cultivos fueron expuestos a diferentes concentraciones de Cr(V I), sien-
do la concentracién més alta del metal de 2,5 mgL~!. (A. Klonowska y col., 2008).
Estas evidencias soportan la participacién de la deshidrogenasa y el citocromo c3 en
el proceso de reduccién del cromo, es decir, mediante un proceso enzimatico. Otro
estudio utilizando BSR de los géneros Desulfovibrio y Desulfomicrobium, se observé
la capacidad para reducir Cr(VI) de forma directa. Desulfomicrobium norvegicum re-
duce Cr(VI) (25 mgL™1), sin embargo, la reduccién de Cr(V I) en ausencia de sulfato
no fue asociada al crecimiento y que la deshidrogenasa de F'e puede reducir Cr(VI),
y que la presencia del metal induce cambios morfoldgicos en las células (Michel y col.,
2001).

Ademas, se ha observado que otros microorganismos diferentes a las BSR, tam-
bién tienen la capacidad de reducir Cr(VI), por ejemplo, E. coli 33456, puede reducir
15 mgL~t de Cr(VI) en 10 h (Hai & Yi-Tin, 1993). También Enterobacter cloacae,
la cual mostré una resistencia a Cr(VI) bajo condiciones anaerobias y aerobias. En
condiciones anaerobias Enterobacter cloacae reduce Cr(VI) a Cr(III) (K. Komori y
col., 1989, Pi-Chao y col., 1989). Hei y col., (1996) observaron la reduccién de Cr(VI)
durante la degradacién de Naftaleno utilizando Bacillus sp. K1 y Sphingomonas pauci-
mobilis EPA 505. Los estudios en lote para el consorcio de estos microorganismo,
se encontré que el Cr(VI) (10 — 30 mgL~") fue reducido mientras el naftaleno fue
degradado.

Pulane y col., (2008) reportaron la remocién de Cr(VI) (200 mgL~!) utilizando
un consorcio de microorganismos aislados de lodos de una planta de tratamientos en
Africa del sur. La caracterizacion e identificacion de los cultivos se realizé mediante el
andlisis del gen 16s 7 RN A, encontrando que en condiciones aerobias el principal género
fue Bacillus, (gram-positivo) con pequena composicién de bacterias gram-negativas,

por ejemplo, Microbacterium sp. Mientras que en condiciones anaerobias fueron Ente-
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rococcucs, Arthrobacter, Paenibacillus y Oceanobacillus. En los cultivos el Cr(V 1) fue
reducido a Cr(II1I).

Con Shewanella oneidensis MR-1, también se ha observado la capacidad para re-
ducir Cr(VI) (5 — 10 mgL™!) en presencia de nitrato y nitrito, observando que la
reduccién de Cr(VI) no necesariamente es debido a mecanismos asociados al crec-
imiento, ya que la presencia de nitrito inhibe tales mecanismos, de este modo, la re-
duccién de Cr(VI) debe estar asociada a otros mecanismos (Sridhar y col., 2002). En
condiciones aerobias Pseudomonas flurescenns LB300, reduce Cr(VI) a pH neutral.
La reduccién de Cr(VI) a Cr(III) fue observada para concentraciones de Cr(VI)
de 314, 200 y 112 mgL~", el microorganismo reduce 61 %, 69 % y 99,7 % de Cr(VI),
respectivamente en 150 h (Paul y col., 1994).

La reduccién de Cr(VI) de manera indirecta, es decir, mediante la reaccién en-
tre el sulfuro de hidrégeno y Cr(VI) fue reportada por Smillie y Loutit (1981) re-
portaron que las BSR presentes en sedimentos marinos fueron capaces de producir
sulfuro de hidrégeno para reducir Cr(VI) a Cr(I1I). El uso del gas de sulfuro de
hidrégeno biogénico se ha utilizado para la precipitacién de metales, por ejemplo,
The BioSulphide™~ Process de la compania Biote@) Water, ha desarrollado sistemas
para la recuperacion de metales valiosos, mediante la precipitacién utilizando sulfuro
de hidrégeno producido por BSR (Oscar-Lopez y col., 2009). Un aspecto importante a
considerar con el uso del sulfuro de hidrégeno para la remocién de metales en fase liqui-
da, es la solubilidad de éste en ésta fase, debido a que la solubilidad es una funcién de
la temperatura y la presién (Clarken & Glew, 1970). Otro aspecto es que el sulfuro de
hidrégeno generado por las BSR también puede causar problemas en muchos procesos
industriales; por ejemplo, causa problemas de corrosién en los ductos que transportan
derivados del petréleo. También, se ha reportado que el sulfuro de hidrégeno inhibe el
proceso de la metanogénesis en un amplio intervalo de pH (Koster y col., 1986)

Pero no solamente los mecanismos directos e indirectos son los involucrados en los
procesos de biorremediacién de ambientes contaminados con metales cuando se uti-
lizan BSR u otros microorganismos. La produccién de sustancia poliméricas por las
BSR, cominmente conocida como EPS (sustancias poliméricas extracelulares, princi-
palmente proteinas, polisacdridos, dcidos orgénicos y lipidos) (Chistophe y col., 2005,
Chul & Novak, 2007, Chrysi y col., 2002), favorecen la remocién de metales pesados.
Por ejemplo, la acumulacién de Cr(V 1) en EPS producido en cultivos de Enterobacter
cloaceae ha sido reportado para concentraciones de Cr(VI) de 25 — 100 mgL~! con
una remocién de 60 — 70 %. Smith y col., (2000) utilizaron la biopelicula de cultivos
para un consorcio de BSR para remover y precipitar Cr(V 1) (25 mgL~"'). En un peri-
odo de 48 h el 88 % de la concentracion inicial de Cr(VI) fue removida de la solucion.

Mediante un balance de masa se encontré que 80 % del Cr(VI) fue precipitado en su
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forma insoluble (Cr(I1I)) y solamente menos del 10 % fue retenido por la biopelicu-
la y s6lo un 12% del Cr(VI) no fue reducido a su forma insoluble. La produccién
de EPS est4d relacionada directamente con la composicién del medio y la cinética de
crecimiento principalmente (Nachum & Eugene, 1982).

También se han utilizado soportes diferentes al EPS para remover Cr(VI), por
ejemplo, Yujian y col., (2009) reportaron el uso de soluciones de Mg/Al en medio
bésico para adsorber Cr(V I) con un tiempo de equilibrio de 150 min. Donde se observé
que 105,3-112,0 mg/g a 20 —40 °C' y un 100 % de remocién a un pH de 2 — 3 unidades.

Un aspecto importante a considerar cuando se utilizan BSR en aplicaciones para
biorremediacién, son los factores que pueden limitar el proceso sulfato reductor. Uno
de estos factores es la produccién de sulfuro de hidrégeno en los cultivos. El sulfuro de
hidrégeno se produce al reducirse el sulfato. S. Okabe & Characklis (1992) reportaron
los efectos de concentraciones de sulfato y sulfuro sobre la estequiometria de la reduc-
cién de sulfato en D. desulfuricans creciendo en lactato y sulfato. Observaron cambios
en el tamano celular en los cultivos, los cambios fueron atribuidos a la evolucién de la
concentracién de sulfuro de hidrégeno y a la relacién de C : N también. Para dicho es-
tudio se encontré una concentracién inhibitoria por sulfuro de hidrégeno a 500 mgL ™"
y la disminucién en el tamano celular fue directa al incremento de concentracién de
sulfuro de hidrégeno, se sospeché que la inhibicién celular en los cultivos por sulfuro
de hidrégeno puede ser debido a que las especies de éste (HaS, HS™!, y S72) que
se combinan con el hierro del citocromo y otros compuestos esenciales que contienen
hierro en la célula, causa que el transporte de electrones cese su actividad.

Recientemente se han aislado y caracterizado nuevas cepas del género Desulfovib-
rio. Por ejemplo, Desulfovibrio alaskensis sp. Novo, fue aislada e identificada por Maria
Feio y col., (2004). D. alskensis sp, fue aislada de un ducto que transportaba petréleo
en Alaska. Es una bacteria gran-negativa, mostré una similitud con el género Desul-
fovibrio, y un 98,9% de similitud con D. vietnamensis, una cepa recuperada de un
héabitat similar de donde se aislé a D. alaskensis sp.

Neria-Gonzélez y col., (2006) también asilaron y caracterizaron una nueva cepa
del mismo género en un ducto que transporta petréleo en el sureste mexicano, con
una similitud con D. alaskensis sp, fue razon por la cual esta nueva cepa fue nom-
brada Desulfovibrio alaskensis 6SR. La bacteria ha mostrado tener un potencial para
ser aplicada en procesos de biorremediacién de ambientes contaminados con metales
pesados. De particular interés, ha sido la remocién de Cr(VI), ya que se ha obser-
vado que esta cepa puede crecer tolerando concentraciones de Cr(VI) hasta 15 — 20
mgL~! en medio Postgate C con una produccién de 500 — 650 mgL~! de sulfuro de
hidrégeno en cultivos por lote. La alta produccién de sulfuro de hidrégeno se consideré

que puede ser aprovechada para reducir Cr(V 1) de manera indirecta, as{ mismo, para
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la recuperaciéon de metales valiosos.

Finalmente, el desempeno de las BSR sobre la remocién de Cr(V 1), estd relaciona-
da de forma directa con las condiciones de operacién en los sistemas (es decir, tipo de
cultivos: lote, semi-lote etc.) y la naturaleza de la composicién del medio (principal-
mente la fuente carbono y energia) y la concentarcién de metales. Por ejemplo, para D.
desulfuricans, se encontré que los efectos de temperatura y la concentracion de fosforo
fueron significativos sobre el proceso sulfato reductor. Se destaca que la relacién este-
quiométrica de dos moles de lactato son consumidos por cada mol de sulfato reducido
no es dependiente de la temperatura en los cultivos. Sin embrago, la produccién de
EPS estd relacionada con la concentracién de fosforo en el medio ya que el EPS se
incrementa con la disminucién de la concentracién de fosforo (Okabe & Characklis,
1991)

1.4. Justificacion

Debido a los efectos mutagénicos y cancerigenos provocados por el Cr(VI) en
los seres vivos y su continuo aumento en la descarga al medio ambiente, resultado
de su amplia participacion en diferentes procesos industriales; ha motivado el uso de
tecnologias méds limpias y eficientes para contrarrestar la contaminacién provocada por
Cr(VI). Los diferentes métodos utilizados para el tratamiento de aguas contaminadas
con Cr(VI) presentan desventajas, tales como demanda de grandes cantidades de
materia prima, generacién de lodos, altos costos de operacién, entre otros.

Una de las alternativas para la remocién de Cr(VI) es la combinacién de diferentes
metodologfas existentes, que en conjunto permitan un mejor desempeiio del proceso
de remocién de Cr(VI). Sin embargo, para estudiar comportamiento de nuevas com-
binaciones, se requiere de profundizar en el andlisis del comportamiento dindmico del
proceso de remocion. Por lo que, el desarrollo de un modelo matemdtico que repre-
sente el sistema de remocién de Cr(VI) es un requisito primordial para estudiar cada
nueva propuesta. De este modo, un modelo matemé&tico permitird realizar estudios de
la dindmica y control del proceso de remocién de Cr(VI). Asi, entonces, el modelo
matemadtico es de gran utilidad en el andlisis dindmico e implementacién de estructuras

de control sobre el proceso.

1.5. Hipétesis

El control de la remocién de sulfato y Cr(VI) en fase liquido en un sistema de
reactores acoplados se puede lograr mediante la sintesis e implementacién de contro-

ladores sobre el modelo matemadtico del sistema de reactores disenado para remover
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sulfato y Cr(VI).

1.6. Objetivos de investigacién

1.6.1. General

Obtener un modelo matematico fenomenoldgico de un Sistema Hibrido de Reac-
tores (SHR) aplicado a la reduccién de sulfato y Cr(VI) y disehar e implementar
sistemas de control sobre el modelo del SHR para controlar el proceso de reduccién de

Cr(V1I), via produccién de sulfuro hidrégeno porducido por D. alaskensis 6SR.

1.6.2. Particulares

1. Estudiar el efecto del Cr(VI) sobre el crecimiento de la bacteria D. alaskensis

6SR y su capacidad para remover sulfato y Cr(V 1) en cultivos puros.

a) Evaluar la capacidad para remover y reducir Cr(VI) por labacteria.

b) Identificar los procesos participantes en la remocién y reduccién de Cr(V 1)

en los cultivos.

¢) Obtener un modelo matematico para la cinética de crecimiento de la bac-

teria.

d) Modelar y controlar el proceso sulfato reductor.
2. Modelado y control del proceso sulfato reductor (PSR) para D. alaskensis 6SR.

a) Obtener un modelo matemético para la cinética de crecimiento de la bac-

teria.
b) Caracterizar la dindmica del PSR.

¢) Disenar e implementar sistemas de control sobre el modelo del PSR.
3. Modelado del proceso de reduccién de Cr(VI) y oxidacién de HaS.

a) Obtener las expresiones cinéticas para la reaccién de reduccién de Cr(V 1)

con HyS biogénico

b) Modelar el proceso de reduccién de Cr(VI) y oxidacién de HaS

4. Disenar y controlar la dindmica del SHR aplicado a remocién de sulfato y
Cr(VI).

a) Diseno del SHR a través del acoplamiento de los diferentes reactores.
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b) Caracterizar dindmicamente el SHR en regiones 6ptimas de operacién y

evaluar las propiedades de estabilidad, controlabilidad y observabilidad.

¢) Disenar e implementar sistemas de control sobre el modelo del SHR.



Capitulo 2

Remocién de Cr(VI) por D.
alaskensis 6SR

2.1. Introduccién

Muchos microorganismos y principalmente las bacterias sulfato reductoras (BSR)
han demostrado tener la capacidad para reducir cromo hexavalente Cr(VI) (Cheung
& Gu, 2007). De acuerdo con la literatura, a las bacterias del género Desulfovibrio,
se les ha dado una mayor atencién en lo referente a la reduccién de iones metdlicos
(es decir, metales pesados) de manera directa o indirecta. La especie mds estudiada
es Desulfovibrio vulgaris Hildenborough, la cual es capaz de reducir metales pesados,
metaloides y radionuclestidos (Heidelberg y col., 2004). La reduccién se puede realizar
por la participacién de la deshidrogenasa y el citocromo c3z (reaccién directa) o por
sulfuro de hidrégeno producido al reducir el sulfato como resultado de la oxidacién de
la fuente de carbén (reaccién indirecta). El uso de agentes reductores como citrato,
cisteina o sulfuro de sodio han sido utilizados para ayudar a reducir la fase de retardo
en los cultivos, debido a que le confiere proteccién frente a los metales pesados, ademas
disminuye el potencial de 6xido-reccién en el medio y facilita el crecimiento de las BSR.

En este capitulo se presentan los resultados més relevantes que se obtuvieron en
la etapa experimental al estudiar el comportamiento cinético de crecimiento de D.
alaskensis 6SR, en presencia de cromo hexavalente a diferentes concentraciones en
cultivos en lote. El objetivo principal de este estudio fue evaluar la tolerancia y ca-

pacidad de remocién de Cr(VI) por D. alaskensis 6SR.

14
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2.2. Materiales y métodos

2.2.1. Etapa preliminar

Para el desarrollo de este trabajo fue necesario la implementacién de una etapa
preliminar de experimentacién, la cual permitié como entrenamiento en el manejo de
la BSR; el entrenamiento consistié en la preparacion del medio de cultivo, reactivacién

de la cepa, entre otras actividades.

2.2.2. Microorganismo

La bacteria D. alaskensis 6SR, fue aislada de una biopeicula desarrollada dentro de
un oleoducto del sureste mexicano. Es una bacteria gran-negativa, no forma esporas,
utiliza lactato como fuente de carbono y energfa, puede crecer en presencia de un 3 %
de cloruro de sodio, a pH de 7 y con una temperatura éptima de 37 °C. Ademads, la bac-
teria se caracteriza por producir una sustancia polimérica con propiedades quelantes,
lo cual es importante en la remocién de metales (Neria-Gonzalez y col., 2006).

El medio de cultivo Postgate C se us6 como medio de crecimiento (Postgate, 1984),
con lactato como fuente de carbono y energia y sulfato de sodio como aceptor de
electrones. La composicién del medio en (gL~1): 0,5 K3 POy; 1,0 NH4C1; 0,06 M gSO,e
TH50; 30 NaCl; 0,06 CaCly @ 2H50; 1,0 de extracto de levadura; 0,3 de citrato de
sodio; 6 mL (60 % w/w) de lactato de sodio; el pH fue ajustado a 7,0 con NaOH (0,5
N) todos los reactivos fueron grado analitico. Después de transferir 45 mL de medio
Postgate C en condiciones anaerobias en botellas serolégicas de 125 m L de capacidad,
fueron esterilizadas en autoclave (121 °C, 15 Ib/pul?,15 min). Las botellas solégicas
(reactores en lote) fueron inoculadas usando 10 % (v/v) de volumen como inéculo (en
fase exponencial) y 15 mg L' de cromo hexavalente, las botellas fueron monitoreadas

cada 24 h por 240 h por triplicado, la temperatura se mantuvo constante (37 °C).

2.2.3. Preparacién del medio de cultivo Postgate C

Durante la elaboracién del medio de cultivo, se eliminé volumen de agua por ebul-
licién, para esto se adicioné 10% de agua en exceso previa disolucién de los compo-
nentes del medio correspondientes a la formulacién y ajuste de pH (7) con solucién de
hidréxido de sodio (0,5 N). E110 % (v/v) de volumen de agua en exceso se eliminé per-
mitiendo que el medio hirviera el tiempo necesario para recuperar el volumen original.
Posteriormente se enfri6 el medio asperjando gas de nitrégeno filtrado (0,2 pm) hasta
temperatura ambiente. En seguida se dispensé 45 m L medio en botellas serolégicas de
125 mL (previamente lavadas y enjuagadas con agua desionizada y secadas en estufa

a 100 °C), durante el llenado de las botellas serolégicas se continué el burbujeo de
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nitrégeno dentro de éstas; una vez que se completé el volumen de medio en la botel-
la y se procedi6 sellar las botellas. Posteriormente las botellas, se esterilizan a una

temperatura de 121 °C' y una presién de 15 lbpul 2.

2.2.4. Preparacién del inéculo (semilla)

Se preparé en botellas serolégicas con 50 mL de medio de cultivo Postgate C, para
reactivar a D. alaskensis 6SR. Se transfieren 5 mL del cultivo de D. alaskensis 6SR
(en fase exponencial) en condiciones asépticas a cada botella (previa caracterizacién
del cultivo de resguardo), se incuban a 37 °C hasta alcanzar una densidad 6ptica de
0,4 —0,5 (580 nm). Esta actividad se realizé por triplicado y se monitoreé el consumo

de sulfato, produccién de sulfuro y biomasa. El tamano del in6culo fue del 10 % v /v.

2.2.5. Concentracion celular

La concentracién de biomasa se estimé a partir de las lecturas de densidad 6ptica
a 580 mm y se convirtié a peso seco a través de una curva patrén de biomasa en peso

S€eCOo.

2.2.6. Cosecha de células

Las células de cada semilla se recuperaron por centrifugacién (2000 — 10000 g, 10
min, 5° C') en presencia de atmésfera de argén. El paquete celular se lavé dos veces
(se resuspende en 10 mL de medio Postgate C sin sulfato). Después de los lavados,
en las células de D. alaskensis 6RS, se verificé la usencia de sulfuro de hidrégeno y
finalmente se recuperé el paquete celular, para resuspenderlo en 2 mL de medio fresco
(sin sulfato) y se transfieren a un vial (previamente esterilizado) y se ajusté hasta un

volumen final de 12 mL (semilla libre de sulfuro y sulfato).

2.2.7. Meétodos analiticos
Sulfato

La concentracion de sulfato fue cuantificada como sulfato de bario, mediante el
método turbidimétrico (Kolmert & col., 2000). La muestra de 1 mL fue centrifugada
para remover sélidos suspendidos y posteriormente se diluy6é (1 : 100) con solucién
acondicionadora (50 mL de glicerol, 30 mL HC! concentrado, 300 mL de agua de-
sionizada, 100 mL de etanol y 75 mg NaCl) y 0,5 g de BaCl. La mezcla se agité
vigorosamente en vortex por 3 min. La absorbancia de la muestra se midi6 a una

longitud de onda de 420 nm.
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Sulfuro

El sulfuro de hidrégeno se midié por el método de Cord-Ruwisch (1985), indirec-
tamente por la formacién de sulfuro de cobre como precipitado. La absorbancia de la

muestra se midé a 480 nm.

Lactato y acetato

La concentracién de acetato y lactato fueron determinadas usando HPLC, con un
detector de UV (A = 210 nm), con un flujo de 0,700 mL/min, y la fase mévil fue
acido sulfirico/agua (0,33/0,067). Antes de inyectar las muestras, soluciones patrén
de lactato y acetato fueron utilizadas para calibrar el equipo. Las muestras se filtraron

en membranas de celulosa de 0,22 pm.

Anadlisis de cromo hexavalente

La concentracién de cromo hexavalente se midi6 espectrofotométricamente (Espec-
trofotémetro, Varian Cary® 50 UV-Vis) y usando el método de 1,5-difenilcarbazida en
medio dcido (NMX-AA-044-SCFI-2001, Paul, 1955). El método se basa en una reaccién
de 6xido reduccién donde el cromo hexavalente reacciona con la 1, 5 difenilcarbazida en
medio dcido para dar Cr(I11), la reaccién da 1, 5-difenilcarbazona que presenta un col-
or violeta que absorbe a 540 nm. La intensidad de color fue directamente proporcional

a la concentracién de cromo.

Cromo total

Para medir cromo total se utilizé6 un espectrofotémetro de Adsorciéon Atémica
(Varian) de emisién de flama, con las siguientes condiciones de trabajo: longitud de
onda de 357,9 nm, un ancho de ventana de 0,2 nm para un rango 6ptimo de trabajo de
0,06 — 15 mgL~". Se utilizé una lampara multi-elementos (Co — Cr — Cu— Fe — Mn —
Ni) de catado hueco (7 mA, acetileno-aire comprimido con flama tipo reductora),
las muestras analizadas se diluyeron a 10X. (Yanagisawa & col., 1970, Wilson y col.,
1968).

Unidades experimentales

Las unidades experimentales (UEs) para cada tratamiento antes de ser inoculadas
se suplementaron con cromo hexavalente, a partir de una solucién madre de dicroma-
to de potasio (K2Cr207- 4750 £ 1 mgL~!, %CV 0,37). La concentracién de cromo
hexavalente en cada UE, se midi6 espectrofotométricamente (540 nm) por el método
de 1,5-difenilcarbazida en medio dcido (NMX-AA-044-SCFI-2001, Paul F.,1955).
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Tratamiento | Biomasa | Cr(VI) | SR
1 - ¥ -
2 - T +
3 + ¥ -
1 T ¥ +
5 + - -
6 + - ¥

Cuadro 2.1: Diseno Experimental

Cromo total en la biopelicula

El contenido de cromo en la biopelicula y en la fase liquida fue analizada por es-
pectrofotometria de adsorcién atémica. La biopelicula fue removida por centrifugacién
(1000 rpm, 10 min). Las fracciones recuperadas se diluyen (1072) con solucién al 2
% de HNOs

2.3. Desarrollo experimental

En estudios preliminares realizados en el grupo de trabajo con cultivos en lote con
D. alaskensis 6SR, se observé la capacidad para crecer en presencia de Cr(VI) (15
mgL~!) en medio Postgate C, sin embrago, hasta el momento no se habia evaluado
cuales eran los principales procesos participantes en la remocién del metal y aunque
para el género Desulfovibrio se ha reportado su capacidad para reducir metales in-
directamente por sulfuro de hidrégeno, hasta el momento esta reaccién no se habia
evaluado de manera completa para D. alaskensis 6SR y tampoco la remocién del met-
al en la biopelicula. Para investigar lo anterior se propusé realizar experimentos en
presencia de Cr(VI) para evidenciar los principales procesos de remocién del metal

en los cultivos. Los resultados maés relevantes se muestran a continuacion.

2.4. Cultivos de Desulfovibrio alaskensis 6SR en presen-
cia de Cr(V1I)

En la Cuadro 2.1, se muestra el diseno de los experiementos.

El disefio en (2.1) fue propuesto en base a resultados previos para cultivos con
D. alaskensis 6SR en presencia de Cr(VI) y solucién reductora (SR). Para cada
tratamiento se utilizaron 13 unidades experimentales con 9 mL de medio, pH de 7.
Los tratamientos 3 — 6 se inocularon con 1 mL de cultivo de D. alaskensis 6SR (DO
de 0,3 a 580 nm). Para los tratamientos (1 — 4) fueron enriquecidos con Cr(VI), se

suplementaron con solucién patrén de dicromato de potasio para una concentracién
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Figura 2.1: Evolucién de Cx en los tratamientos 4 — 6.

de 15 mgL~!. El uso de solucién reductora (solucién compuesta por tioglicolato y
acido ascorbico), se justificé debido a que la presencia de grupos -SH- (aportados por
cisteina, tioglicolato, glutation, etc.) disminuye el potencial redox y la actividad del
grupo sulfhidrilo bloquea la posible toxicidad de metales pesados lo cual favorece el

desarrollo de microorganismos anaerobios.

2.5. Resultados y discusion

2.5.1. Dinamica de biomasa, sulfato y sulfuro de hidrégeno

La evolucién de biomasa en los tratamientos 4-6 se muestra en la Figura 2.1, se
observa que cuando los cultivos alcanza mé&s de 40 h de edad se comienza a ver un
disminucién aparente en la concentracion celular, esto se puede explicar debido a la for-
macién de la biopelicula, la cual consiste de células microbianas y sustancias extracelu-
lares poliméricas o exopolimeros (Arundhati y col., 2008); estas sustancias facilitan la
adherencia de las células. Este comportamiento estd m&ds marcado en los tratamientos
4,5 y 6 (biomasa-Cr(VI)-SR, biomasa (control), biomasa-SR, respectivamente). La
formacién de la biopelicula a dicho tiempo se puede atribuir la presencia de sulfuro de
hidrégeno, ya que a esta edad del cultivo se alcanza la médxima concentracién de pro-
duccién de sulfuro y el mdximo consumo de sulfato ( Figuras 2.2-2.3). En la Figura 2.2
se muestra la respuesta de produccién de sulfuro de hidrégeno para los cultivos de D.
alaskensis 6SR, para cada uno de los tratamientos en presencia de biomasa (3 —6). Se
observa que en todos los tratamientos se presenté produccién de sulfuro de hidrégeno,

sin embargo, en el cultivo que estuvo expuesto al metal inicamente presenté una fase
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de retardo (50 h), en comparacién con el resto de los tratamientos. También, se ob-
servé que los cultivos después de 50 A comenzaron a tener un comportamiento pseudo
estacionario, donde las principales variables en los cultivos no presentaron cambios
significativos. Esto iltimo es importante debido a que el resto de los experimentos
realizados en este trabajo también presentaron un comportamiento semejante como se
verd méas adelante. Un comportamiento semejante en el consumo de sulfato también
se observd, es decir, no se presento cambio en el consumo de sulfato después de 50 h,
excepto el cultivo con retardo. Los resultados muestran un consumo acelerado en las
primeras 40 h de cultivo hasta antes de alcanzar el estado pseudo estacionario (Figura
2.3). En estudios previos en cultivos de D. alaskensis 6SR, se analizé el comportamien-
to dindmico de sulfato debido a que se ha observado que cuando hay un consumo de
lactato sin consumo de sulfato, lo cual indica, que dicho consumo de lactato puede
estar relacionado con la reduccién de Cr(VI) de forma enzimética, proceso conocido
como reduccién directa. Este hecho fue reportado en cultivos de D. wvulgaris Hilden-
borough, en presencia de Cr(VI) (2,5 mgL~!). En los cultivos se observé consumo de
pequenas cantidades de lactato sin el consumo de sulfato y sin produccién de acetato.
El efecto de la reduccién del metal por el sulfuro de hidrégeno se rechazé debido a que

se utilizaron células previamente lavadas para remover el sulfuro.

2.5.2. Reduccién de Cr(VI)

Para investigar si D. alaskensis 6SR puede reducir Cr(VI) de forma directa se
cosecharon las células y se cultivaron en medio Postgate C sin sulfato en presencia de
Cr(VI). La metodologia que se utiliz6 como base en los experimentos fue la reportada
para D. vulgaris Hildenborough (Klonowskam y col., 2008).

La remocién de cromo hexavalente fue observada utilizando células cosechadas y
lavadas con medio fresco en condiciones anaerobias. Las células cosechadas provenian
de un cultivo por lote de D. alaskensis 6RS en medio Postgate C. La remocién del
metal se llevé a cabo utilizando las células cosechadas en medio Postgate C fresco sin
sulfato y suplementado con Cr(VI) (3,5 mgL~"). En la Figura 2.4, se puede observar
abatimiento de la concentracién de Cr(VI). Se destaca que durante el experimento se
observé crecimiento celular (Figura 2.5). Para evidenciar el efecto de la remocién del
metal por la adsorcién en las células, otro experimento se realizé con células lavadas
y cosechadas bajo las mismas condiciones. Ademds, las células cosechadas fueron ex-
puestas a oxigeno (filtrado, por 0,2 gum) por 20 minutos. Asi, como también el medio
de cultivo fue aireado por 1 h (5 mLmin~!) antes de ser suplementado con Cr(V1)
(a 15 mgL~!) y su posterior inoculacién con las células lavadas. En el control no se

observé crecimiento celular (Figura 2.6). La adsorcién del metal fue menor para un
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periodo de tiempo de 50 h y con una concentraciéon més alta (Figura 2.7). Lo anterior
podria sugerir que el proceso de remocién del metal estd asociado primeramente a
la adsorcién debido a un incremento en la concentracién celular en el cultivo, pero
probablemente también a la reduccién del metal de forma directa por las células, ya
que se observé crecimiento y no asf en el cultivo control, sin embargo, el crecimiento
fue minimo. La reduccién del metal por la accién del sulfuro de hidrégeno se desprecié
debido a que las células fueron lavadas para verificar la ausencia de éste. Por lo tanto,
el abatimiento de la concentracion de Cr(VI) en los ensayos puede estar asociado
a la reduccién enzimdtica por la células de D. alaskensis 6SR, lo anterior debido a
que no habia sulfato (aceptor de electrones), y por tanto, puede ser que el aceptor
de electrones fuera el Cr(VI), es decir, se sospecha que también D. alaskenis 6SR,
tenga la capacidad para reducir Cr(V 1) via deshidrogenasa y citocromo c3, como ha
sido reportada esta capacidad para el género Desulfovibrio, especificamente para D.
vulgaris Hildenborouht, para el cual se ha reportado la reduccién enzimética en las
primeras 5 h para una concentracién maxima de 2,5 mgL~! de Cr(V 1), en contraste,
en este trabajo la concentracién maxima fue de 3,5 mgL~! y que el abatimiento en la
concentracion de Cr(VI) se observé también durante las primeras 5 h.

Otro experimento se realizé para investigar la presencia del metal al interior de las
células. Las células fueron cosechadas (400 g, 10 min, 5 °C') al final de los experimentos
y posterior a su preparacion, las muestras se observaron al microscopio electrénico ver
Figura 2.8. En ésta figura se puede observar la presencia del metal en el interior de
las células, lo cual confirma que el transporte del metal al interior de las células, y la
posibilidad de la reduccién del metal en el interior de la célula se hace méds evidente,

lo cual podria tener un efecto téxico en las células.

2.5.3. Efecto de la concentracién de Cr(VI) sobre el crecimiento de
D. alaskensis 6SR

Para estudiar el efecto a la concentracién de Cr(VI) sobre el crecimiento de D.
alaskensis 6SR, y para reafirmar su comportamiento cinético en presencia de Cr(V1),
se desarrollarén cultivos en lote a diferentes concentraciones de Cr(VI). Las concen-
traciones fueron 4, 15 y 19 mgL~!. Las concentraciones se eligieron en base a los
resultados previos obtenidos en el grupo de trabajo, debido a que se ha observado el
mejor crecimiento de la bacteria es a 15 mgL~!; el resto de las concentraciones se
eligieron para observar la respuesta de la bacteria a través de la medicién de sus vari-
ables de respuesta, principalmente sulfato, sulfuro y biomasa. Ademds, para evaluar
cuantitativamente la distribucién del metal en la biopelicula y en la fase liquido.

La evolucién de biomasa en los cultivos permitié observar el efecto negativo sobre
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Figura 2.7: Dindmica de cromo residual en células cosechas, lavadas y expuestas a
oxigeno por 1 h, en medio Postgate C suplementado con 15 mgL~! de Cr(VI).
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Figura 2.8: Micrografias electrénicas ( 500 nm y 100 nm, AMT CS) de D. alaskensis
6SR, creciendo en presencia de 3,5 mgL de Cr(VI) (20 h). (Dr. Oliver Lépez (ENCB-
IPN)).

el crecimiento de D. alaskensis 6SR, en la Figura 2.9 se puede observar que este
efecto se hace més pronunciado al aumentar la concentracién de Cr(VI), y para una
concentracién de 19 mgL~"' no se observé crecimiento, es decir, se presenté un efecto
toxico en los cultivos por Cr(VI). En los otros cultivos (4 y 15 mgL~—t de Cr(VI))
la concentracion de biomasa fue inferior que en el cultivo control, es decir, se presenté
unefecto inhibitorio en los cultivos por Cr(VI). Este efecto se ve de forma més clara
en la produccién de sulfuro de hidrégeno o en el consumo de sulfato en los cultivos
(Figuras 2.10 -2.11), el mayor consumo de sulfato corresponde al cultivo control, en
contraste con las concentraciones correspondientes al resto de los cultivos. En términos
de la respiracion las concentraciones finales de sulfuro son ligeramente diferentes con la
excepcioén del tratamiento con 19 mgL~! de Cr(V 1), sin embrago, por un periodo de
20 h en el cultivo con 15 mgL~! se observa un retardo en la generacién de biomasa y en
consecuencia el consumo de sulfato y produccién de sulfuro de hidrégeno, sin embargo
para el mismo periodo de tiempo para el cultivo con 4 mgL™! se observa una mayor
producciéon de sulfuro. Lo anterior se puede explicar de la siguiente manera. Primero,
las células fueron expuestas a una menor concentracién del metal y también debido a
que el sulfuro de hidrégeno presente en el inéculo (5 mL con 450 mgL~! de sulfuro de
hidrégeno inicial) reacciona con una menor concentraciéon de Cr(V 1) en contraste con
los 15 y 19 mgL~—! en los otros cultivos, debido a que se ha reportado que el sulfuro
de sodio se usa como un agente protector (agente reductor) en cultivos anaerobios
con bacterias sulfato reductoras (Klonowskam y col 2008). Este hecho se demuestra

mds adelante. Finalmente, se observé que después de 50 h los cultivos alcanzan un
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Figura 2.9: Evolucién de la concentracién de biomasa (Cx) para diferentes concen-
traciones de cromo hexavalente: 0, (control) 4, 15 y 19 mgL~!.

estado donde ya no se presentan cambios en sus principales variables, lo que se puede
relacionar con la méxima produccién de sulfuro de hidrégeno en los cultivos y su
efecto inhibitorio sobre las células, obsérvese que este horizonte de tiempo al parecer
se mantine muy préximo en presencia y ausencia del metal (Cr(VI) = 15 mgL™!), esto
podria indicar que también las especies de cromo reducido (Cr(II1)) también tienen
un tipo de efecto sobre las células. El efecto inhibitorio por sulfuro de hidrégeno ya
se ha reportado para el género Desulfivibrio, para a una concentracién de 547 mgL~!
(Reis y col., 1992).

2.5.4. El cromo total en la biopelicula

Para determinar cudnto cromo total se removié de la fase liquida por accién la
biopelicula (biomasa y produccién de substancias exopoliméricas), las muestras del
cultivo con 15 mgL~! fueron centrifugadas (10,000 rpm x 5 min) para recuperar el
sobrenadante y la pastilla (biopelicula y sélidos). El sobrenadante se utilizé para medir
directamente el cromo total (por adsorcién atémica). Mientras que, la pastilla se llevéd
a peso seco en horno a 60° C' por 4 h, posteriormente se digirié con dcido nitrico
concentrado, y se midié la concentracién de cromo total presente en las muestras.

En la Figura 2.12 se muestra la concentracién residual de cromo en la fase liquida
y la dindmica de acumulacién de en la biopelicula. La concentracién residual de cromo
total (Crrerqr) en la fase liquida al final de los experimentos fue de 62 % y la acumu-
lacién en la biopelicula de 33,3 % con respecto a la concentracién inicial (15 mgL™1),

el 4,6 % faltante del metal, se puede atribuir al manejo de las muestras y a errores en
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Figura 2.12: Dindmica de Crraq en la fase liquido y en la biopelicula en cultivos puros
de D. alaskensis 6SR en presencia de cromo hexavalente (15 mgL™!).

la medicién.

2.5.5. Reduccién de Cr(VI) por sulfuro de hidrégeno

Después de inocular las botellas serolégicas con 5 mL de inéculo de D. alaskensis
6SR de un cultivo previo (cultivo semilla), se observé que aproximadamente en un
tiempo de 5 min, el color del medio de cultivo suplementado con 15 mgL~!, cambio
de un amarillo cristalino a una color con apariencia turbia (Figura 2.13). Las lecturas
de absorbancia tomadas para cuantificar la concentracién residual de Cr(VI) (antes
y después de inocular), indicaron una caida dréstica de la senal de absorbancia en la
longitud de onda para Cr(VI) (Figura 2.15), en contraste con la sefial de absorbancia
para Cr(VI) antes de inocular las botellas (Figura 2.14). Para evaluar el efecto de la
concentracién del sulfuro de hidrégeno presente en el inéculo (Figura 2.16) sobre la
reduccién del cromo hexavalente, se realizé el siguiente experimento.

Al volumen correspondiente (5 mL) para inocular cada botella serolégica, se cen-
trifugd para retirar las células, la concentracién promedio de sulfuro de hidrégeno en
este volumen fue de 500 mgL~!. Posteriormente los 5 mL se utilizaron para inocular
una botella con 45 mL de medio Postgate C fresco previamente suplementada con
Cr(VI) (15 mgL~! para un volumen final de 50 mL). La concentracién de Cr(V 1) se
medio indirectamente a través de la respuesta en la senal de absorbancia a 370 nm.
El abatimiento en la senal de absorbancia se midié en linea por espectrofotometria
utilizando una sonda durante una hora. Se observé el abatimiento de la senial de ab-

sorbancia para el Cr(VI) entre 5 — 10 min, después, de este tiempo, se dejo de agitar
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la muestra y se dejo en reposo por 24 h (sin perturbar la botella). Después de este
tiempo se midi6 en linea nuevamente la muestra de medio (sin agitar), la sefial obteni-
da fue nula y se observé la formacién de un precipitado blanco que se atribuyé a la
precipitacién de Cr(I1I) y posiblemente a azufre elemental (S,). Estas observaciones
sigieren que el proceso de reduccién de Cr(VI) a Cr(I11I) se verifica principalmente
en un tiempo muy corto (5 — 10 min), después de inocular las botellas. Por lo tanto la
reduccién de Cr (V1) se debié a la presencia de sulfuro de hidrégeno en el inéculo, sin
embargo la concentracién de Cr(I11) no se logré determinar con el método utilizado.

Lo anterior se puede explicar de la siguiente manera. Se ha reportado que el bal-
ance estequiométrico en la reaccién quimica entre el cromo hexavalente y el sulfuro de
hidrégeno para reducir Cr(VI) a Cr(II1) es de 1,5 moles de sulfuro de hidrégeno por
mol de cromo hexavalente. Por lo tanto, los 5 mL de inéculo con una concentracién
promedio de sulfuro de hidrégeno de 500 mgL~! (Figura 2.16), al adicionarlos a cada
botella (volumen operacién final de 50 mL), la concentracién teérica final de sulfuro
de hidrégeno es 50 mgL~!. Esta concentracién teéricamente puede reducir aproxi-
madamente 33,3 mgL~! de Cr(V ). Sin embrago la concentracién promedio que se ha
observado en los cultivos después de inocular en ausencia y presencia del metal (15 mg
L~1) fueron de 26,6 a 30,5 mgL~! (véase Figura ??). Estas concentraciones pueden
reaccionar con 17,7 y 20,33 mgL~! de Cr(V I) respectivamente. Por lo tanto, se puede
explicar que la reduccién del Cr(VI) en un periodo de tiempo muy corto fue debido
a que la concentracién de sulfuro de hidrégeno fue suficiente para reducir el total
Cr(VI). Un segundo experimento utilizando gas de sulfuro de hidrégeno proveniente
de la semilla se utilizé para monitorear el abatimiento de Cr(VI) (datos no mostrados
aqui), los resultados fueron muy cercanos, pero se requiere un tiempo mayor (25 min)
para abatir los 15 mgL~! de cromo en la muestra. Finalmente, la concentracién de la
especie Cr(III), no se logré determinar con este método, Sin embargo, las observa-
ciones anteriores sugieren que la reduccién de cromo hexavalente a cromo trivalente se
present6 en los sistemas estudiados.

Con estos resultados ya quedaba claro que la idea principal de remover Cr(V 1)
directamente en los cultivos puros de la bacteria D. alaskensis 6SR, no serfa la mejor
alternativa debido a las observaciones experimentales anteriores. Por tanto, apartir de
este momento la nueva estrategia para la remocién de Cr(VI) se enfocé a utilizar el
sulfuro de hidrégeno producido por la bacteria pero sin exponer a ésta a la presencia
del metal; es decir, garantizar la méxima produccién de sulfuro de hidrégeno por la
bacteria y utilizar el sulfuro de hidrégeno presente en fase liquido o gas para reducir

Cr(VI) fuera del reactor bioldgico.
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Figura 2.13: Cambio de color del medio de cultivo Postgate C, después de inocular las
botellas con 5 mL de inéculo.
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Figura 2.14: Barrido de absorbancia (200 — 800 nm) en las dos botellas suplementadas
con 15 mgL~! de Cr(VI) antes de inocular.
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Figura 2.15: Abatimiento en la senal de absorbancia para Cr(VI) después de inocular
las botellas con 5 mL de inéculo.
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Figura 2.16: Evolucién de la concentracién de sulfuro de hidrégeno (Cpr,s) en el cultivo
que se utilizé como semilla para inocular las botellas en los experimentos.
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Figura 2.17: Concentracién inicial de sulfuro de hidrégeno después de inocular las
botellas en ausencia y presencia de Cr(VI).

2.6. Conclusiones

Las principales conclusiones que se desprende de esta etapa en la investigacién

fueron las siguientes:

1. La presencia de Cr(VI) (4 — 15 mgL~!) en cultivos puros en lote de la bacteria
D. alaskensis 6SR, presenté en efecto inhibitorio sobre el crecimiento celular, y
a concentraciones mayores a 15 mgL~! el Cr(VI) presenté efectos téxicos sobre

las células.

2. La alta concentracion de sulfuro de hidrégeno en los cultivos en lote de la bacteria
D. alaskensis 6SR, presenté un efecto inhibitorio sobre el crecimiento celular.
Siendo de 550 — 600 mgL~—! la concentracién méxima de sulfuro de hidrégeno

alcanzado en los cultivos.

3. Los principales procesos involucrados en la remocién y reduccién de Cr(VI)
en cultivos en lote de la bacteria D. alaskensis 6SR en presencia de Cr(VI)
(15 mgL~") fueron: i) la reduccién de Cr(VI) por sulfuro de hidrégeno, ii) la

remocion en la biopelicula, iii) la bioaculacién y iv) la bioadsorcién.

» La reduccién de Cr(VI) por sulfuro de hidrégeno fue el proceso de mayor sig-

nificancia en los cultivos con un 100 % de reduccién.

s La remocién de Cryg por la biopelicula fue del 33 % con respecto a la concen-

tracién inicial del mental (15 mgL~1).

» La bioacumulacién y la bioabsorcién fueron procesos menos significantes en la
remocién de Cr(VI).
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» La reduccién enzimdtico de Cr(VI) por la bacteria D. alaskensis 6SR, no se

pudo observar.



Capitulo 3

Identificacion paramétrica del

proceso sulfato reductor para D.
alaskensis 6SR

3.1. Resumen

En este capitulo se presentan los modelos cinéticos no estructrados, identificados
paramétricamente para modelar la cinética de crecimiento de la bacteria sulfato re-
ductora (BSR) Desulfovibrio alaskensis 6SR. Los modelos cinéticos se utilizaron para
modelar el proceso sulfato reductor (PSR) en el reactor biolégico (RB). Un primer
modelo cinético no estructurado fue propuesto para describir la cinética de crecimien-
to de la BSR en agua congénita. Para éste caso, el modelo cinético de Monod fue
suficiente para identificar al PSR, considerando unicamente tres estados del PSR: (1)
biomasa X, (2) sulfato SO3~ y (3) sulfuro de hidrégeno HsS. Para una dindmica
completa del PSR, es decir, considerando los cinco estados: (1) biomasa X, (2) lactato
Lac, (3) sulfato SO7~, (4) sulfuro HaS y (5) acetato Acet utilizando como medio de
crecimiento Postgate C, se identificé el modelo cinético que mejor representa al PSR
fue el modelo propuesto por Levenspiel. La caracteristica principal de este modelo es
que considera en su estructura la concentraciéon de Hs.S, es decir, el efecto inhibitorio
de H9S sobre la cinética de crecimiento de la bacteria. Ambos modelos cinéticos fueron
validados experimentalmente, la respuesta de los modelos frente a las observaciones
experimentales fueron aceptables frente a las observaciones experimentales, con una
0,99 > R? > 0,97, global.

34
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3.2. Introduccién

3.2.1. El modelo fermentativo

La bacteria D. alaskensis 6SR, es una bacteria sulfato reductora (BSR) y es estric-
tamente anaerobia, es decir, el aceptor final de electrones en su proceso de respiracion,
no es oxigeno, sino que puede ser un sustrato inorgdnico. Cuando el aceptor de elec-
trones es el sulfato (SO37), se produce sulfuro de hidrégeno (H,S) al reducirse el
sulfato como parte de la oxidacién de la fuente de carbono. Este proceso de oxidacién
se le conoce como oxidacion parcial o incompleta, cuando la fuente de carbono y energia
es el lactato, debido a que el lactato solamente se oxida hasta acetato (CH3OOH).
En el proceso sulfato reductor (PSR) donde el lactato (CHsCHOCOOH) se oxida
hasta C Oy y agua se le conoce como oxidacién completa, lo anterior se resume en las
siguiente reaccion para D. vulgaris (Okabe y col., 1991, Okabe y col., 1992, Mabbet y
col., 2001)

CH3sCHOCOOH +0,5H,504, — C(CH300H
+C0Os 4+ 0,5H5S + H>0O

3.3. Materiales y métodos

Dinamica de los componentes del proceso

En un esquema de reaccién de un proceso biotecnoldgico, por ejemplo, el PSR, se

pueden aplicar las siguientes reglas (Dochain & Chen, 1992):

1. El esquema de reaccion del proceso envuelve N componentes &; (i =1,...,N)y
M reacciones (j = 1,..., M). Las velocidades de reaccién son denotadas por ¢,
j=1,....,M).

2. La dindmica de concentracién de cada componente &; se define como:

d

%51‘ = Z (£) kijo; — D& — Qi (&) + B (3.1)

j~i

3. La notacién j ~ i significa que la suma se considera sobre las reacciones con

indice j la cual se relaciona con el componente con indice <.

4. kji; son coeficientes constantes de rendimiento estrictamente positivas (por ejem-
plo, unidades de masa/masa). Estas tienen un signo negativo (—), cuando &; es

un reactante y signo (+) &; es un producto de la reaccién.
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5. Q; es la velocidad de salida de masa de el componente &; de el reactor en forma

de gas.

6. F; es la velocidad de alimentacién de masa de el componente &,.

3.3.1. Modelo de espacio de estados

Cosidérese la siguiente notacién de matricial:

& = &, & &y (3.2)
e = [en eo 00 (3.3)
QY = [@1, Q2,...,QuM] (3.4)
F' = (A, F,...,Fy] (3.5)
K = [Kj]:NxM (3.6)

Entonces, la forma de la ecuacién (3.1), la dindmica del proceso en el reactor biolégico,
puede de esta manera ser represenatada por el siguiente modelo general de espacio de
estados no-lineal (Dochain & Bastin,1990):

Ce=Kp(e1)~DE-QE) +F (3.7)

En el modelo de espacio de estados (3.7) hay que destacar un significado impor-

tatnte:

1. El primer término (K¢ (&€,¢)) describe la cinética bioquimica y microbioldgica

de las reacciones en el proceso.
2. El resto de los términos (D€ — Q& + F) describen la dindmica de transporte de
los componentes a través del reactor.
3.3.2. Proceso sulfato reductor
Considérese el siguiente esquema de reaccién simplificado para el PSR:

X +CH3CHOCOOH + SOy~ — CH300H + H3S (3.8)
X + Lactato + SOy~ — Acetato+ H2S

y considére también que X representa la biomasa de la bacteria D. alaskensis 6SR, un
modelo no lineal para el cultivo en lote para el proceso, se puede representarse por el

siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales:
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d

Z0x = () x Cx (3.9)

%CSO};‘ —K1 x p(e) x Cx (3.10)

%C’HQS Ky x u(e) x Cx (3.11)

%Cm “ K3 x (o) x Cx (3.12)

%CM Ka x pi(e) x Cx (3.13)

donde Cy, CSOE*? CH,8, CrLac ¥ Cact [mgLfl], son concentraciones de biomasa ,
sulfato, sulfuro de hidrégeno, lactato y acetato respectivamente, K1, Ko, K3 v K4
son los factores de rendiemiento [mgmg_l] y i (e) [h_l] es la velocidad especifica
de crecimiento celular. Considerando la reaccién (3.8),  puede ser una funcién de la

concentraciéon de reactantes <CSOi*7 C’Lac>, de productos (Ch,s, Cact) 0 una combi-

nacién de ambos <CSOi’7 Crac, CH,s, C Act) . La representacion del PSR en la forma
de ecuaciones diferenciales ((3.9)-(3.13)) se justificard mds adelante en la tesis (Capi-
tulo 4). Los modelos cinéticos més reportados para describir el PSR para BSR, son
los modelos cinéticos no estructurados, siendo los mas empleados en la literatura los
modelos de Monod (1942), Bailey (1986), Levenspiel (1980) y Reis (1992) ecuaciones
(3.14), (3.15), (3.16) y (3.17) respectivemente:

2ot
u(i:lf) _ [kﬁi SJ {kﬁi SJ (3.15)
ui? _ {kiS] [1 ~ Jf] (3.16)

([ 2

Los componentes para el PSR (reacccién (3.8)) y los modelos cinéticos (3.14-3.17)
son la base para la identificacién del PSR (identificacién paramétrica) para los cultivos
de D. alaskensis 6SR.

En este trabajo el modelo cinético seleccionado para describir al PSR, para D.
alaskensis 6SR, fue propuesto considerando la siguiente observacién:

El efecto inhibitorio del sulfuro de hidrégeno y acetato sobre el crecimiento celular
de bacterias del género Desulfovibrio, ha sido ampliamente observado cuando se utiliza
como fuente de carbono y energia al lactato y como aceptor de electrones a sulfato.

Lo anterior también se observé en los cultivos para D. alaskensis 6SR. En base a lo

anterior, también se consideré modelos cinéticos no estructurados en funcién de HyS.
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3.3.3. Ajuste de parametros del modelo

Al modelo matemdtico (3.9-3.13) se incorporé cada uno de los modelos cinéticos
candidatos (3.14-3.17) y se realizé el ajuste de pardmetros, el procedimiento general

que se realizé fue el siguiente:

1. Se codifico en MatLab el programa en c6digo m (ver apéndice A) para estimar

los parametros del sistema para cada modelo cinético propuesto.

2. Se utiliz6 la biblioteca de datos experimentales obtenida en los experimentos
realizados de los cultivos en lote para D. alaskensis 6SR para validar los diferentes

modelos cinéticos.

3. Para determinar la robustez del sistema (3.9-3.13) con cada modelo cinético se

utilizé el coeficiente de correlacion:

R? = <1 - ﬁ) (3.18)
donde la suma del cuadrado de los errores estd dado por
SSE = Z (yi — i) (3.19)
y la suma total de errores o
SST = Zn: (vi =) (3.20)

donde y; es el vector de datos experimentales, 7; es el vector de datos aproximados

por el modelo (3.9-3.13) y ¥ estd dado por:
1 n

y=— i 3.21

y= ; y (3.21)

4. Ademsds de los modelos en (3.14-3.17), también se considerd los siguientes modelo

cinéticos:
H (Csoi— ) CHgS) _ CSOi* B Chys n
Hmax ks + Csoi* C;IQS
n
M(CLaCa Cst) _ |: ClLac :| 1— CHzS
Hmax ks + CLac C}.}zs
n
H (Csoi—a CLaca CHQS) _ |: CLG,C :| 03037 - CHQS
Hmax k$1 + CLac ksg + CSOif C;{QS
m1 —1 n
#(Cact, Crms) _ HlJrcAct} } | Cmas
Nméx Ct\ct C}i{zs
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Figura 3.1: Evolucién promedio para sulfuro de hidrégeno, (Cp,s), v lactato, (CLac)
en cultivos en lote para D. alaskensis 6SR.

5. Para la solucién del sistema (3.9-3.13), los valores iniciales de los pardmetros
(vector de pardmetros 6), se consideré los valores reportados por Kjeld y col.,
(1984), Yinjie y col., (2007), Feio y col., (2004), entre otros.

3.4. Resultados y discusion

3.4.1. Cultivos en lote de D. alaskensis 6SR

El PSR para D. alaskensis 6SR, puede ser representado de manera general por
la reaccién cinética (3.8), siendo la fuente de carbono y energia el lactato y el acep-
tor de electrones el sulfato. En base a los datos generados para los cultivos en lote
para D. alaskensis 6SR, se obtuvo el comportamiento de los componentes partici-
pantes en la reaccién (3.8), los resultados se muestran en las Figuras 3.1-3.3. Con
los resultados experimentales se determiné la estequiometria del PSR, los resultados
fueron los siguientes (Cpq.(t = 0 h) = 5307 — 3050 mgL~!): AOSOi— JACLee = 0,86y
ACyet/ACLqe = 0,64. La concentracién inhibitoria de HyS fue de 550 — 610 mgL~1
(Figura 3.1).

El efecto inhibitorio de sulfuro de hidrégeno, en el género Desulfovibrio ha sido
ampliamente reportado, por ejemplo, Reis y col., (1992) observaron que las bacterias
sulfato reductoras (género Desulfovibrio) creciendo en lactato como fuente de carbono
y energia, presentaron inhibicién completa reversible del crecimiento del cultivo por
sulfuro de hidrégeno a 547 mgL~!, y sugieren que éste efecto inhibitorio puede ser

debido a la toxicidad intrinseca del sulfuro de hidrégeno sobre el hierro, haciéndolo
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Figura 3.2: Evolucién promedio para biomasa, (Cx), y lactato, (Cre.) en cultivos en
lote para D. alaskensis 6SR.
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Figura 3.3: Evolucién promedio para acetato, (Ca.)en cultivos en lote para D. alasken-
sis 6SR.
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insoluble (F'eS). McCartney y col. (1991), observaron que la concentracién de sul-
furo de hidrégeno alcanzada fue de 475 mgL~' con 5400 mgL~" de sulfato y que la
concentracién de H2S en la fase acuosa fue una funcién del pH.

Considérese el siguiente procedimiento para indentificar los pardmetros en el mode-
lo dindmico (3.9-3.13), a través del modelo de espacio de estados (3.7) para D = 0 (cul-
tivo en lote), con &7 = [£1, &, &3, &4, &), donde & = Cx, & = Csoi*’ &3 = Chys,
§4=ClLacy &5 = Cact-

d
&= (&0 (3.22)
y =h(§) (3.23)
£(0) = g(&0:0) (3.24)

donde & es el vector de estados que define al modelo, 8 es el vector de pardmetros
desconocidos del modelo, &, son los valores iniciales para ¢t = 0, e y son los valores de
medida que pueden coincidir con &.

Los datos experimentales, y; a intervalos de tiempo t;. El vector de diferencias se

obtiene mediante
e; =y; —h(§(t;0)) (3.25)

La funcién objetivo es la suma ponderada de los cuadrados de las diferencias
©(0) =) e Ae (3.26)
%

donde A es la matriz unidad o una matriz diagonal con los pesos a aplicar. Para

estimar el valor 6ptimo de los pardmetros del modelo se resuelve
m@l’n o (0) (3.27)
sujeta al modelo %E = f(£,0) y a los valores iniciales £(0) = g(&; 0).
3.4.2. Identificacién paramétrica para diferentes modelos cinéticos
para el PSR en medio Postgate C
En esta seccién se identifica paramétricamente la cinética de crecimiento para la
bacteria D. alaskensis 6SR, creciendo en medio Postgate C.

Modelo cinético de Monod

El primer modelo que se analiz6 para la identificacién paramétrica del sistema (3.9-
3.13) fue el modelo de Monod, en éste se considera como sustrato limitante primero a

la concentracion de sulfato (Osoi‘)’ (Ec. (3.28)) y después al concentracion de lactato
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Figura 3.4: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos con
el modelo para Cx y Cp,s , con CSOE’ como sustrato limitante en el modelo cinético
de Monod.

(CLact) (Ec. (3.29)), la respuesta del modelo dindmico (3.9-3.13) con el modelo cinético
(3.28) se muestra en las Figuras 3.4-3.5, en adelante los datos experimentales (Figuras
3.1-3.3) se utilizan sin las barras de desviacién por simplicidad, y las variables son

identificados con marcadores diferentes.

H (Csoif) B Csoi—
Hmsx ks + CSOi_

(3.28)

El mismo modelo cinético considerando al lactato como el sustrato limitante (Ec.

(3.29)), la respuesta se obesrva en las Figuras 3.6- 3.7.

(3.29)

los resultados anteriores sugieren que el modelo cinético de Monod, es un modelo limi-
tado para para identificar el proceso sulfato reductor para D. alaskensis 6SR creciendo

en medio Postgate C.

Modelo cinético de Bailey

El modelo cinético de Bailey se ha utilizado para modelar el comportamiento de
cultivos con D. desulfuricans, dicho modelo es una expresién cldsica de Monod para

dos sustratos limitantes ( Ec.3.30). La respuesta del modelo dindmico (3.9-3.13) se
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Figura 3.5: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos por
el modelo para Csoiﬂ Cract ¥ Caet, con CSOZ’ como sustrato limitante en el modelo
cinético de Monod.
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el modelo para Cx y Chp,s , con CLye como sustrato limitante en el modelo cinético
de Monod.
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Figura 3.7: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos por
el modelo para CSOZ‘? Cract ¥ Cact, con Crge como sustrato limitante en el modelo
cinético de Monod.

presenta en las Figuras 3.8-3.9.

H (Csoi— ) CLac)

Cgp2-

4

CLac
3.30
% |:k'32 + CLac:| ( )

Hmsx
se observa que para este modelo cinético, se puede identificar mds al proceso sulfato
reductor, sin embrago, el valor de agunos de los pardmetros cinéticos no tienen un
significado fisico (3.32).

0 = [ Hmax k81 kSQ Kl K2 K3 K4 j| (331)

0

[13,3841 294400 11943 2,7751 19,9686 23,48 14,3545 | (3.32)

Modelo cinético de Reis

El modelo cinético propuesto por Reis y col. (1992) (Ec. abajo) se uso para observar
el posible efecto inhibitorio de la produccién de acetato en los cultivos de D. alaskensis
6SR. Los resultados se muestran en las Figuras 3.10-3.11, se observa que el ajuste en
los pardmetros no es satisfactorio para el proceso, lo anterior se puede observar al
comparar la evolucién de biomasa experimental y la estimada por el modelo (Figura

3.10).
H (CAcet) . 1

/j’méx |:]_ + g;‘}cet]m

Acet
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Figura 3.8: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos con
el modelo para Cx y Ch,s , con Craet y CSOE’ como sustrato limitante en el modelo
cinético de Bailley.
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Figura 3.9: Comparacion entre los datos experimentales y los resultados obtenidos por
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el modelo cinético de Bailley.
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Figura 3.10: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y CH,s , con Cy. como producto de inhibicién en el modelo
cinético de Reis.

E
-, 6000 T T - T
=4
<
E 5000 4
% - —Meodelo
2 4000y | —Modelo
© P — Modelo
€ 3000} B . 4 1 o Cgo2 - Exp.
B 4
§ 000k A | * CLactato -Bxp.
% v - CAcetato -Bxp.
g 10007 + + 4 + + + i
o
:@ + * hd + +*
=] . . + | —t
g 0 50 100 150 200 250
o Tiempo, [h]
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4
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Figura 3.12: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Cg,s , con CSOj* como sustrato limitante en el modelo
cinético de Levespiel.

Modelo cinético de Levenspiel

En el modelo cinético propuesto por Levenspiel es una extensién del modelo cinético
de Monod. Este modelo considera en su estructura la concentracién inhibitoria por

producto (Cp,s) y como sustrato limitante al sulfato (CSOE‘) (Ec. 3.33).

n

 (CsozCms)

Csoi*
ks + Cgp2-

| _ s

(3.33)

*
Hmsx HsS

Donde (7, ¢ representa la concentracion inhibitoria por sulfuro de hidrégeno en el PSR
y n la potencia de inhibicién. Para este modelo cinético el vector de pardmetros estd
definido por la ecuacién (3.34). En las Figuras 3.12-3.13 se muestra la comparacién
entre las evoluciones de los datos experimentales y los estimados. Los valores de los

pardmetros se muestran en la igualdad (3.35).

0 = |::U’méx ks K1 Ky Kz Ky Cpg n (3.34)

0 = [0,171 419 12,396 1,672 14,246 8,921 618,518 0,946 | (3.35)

Ademais, en el modelo cinético de Levenspiel se considero como sustrato limitante al
lactato (Ec. 3.36 ), los resultados se muestran en las Figuras 3.14-3.15. Los valores
de los pardmetros para este modelo se dan en la igualdad (3.37). Asi, los resultados

muestran que el modelo cinético no estructurado propuesto por Levenspiel, permite



3. Identificacién paramétrica del proceso sulfato reductor para D.

alaskensis 6SR 48

E

= 6000

3

£
O

"5 5000
OJ

D — Modelo

&~ 4000¢ 7 — Modelo
(; . . R . | —Modelo
© 3000 L f e =
@ 4

[8]

: A M CLactato_EXp'
2 2000+ . C - Exp.
= Acetato
° . . . N . .
£ 1000+ .

o
5 .
S ‘ L * il T, F

3 0 50 100 150 200 250
gl

Tiempo, [h]
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una mejor identificacién del PSR para D. alaskensis 6SR.

1 (CLact; Crps) [ C'Lac } X [1— CH?S] (3.36)

Hmax ks + CLac }}25

0= 0,1253 2194 12,4764 1,7141 14,3253 8,9654 630,755 0,7931} (3.37)

Ademads, también se consideré el modelo cinético de Levenspiel en funcién de los sus-
tratos limitantes lactato y sulfato (Ec. 3.38), con la finalidad de comparar el valor
de los pardmestros estimados cuando se considera en el modelo cinético con mayor
informacién del proceso en la estructura del modelo cinético (modelos 3.33 y 3.36).
Los resultados muestran también una identificacién aceptable para el PSR (Figuras

3.16 -3.17), los valores para los pardmetros estimados se muestran en (3.40).

Hmax ks, + CLac ks, + Csoi— Cj*{zs .
0= | thmix ko ke K1 Ko K3 Ki Cig n | (3.39)

9:[0,1682 2296 1387 8,1355 1,5885 13,5631 8,5139 613,5575 0,615}
(3.40)
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Figura 3.18: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para Cx y Ch,s , con Cae vy CH,s como productos inhibitorios en el
modelo cinético.

Modelo cinético para los dos efectos inhibitorios

En el trabajo de Elies y col. (1992) se report6é que los productos principales del
PSR, sulfuro de hidrégeno y acetato, tienen un efecto inhibitorio sobre el crecimiento
celular en cultivos utilizando bacterias sulfato reductoras. Para inferir si con estos dos
productos se puden identificar el PSR para D. alaskensis 6SR, se consider6 el siguiente
modelo cinético, que considera el efecto inhibitorio de acetato y sulfuro:

n
| _ s

(3.41)

*

mq —1
,U(CAcetaCHQS) _ |:|:1 + CAcet:| :| %
Acet

Hmax ;;IQS
El vetor 0 se define en (3.42) y sus valores de los pardmetros estimados se dan en (3.43).
Los resultados se muestran en las Figuras 3.18-3.19, se puede observar el correcto

desempeiio del modelo frente a las observaciones experimentales.

0:[uméx K1 K2 Kg K4 C}k-IgS m n (342)

6= 0,1639 12,0858 1,6273 13,8911 09,1732 616,8726 0,6341 0,9966
(3.43)

En la préctica, no siempre es posible tener la medicién de todos los estados (los
componentes (£)), debido a que no existe el sensor adecuado o por el costo del mis-
mo, por lo cual, cuando es posible se hace uso de modelos reducidos, no sélo en la

dindmica completa del proceso sino que ademds en la estructura del modelo cinético
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Figura 3.19: Comparacién entre los datos experimentales y los resultados obtenidos
con el modelo para C 5027 CrLact Y Cact , con Cyer y Ch,s como productos inhibitorios

en el modelo cinético.

como alternativa con fines de control del proceso, en particular por la no linealidad

de los modelos cinéticos. Para observar la capacidad de prediccién del modelo cinético

propuesto por Levenspiel, se consider6 el modelo reducido del sistema (3.9-3.13) con
D = 0 (cultivo e lote) y ET = [£1, &9, &3], donde &; = Cx, & = Cgoiﬂ §3 = CHys

con la estructura del modelo cinético como (3.33). En este caso particular, el objetivo

es observar si con el uso reducido del sistema (3.9-3.13), se logra la identificaciéon del

PSR para D. alaskensis 6SR. Los resultados se muestran en las Figuras 3.20-3.21, se

puede apreciar que el modelo cinético (3.33) identifica de manera aceptable el sistema

reducido. Los valores de los pardmetros estimados se presenta en (3.45). El vector de

pardametros 6 se define en (3.44).

Oz[ﬂméx ks Ki K2 Chg n} (3.44)

02[0,2488 3145 12,0659 1,6278 624,1892 1,1022} (3.45)

De acuerdo con los resultados obtenidos el vector de pardmetros cinéticos estimados

mds importantes (3.46) del sistema (3.9-3.13) se resumen en (3.47). Un aspecto im-

portante de estos datos, es que el % del coeficiente de variacién de los pardmetros de

rendimiento fue menor al 10 %.

0=

Hmsx

+SD ks+SD K1 +£SD Ky+SD K3+SD K4£SD Cp,g£SD m+SD
(3.46)
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donde @, representa el valor promedio y SD la desviacién estdndar de los pardmetros

estimados.

sy = SD = 0,1633 0,023 |

kg £ SD = 2307,8 + 119,76
Ki{+SD=113+298

_ Ko+ SD = 1,69 + 0,094
Ks+SD = 14,3 + 0,649
K4+ 5D =9,03+0,391

Ci,s £ SD = 621,608 + 7,51
n+SD =0,795+ 0,176

(3.47)

3.4.3. Identificacién paramétrica para diferentes modelos cinéticos
para el PSR en agua congénita

De acuerdo con los resultados reportados por Neria-Gonzélez y col. (2006), la
bacteria D. alaskensis 6SR, también puede crecer en agua congénita. El agua cogénita
o de formacién es agua salada que se encuentra en la roca, asociada al hidrocarburo en
el yacimiento y que surge durante la extraccién del mismo. Contiene sales como cloruros
de calcio y sodio, carbonatos de sodio, cloruros de potasio, sulfatos de calcio o de bario,
entre otros y puede tener metales. Se considera un subproducto no aprovechable. El
Origen de agua de formacién es agua de produccién o formacién es un tipo de agua
sedimentaria producto de 150 millones de anos de procesamiento natural y tiene niveles
muy altos de salinidad y metales pesados. Es fuertemente salina, llegando a tener
concentraciones de cloruros de sodio y otros sélidos en cantidades que pueden llegar
a las 100,000 ppm (miligramos de sélidos por litro de agua). El agua de mar puede
llegar a tener 35,000 ppm.La identificacién paramétrica de la cinética de crecimiento
de D. alaskensis 6SR creciendo en agua congénita se presenta a continuacion.

Un procedimiento andlogo al realizado para la identificacion paramétrica de la
cinética de crecimiento de la bacteria creciendo en medio Postgate C se realizé para
identificar la cinética de crecimiento en agua congénita. En la Figura 3.22, se muestra el
comportamiento de biomasa (a), sulfato (b) y sulfuro (c) para el PSR con D. alaskensis
6SR, cultivada en agua congénita. De acuerdo con las obeservaciones experimentales
y al proceso de identificacién paramétrica de la cinética, el modelo cinético propuesto

C. 2-
por Monod (p (Csoi‘> = ,uméxﬁ), fue el modelo cinético no estructurado,
4

que mejor representé a la cinética de crecimiento de la bacteria creciendo en agua

congénita. El vector de paramétros 0 estimado fue el siguiente:
0 = [:U’méx ks K K2:|
0

[0,035 0,9 384 4}
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Figura 3.22: Variables de respuesta para los cultivos en lote, de la bacteria D. alaskensis
6SR cultivada en agua congénita. Las barras de desviacién corresponden a tre replicas
de los cultivos.

3.5. Modelamiento del sistema (PSR)

Un sistema representa una unidad donde se hacen tratamientos fisicos o quimicos
de materiales que puede ser contrastada con un modelo que representa un descripcién
matemadtica del sistema real. La descripcién de varios sistemas unidos entre si por flujos
comunes de materia y/o informacién constituyen un proceso. La salida del proceso es
una funcién no solamente de las caracteristicas de sus sistemas (o subsistemas) sino
también de sus interacciones o interrelaciones. Una propiedad del sistema o de su
entorno a la que se puede asignar valores numéricos arbitrarios se denomina como un
pardmetro. También puede ser una constante o el coeficiente en una ecuacion.

Un aspecto importante relacionado con el estudio de un proceso, mediante la ma-
nipulacién de su representacién matemadtica o de su modelo fisico, constituye una
simulacion.

Un anélisis dindmico del PSR con D. alaskensis 6SR, considerando los modelos
cinéticos propuestos por Levenspiel (utilizando medio Postgate C) y Monod (utilizan-
do agua congénita suplementada con lactato de sodio) se presentard en el siguiente
capitulo.

3.6. Conclusiones

Se identificé paramétricamente la cinética de crecimiento de la bacteria D. alasken-
sis 6SR, con diferentes modelos cinéticos no estructurados a partir de observaciones

experimentales de los cultivos en lote utilizando Postgate C y agua congénita como
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medios de cultivo.

En la estructura de los modelos cinéticos se consideré reactivos, productos o una
combinacién de los anteriores ya sea con todos los componentes o parcialmente de la
reaccién bésica del PSR.

El crecimiento de la bacteria en medio Postgate C, fue identificado paramétrica-
mente con el modelo cinético de Levenspiel y en agua congénita como medio fue el
modelo de Monod.



Capitulo 4

Dinamica del proceso sulfato

reductor

4.1. Resumen

En este capitulo, se presenta el modelado matematico (obtencién de las expresiones
matemadticas) para el proceso sulfato reducto reductor (PSR); es decir, las expresiones
que describen las caracteristicas dindmicas de éste proceso, para un caso particular
de estudio con la bacteria sulfato reductora (BSR) Desulfovibrio alaskensis 6SR, (D.
alaskensis 6SR), para su posterior andlisis y simulacién del proceso.

En primer lugar, se presenta el modelodo matemdtico para el PSR para la BSR
D. alaskensis 6SR, la cual fue cultivada utilizando agua congénita (Neria-Gozélez y
col., 2004) como medio de cultivo. Para éste caso, el modelo cinético no estructurado
propuesto por Monod, fue considerado como una aproximacién para definir la dindmica
del crecimiento celular de la bacteria, y en consecuencia el PSR para D. alaskensis
6SR. La dindmica del PSR en este caso fue definida con tres especies participantes
en la reaccién principal para el PSR caracteristico de las bacterias sulfato reductoras:
biomasa X, sulfato SOZf, y sulfuro de hidrégeno HS, inicamente.

Un segundo modelo matemdtico es presentado también para el PSR bajo estudio,
el cual consider6 las mismas especies participantes en la reaccién del PSR. Para éste
segundo modelo, se consideré el modelo cinético no estructurado propuesto por Leven-
spiel como la mejor aproximacion a la cinética de crecimiento de la BSR D. alaskensis
6SR creciendo en medio Postgate C, esto de acuerdo a las observaciones experimen-
tales obtenidas en laboratorio en cultivos en lote de la bacteria como se ha demostrado
en el capitulos anteriores.

Por otra parte, ambos modelos matematicos propuestos, fueron analizados dindmi-

camente, a través, de simulaciones numeéricas rigurosas para investigar la personalidad

o7
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del sistema; es decir, mediante diferentes caracteristicas dindmicas de operacién, se
analiz6 la multiplicidad de estados, etc., con lo cual se definié un subconjunto de op-
eracién del reactor biolégico para el PSR, considerando como estado inicial del PSR
en la extrapolacién a continuo de las observaciones experimentales. Por lo tanto, el ob-
jetivo de este estudio fue el modelado matemético del PSR para la BSR D. alaskensis
6SR y el anilisis dindmico de los modelos propuestos haciendo énfasis en la carac-
terizacién dindmica del PSR para posteriormente aplicar herramientas tradicionales
de control sobre los modelos mateméticos desarrollados, para controlar el PSR en el

reactor biolégico, como se verd en capitulos posteriores.

4.2. Introducciéon a sistemas dinamicos

4.2.1. Definicién de un sistema dinamico

La notacién de un sistema dindmico es la formalizacién matemaética del concep-
to cientifico general de un proceso determinista. Los estados futuros y pasados de
cualquier sistema fisico, quimico, ecolégico, econémico, biolégico, e incluso social puede
ser predicho con un cierto grado, por el conocimiento de su estado presente y las leyes
que gobiernan su evolucién. Siempre que estas leyes no cambien en el tiempo, el com-
portamiento de tal sistema podria ser considerado como definido completamente por
su estado inicial. Asi, la nocién de un sistema dindmico incluye un conjunto de sus
posibles estados (espacio de estados) y una ley de la evolucién de los estados en el tiem-
po. Vamos a discutir brevemente estos ingredientes separadamente y entonces daremos
una definicién formal de un sistema dindmico.

Todos los posibles estados de un sistema son caracterizados por los puntos de algin
conjunto X. Este conjunto de estados es llamado espacio de estados del sistema.
En realidad, la especificacién de un punto x € X debe ser no solamente para describir
la posicién actual del sistema sino también para determinar su evolucién. Diferentes
ramas de la ciencia nos proporcionan apropiados espacios de estado. A menudo, los
espacios de estados son llamados un espacio fase.

Para el caso particular de los sistemas que se abordardn en este trabajo, por ejem-
plo los reactores quimicos y los llamados reactores bioldgicos. El estado de un reac-
tor quimico, considerando mezclado perfecto e isotérmico (dos hipétesis ampliamente
aceptados por investigadores para simplificar el analisis de un reactor) es definido por
la especificacion de las concentraciones volumétricas de las n sustancias quimicas que
reacciéon:

C=(C1,Cy,...,C)T

Claramente, las concentraciones C; deben de ser no negativas. En consecuencia, el
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espacio de estados del reactor queda definido como sigue:
X ={C:C=(Cy,Cs,..,Cn)" €R™, C; >0}

Si la concentraciéon cambia de punto a punto el estado del reactor es definido por
la distribucién de los reactivos Cj(x), i = 1,2, ...,n. Estas funciones son definidas en
el dominio espacial acotado €, el interior del reactor, y la caracterizacién local de
las concentraciones de las sustancias cercas de un punto xz. Por lo tanto, el espacio
de estado X en este caso es un espacio funcional compuesto de funciones de valores

vectoriales C(z), que satisfacen ciertas condiciones de suavidad y de contorno.

4.2.2. Tiempo

El principal componente de un sistema dindmico es una ley de evolucién que de-
termine el estado z; del sistema en el tiempo ¢, siempre que el estado inicial zg es
conocido. La manera mds general para especificar la evolucién es asumir que para

dado t € T, un mapa ¢’ es definido en el espacio de estados X o una variedad en X.
X —X
que transforma un estado inicial xy € X en algin estado x; € X en el tiempo ¢:
T = o'z,

El mapa ¢! es a menudo llamado el operador de evolucion del sistema dindmico. Y
este podria ser conocido explicitamente; sin embargo, en muchos casos, éste es definido
indirectamente y puede ser calculado solamente mediante aproximacién. En el caso de
tiempo continuo, la familia {¢'}t € T de evolucién es llamada una variedad. En este
trabajo, es definido por todos los pares (z,t) € X x T, con el operador de evolucién
definido en t € ]R}r.

Los operadores de evolucién tienen dos propiedades naturales que reflejan el cardc-

ter determinista del comportamiento de los sistemas dindmicos:

1. La identidad sobre X, id = = x, para todo « € X, lo que implica que el sistema

no cambia su estado espontdneamente:
¥ =id

2. La identidad para todo x € X y t, s € T, tal que ambos lados de la igualdad de

la ecuacién siguiente estd definida.
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4.2.3. Definicion formal de un sistema dinamico

De acuerdo con la informacién anterior ahora podemos dar una definicién formal
de un sistema dindmico.

Definicién 4.1 Un sistema dindmico es un triple {T, X, ¢!}, donde T es un con-
junto de tiempo, X es un espacio de estado, y ¢! : X — X es una familia de operadores

de evolucién parametrizado por t € T y satisfacen las propiedades 1 y 2.

4.2.4. Ecuaciones diferenciales y sistemas dindmicos

La forma mas comin para definir un sistema dindmico de tiempo continuo es por
ecuaciones diferenciales. Suponga que el espacio de estados de un sistema es X =
R™ con coordenadas (zi,x2,...,x,). Si el sistema estd definido sobre una variedad,
estos se pueden considerar como coordenadas locales en él. Muy a menudo la ley de
evolucion de los sistemas es dada implicitamente, en términos de las velocidades agz

como funciones de las coordenadas (x1, 2, ..., Ty):
[ ] .
x; = f(t,x1,22, .., Tpn), 1=1,2,...,n. (4.1)

Es decir, trataremos, con sistemas dindmicos, los cuales estdn modelados por un

nimero finito de ecuaciones diferenciales acopladas de primer orden:

xl = f(t7x17$27 --~$n7 u17u27---up) (42)
3;2 = f(mlaan Ly, UL, U2, up) (43)
Tn = [t 21,79, 2n, Ug, U2, . Up) (4.4)

Donde Q;Z = dz/dt denota la derivada de x; con respecto a la variable de tiempo ¢, y
U1, U2, ..., Up son variables especificas de entrada. Llamamos a las variables x1, z2, ..., T,
las variables de estado. Ellas representan la memoria que el sistema dindmico tiene de
su pasado, como fue mencionado previamente. Por lo general, se utiliza la notacién

vectorial para describir la ecuacién anterior en una forma compacta:

xr1 U fl (t,x,u)
T U t, T, u

X = ‘2 u= ‘2 f = fal ) ) (4.5)
T up fn(t,z,u)

y rescriben las n ecuaciones diferenciales de primer orden como un vector de n ecua-

ciones diferenciales de primer orden:

x = f(t,x,u) (4.6)
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Llamamos a la ecuacién (4.6) la ecuacién de estado, y refiere x como el estado y u

como la entrada. También, asociamos con (4.6) otra ecuacion,
y = h(t,x,u) (4.7)

la cual define un vector de salida de dimensién ¢, que comprende variables de interés
particular en el andlisis del sistema dindmico, como variables que pueden ser fisica-
mente medidas o variables las cuales que se requiere que se comporten de una manera
determinada (variables controladas). Llamamos a la ecuacién (4.7) la ecuacién de sali-
da y nos referiremos a las ecuaciones (4.6) y (4.7) juntas como el modelo de espacio
de estados.
O bien podemos considerar el sistema dindmico en (4.6) que depende sobre ciertos
pardmetros @ (Capitulo 3):
x = f(t,x,u,6) (4.8)

O también, (4.8) se puede definir de la forma siguiente,

x = f(t,x,0)+gxu (4.9)
y = h(t,x,u) (4.10)

f(t,x,0) quedard definida por la cinética de reaccién, que puede estar relacionada con
una reacciéon quimica o bioldgica, g(x) es el término de transporte y u como se definié

anteriormente.

4.3. Modelado matematico, analisis y simulacién para el
proceso sulfato reductor: caso particular de estudio

para D. alaskensis 6SR

Para esta seccién se hace uso de la informacién presentada en las secciones anteri-
ores para modelar el proceso sulfato reductor (PSR) a través de un modelo matemético
determinista (modelado matemadtico) para lo cual se han considerado los resultados
presentados en los capitulos anteriores en lo referente a las observaciones experimen-
tales con el objetivo de simular y analizar las propiedades dindmicas del PSR. Se
presentan los resultados mediante simulacién de los modelos mateméticos correspon-
dientes al PSR.

Los modelos matematicos presentados son la extension de los modelos mateméti-
cos dindmicos obtenidos en lote del bio-proceso de reduccién anaerébica de sulfato y
reportados en el capitulo de identificacién paramétrica del PSR.

La metodologia que fue utilizada para el desarrollo de los modelos para el PSR

consistié en el planteamiento de los balances de masa correspondientes a las dos fases
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del sistema, liquida y gas; ademds del crecimiento celular, para todas las especies de
interés presentes en ellas. En fase gas: HoS , y en fase liquida: lactato Lac, sulfato
SOZ_, sulfuro de hidrégeno HsS, y acetato Acet. y las bacterias dispersas, X. Y de
acuerdo con los resultados presentados en el capitulo anterior, se consideré una cinética
de tipo Monod para el crecimiento de la BSR D. alaskensis 6SR en agua congénita y
el modelo de Levenspiel para cultivos en medio Postgate C con un sustrato limitante
(sulfato) y un sustrato limitante-producto inhibitorio (sulfato-sulfuro de hidrégeno),
respectivamente. Finalmente, la integracién de los sistemas de ecuaciones algebraicas
obtenidos se realizé mediante programas computacionales desarrollados en MatLab ™.

Una vez desarrollado cada modelo matematico del PSR (un modelo para el PSR
en agua congénita y otro en medio Postgate C), se realizaron simulaciones computa-
cionales con el objeto de aproximarse al diseno y operacién de bio-procesos de reduc-
cién biolégica de sulfato bajo diferentes condiciones de operacién. Los resultados en las
simulaciones son presentados en forma de gréficas, comentados y discutidos en cada

Caso.

4.3.1. Sintesis del modelo matematico de reduccién de sulfato

El desarrollo de los modelos considero las siguientes hipdtesis, con el unico fin de

simplificar el modelo, pero sin perder generalidad de los mismos:

1. El bio-reactor CSTR, es decir, el reactor bioldgico, es de mezcla perfecta y por
tratarse de un proceso biolégico opera a temperatura constante por lo que no se

presentan efectos térmicos significativos.

2. La concentraciéon de H»S; es muy pequeiia ( H2S; ~ 0) y puede despreciarse

cuando se utiliza un gas de arrastre inerte (por ejemplo, argén o nitrégeno).

3. El consumo celular de la fuente de carbono y energia (Lactato) en relacién a la
reduccién de sulfato se considera constante (1,5). Esto equivale a proponer que

existe una relacién bien definida entre los rendimientos de sulfato y lactato.

4. La generacion del producto metabdlico celular HS™ es, en base molar, idéntica

al consumo de sulfato.

5. La resistencia a la transferencia de masa gas-liquido para el sulfuro de hidrégeno,
se describe adecuadamente por el coeficiente combinado de transferencia de masa

gas-liquido reportado por Escobar y col., (2007), en los casos donde se requiera.

6. La fuerza iénica del sistema es pequena (Escobar y col., 2007), de modo que no

se afecta el equilibrio de las especies ionizadas.
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Especie Nombre
CH3CHOCHOO™ | lactato
SO~ sulfato
CH3;COO~ acetato
HsS sulfuro

HO™ hidroxilo

X Biomasa

Cuadro 4.1: Reaccién principal de PSR

7. Las velocidades de crecimiento especifico celular para los modelos mateméticos
estdn dadas por las expresiones de tipo Monod y Levenspiel para los cultivos de

D. alaskensis 6SR en agua congénita y medio Postgate, respectivamente.

4.3.2. Balances de masa para el modelo matematico para el PSR

Como se mencioné previamente, el PSR se desarrolla en un reactor biolégico (RB)
y las principales especies quimicas relacionadas con el proceso de remocién de sulfato

guardan relacién directa con la estequiometria definida en la Ec. (4.11):
2CH3;CHOCHOO™ + SO2~ =5 2CH3COO™ + HyS + 2HO™ (4.11)

En el Cuadro (4.1) se define cada una de las especies participantes en la reaccién
principal para el PSR

Es decir, la reduccién biolégica de un mol de sulfato por la BSR D. alaskensis 6SR
requiere de dos moles de lactato y produce dos moles de acetato y un mol de sulfuro
de hidrégeno (también conocido como écido sulfhidrico). De acuerdo con las especies

quimicas en (4.11), se desarrollan los balances de masa para el bio-reactor.

4.3.3. Crecimiento celular:

Para la expresién de velocidad de crecimiento celular especifica en este trabajo, es

de tipo no estructurada y se indica como sigue:

d
<CX> _ M) (4.12)
dt crecimiento Hmax
donde (d%x) es la velocidad especifica de crecimiento (mgL h™' o gL h™1),
crecimiento

Umax Velocidad especifica méxima de crecimiento celular (h~1)

4.3.4. Biomasa:

La biomasa se encuentra suspendida en la fase liquido del reactor (o volumen de

reaccién, Vg), considerando que la alimentacién no contiene biomasa reductora de
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sulfato, la Ec. (4.13) representa el balance para la biomasa:

dC F:
= O (o)~ ki ) (4.13)
R

donde Cx es la concentracién de biomasa (mgLil), kq es la tasa de muerte celular

(h=1), D = ‘fﬁ% es coeficiente de dilucién (o tasa de dilucién) (h™1), Fhg es el flujo
R

volumétrico de alimentacién (Lh~1), y Vf;B es volumen de operacion en el ractor.

4.3.5. Lactato:

El lactato para el PSR utilizando a la BSR D. alaskensis 6SR, representa la fuente
carbono y energia y se alimenta al RB como lactato de sodio, la Ec. (4.14) representa

el balance de masa respectivo:

dCLac FQO ;
= QLac — ”ﬁw — ac 4.14
7 qracCx + VB (Ct ClLac) (4.14)

donde Cp,. es la concentracién de lactato (mgL_l)7 zﬁlc es la concentracién de ali-
mentacién de lactato en el flujo volumétrico de alimentacién al reactor (Lh™1), qrac
es velocidad especffica de consumo de lactato (h71).

Con ¢rqc definido de la siguiente manera:

qLac = _Y1N<’) (415)

donde Y7 = le es el rendimiento celular en células por mol de lactato.

Lac

4.3.6. Sulfato:

El sulfato se alimenta como sulfato de sodio en solucién al RB a concentracién con-
stante. Si el rendimiento respecto de la biomasa formada por mol de sulfato consumido
es definido, la Ec. (4.16) representa el balance de masa respectivo:

dCSO% Fyo )
—or ::qSOi‘(ZX'+’L;§B< - = Coon-) (4.16)

in
» Y802~
alimentacién de sulfato en el flujo volumétrico de alimentacién al reactor (h~! ).

donde Cgpn2- es la concentracién de sulfato (mgL~') es la concentraciéon de
4

Con 4502 definido de la siguiente manera:

Gg02- = —Yap(e) (4.17)

donde Y2 = 3 1X es el rendimiento celular en células por mol de lactato.

SO42_
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4.3.7. Sulfuro de hidrégeno total:

El balance de masa para el sulfuro de hidrégeno total, se presenta en la Ec. (4.18):

dCH, sy Fy

dt = QHQSCX - VREB CHQST (418)

donde Cp,g,. es la concentracién de sulfuro total (mgL~1).

Con ¢p,s, definido de la siguiente manera:

qHy5r = Y3pu(e) (4.19)

donde Y3 = 3 1X es el rendimiento.
Ha ST

4.3.8. Acetato:

El acetato es el producto metabdlico de la oxidacién de la fuente carbono y energia,
la relacién molar entre el lactato consumido y la formacién de acetato es unitaria. La

Ec. (4.20) representa el balance de masa respectivo:

dCAcet F20
dt = qSOi*CX — @CAC(% (420)

donde C ¢ €s la concentracion de sulfato (mgL‘l).

Con gacet definido de la siguiente manera:

qAcet = Y4/JJ(.) (421)

donde Yy = 3 1X es el rendimiento.
Acet
Adicionalmente se pueden considera también los balances de masa para las difer-
entes especies de sulfuro: el ion sulfhidrato, el ion sulfuroso, y también el sulfuro de

hidrégeno en la fase liquido como en el gas.

4.3.9. Ion sulfhidrato:

El ion sulthidrato , HS™, es el producto metabdlico de la oxidacién de la fuente
carbono y energia y la reduccién de sulfato, y la relacién molar entre el sulfato con-
sumido y el ion sulfhidrato es unitaria (4.11), de modo que su produccién es unitaria.
A demds, estd en equilibrio con las especies HoS, S%~, éste tltimo en concentracién
despreciable al pH del sistema, de acuerdo con las observaciones experimentales del

PSR (es decir, pH € [7 — 8]). La Ec. (4.22) representa el balance de masa respectivo:

dCrs-
dt

F
=L -+ qgoi—c'xré% Crs- (4.22)
R
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donde Cyg- es la concentracién del ion sulfihidrato (mgL~1), I, I son los equilibrios
de ionizacién. Con Iy, Iz definidos segun las Ec. (4.23) y (4.24):

I = ki1 ([Chys] (4.23)
I = ki2[Crs-][Cr+] (4.24)

donde [C+] es la concentracién de iones hidronio (mgL~1), k11 v k12 son las constantes

cinéticas de los equilibrios de ionizacién

4.3.10. Sulfuro de hidrégeno acuoso:

El sulfuro de hidrégeno acuoso se forma de su equilibrio de ionizacién con el ion
sulfhidrato HS~ y el ion sulfuro S?~, este tltimo de concentracién despreciable al pH
del sistema (pH = 7,0), ademds este puede reabsorberse de la fase gas, desde donde
se puede asumir que es removido utilizando un gas de arrastre (por ejemplo, argén o

nitrégeno). La Ec.(4.25) presenta el balance de masa respectivo:

dCHZ S(ac)
dt

CHZS(gas) > _ F20 (425)

=—I1 + I+ (kra) g, <CHzS<ac> T Hps VP CHsS(0e)

donde: Ch,s,,,, es la concentracién de sulfuro de hidrégeno en la fase acuosa (mgL™1),

)
CH, S(gas) €5 la concentracién de sulfuro de hidrégeno en la fase gas (mgL 1), coeficiente
combinado de transferencia de masa para HsS (h~!) (Escobary col., 2007), Hp,s

constante de Henry para el equilibrio gas-liquido de H>S.

4.3.11. Sulfuro de hidrégeno en la fase gas:

El sulfuro de hidrégeno de la fase gas proviene de la fase liquida desde donde es
transferido como resultado del equilibrio y arrastrado por las otras especies gaseosas
como C'Oy y por algin gas de arrastre alimentado al RB. La ecuacién de balance de
masa es la Ec. (4.26):

dCH2S(g ) CH2$ VRB CHQS
e 4T k —270ges) (o _R) Fs&
dt 1 + 2 + ( La)HQS ( HH2S HQS(GC)) < VG ) VG

(4.26)
donde: VB es el volumen de la fase liquida (o volumen de reaccién) (L), Vi es el
volumen de la fase gas (L), y Fs es el flujo volumétrico del efluente de HyS (Lh™1). Y
de acuerdo con la hipétesis (2), la Ec. (4.26) no aporta informacién relevante cuando

se considera el arrastre del gas H2S en RB.
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4.4. Modelo matematico para el PSR utilizando como

medio de cultivo agua congénita

De acuerdo con el PSR con la BSR D. alaskensis 6SR, utilizando como medio de
cultivo agua congénita, la dindmica del proceso puede ser aproximada utilizando el
modelo cinético de Monod, por lo cual el modelo cinético en la Ec. (4.12) tiene la

siguiente formas:

dCx > Csoi*
T = H(CSOQ—) = Hmax
( dt crecimiento 4 e k5'027 + 03057

(4.27)

donde: ksoi‘ es constante de afinidad respecto al sulfato (mgL™1), v g €s la veli-
cidad especifica de crecimiento méxima (h~!).

Para este modelo cinético, se considera que estd definido por dos pardmetros:

0 = [fmis o | (4.28)

Para modelar y simular el PSR de la BRS D. alaskensis 6SR, tres fueron los balances de
masa suficientes para el proceso: biomasa X, sulfato S Oz_ y sulfuro de hidrégeno total
CHysy, Ecs. (4.13), (4.14) y (4.16) respectivamente y considerando los tres balances

de masa anteriores el vector de pardmetros queda definido como en la Ec. (4.29):

0= kSOL%YQ, Ys; (4.29)

Hmsxo

Considerando el balance de masa para el sulfuro total (4.18), éste esta definido por la
Ec. (4.30):
Cysr = CHyS (e + Crs- + Cs—2 (4.30)

podemos estudiar la distribucién de los sulfuros.

4.4.1. Distribucion de sulfuros

Los sulfuros en el rector biolégico pueden estar presentes en forma soluble e in-
soluble dependiendo de los cationes con los cuales son asociados, en este estudio se
considero que la presencia de cationes, como iones metdlicos s6lo estuvieron presentes
en los cultivos donde se utilizo medio Postgate C suplementado con Cr(VI) o agua
congénita como medio de cultivo, en contraste en los cultivos en medio Postagate C,
libre de cationes metdlicos, en este caso se trato de un cultivo axénico (es decir, un
cultivo puro). En el medio del reactor biolégico (es decir, en medio acuoso) el sulfuro
de hidrégeno se comporta como un dcido débil el cual se ioniza dependiendo del valor

de pH. De esta manera, es posible tener HS~, HyS y S?~ en solucién. A pH neutral
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T°C Cte. de ionizacién Coeficiente de absorcién
(molesL™Y) | (mgL~1) o
18 9.1x10-8 | 2912x10-6 2.72
25 11.2%x10-8 | 3584x10-6 2.28
35 14.9%x10-8 | 4768 x10-6 1.83
375 | 15.9x10-8 | 5088x10-6 1.74
45 19.4x10-8 | 6208x10-6 1.52

Cuadro 4.2: Valores para constantes de equilibrio para sulfuro

requerido para el tratamiento anaerobio de sulfatos, solamente la primera disociacién

del sulfuro de hidrégeno es de importancia, como sigue:
H3S(e) = H" + HS™ (4.31)

Considerando la ley de accién de masas en la Ec. (4.31), el equilibrio esta dado en la

Ec. (4.32): S—

K —
! [HZS](ac)

(4.32)

Debido a la solubilidad del sulfuro de hidrégeno, una cierta porcién que se forma se
escapard con el gas producido en el reactor biolégico, existiendo un equilibrio resultante
entre las fases liquido y gas. El equilibrio resultante entre sulfuro de hidrégeno restante
en el liquido en el reactor biolégico y en la fase gas por encima se rige por la Ley de
Henry como sigue:

[HQS(GC)] = [HQS(QGS)] (4.33)

Aqui, [HQS(QC)] y [HQS(gaS)] son expresados en unidades de mgL~! de liquido, y
molesL~'de gas, respectivamente. Valores de la constante de equilibrio Ki, y del
coeficiente de absorcién «, para sulfuro son mostrados en el Cuadro (4.2). Para varias
temperaturas.

Una consideracién de la relacién entre pH y las diferentes formas de sulfuro soluble
(i6n sulfhidrico HS™, e ién sulfuroso S%7), asf como también la solubilidad del sulfuro
de hidrégeno (H2S) por si sélo, permite la prediccion de la distribucién de los sulfuros
entre las fases gas y liquido. Considerando el balance en la Ec. (4.30), y ademéds que
apH =1, [52_} ~ 0 (o Cg-2) y para mejor comodidad del manejo de las expresiones
manejamos las concentraciones de las especies de sulfuro en corchetes. Como la ley de

accion masa definada en (4.32), con lo cual se tiene que:

[H2S]Total = [HQS](ac) + [HS*} (434)
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Y considerando la Ec. (4.32):

K [HQS](ac)

H2S)ropar = [H2S](0e) + ] (4.35)

HaS = [H3S at 4

[HoS)rop = [H2S](e) |1+ ] (4.36)
Con la Ec. (4.33):

K
[HoS)por = [HZS(QCLS)] <1 " [Hi]> (4.37)
257014

[H2S(gas)] | ]T; : (4.38)

De acuerdo con la Ec. (4.38), se puede observar que la dindmica de [HQS(QGS)] es una

funcién del pH y la temperatura (es decir, para un determinado valor de «). Para el
sistema bajo estudio T ~ 37°C.
Ademads, si consideramos que el hecho que a pH =7, [52_] ~ () se puede expresar

la concentracion de [HS™] en funcién de[H2S| 0

[HQS]Total
K

(1+ )

De esta manera a través de tres de las principales variables del PSR: Cx, C 502> CH,Sy

[HS™]| = (4.39)

o [X],[S] y [P], respectivamente se puede analizar el comportamiento de la distribu-
cién de los sulfuros: [HgS(gas)] y [HS™] en el RB. Considerando lo anterior ya se estd
en condiciones de andlizar el comportamiento del bio-reactor. Los aspectos méds im-
portantes en el andlisis de la dindmica del RB son: (1) caractrizar la dindmca de las
especies en el reactor y (2) méximizar la porduccién de sulfuro de hidrégeno. Esto
iltimo, esta relacionado directamente con el consumo de sulfato. Encontrar las condi-
ciones de operacién en el RB para una méxima produccién de sulfuro de hidrégeno es
importante desde el punto de vista de aplicacién de un sistema de control para regular

el consumo de sulfato en el RB.

4.5. Resultados y discusion

4.5.1. Anadlisis de bifurcacion del RB

Un anélisis de bifurcacién del PSR se realizé considerando el coeficiente de dilucién
o tasa de dilucién (D) como pardmetro de bifurcacién. El comportamiento dindmico
del RB, frente a diferentes valores de D (D € [0 — 0,03 hfl]) se realiz6 para obser-

var el comportamiento dindmico de las variables del reactor: biomasa X, sulfato S,
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y producto P (sulfuro de hidrégeno) HsS. El anilisis se realizé considerando difer-
entes concentraciones de alimentacién de sulfato al reactor (S € [1 —5 mgL™!]). En
la Figura 4.1 se muestra el comportamiento de los equilibrios para la concentracién
de biomasa [X], para las diferentes concentraciones de alimentacién de sulfato. Ob-
sérvese que no se presenta multiplicidad de estados; es decir, no hay para un mismo
valor del pardmetro D que corresponda a diferentes valores de biomasa. Es claro que
para una mayor concencentracién de sulfato de alimentacién al RB se observa una
mayor producciéon de biomasa. De acuerdo a los diagramas de equilibrio, los puntos de
equilibrio que caracterizan al RB son aquellos que corresponde a la solucién trival; es
decir, cuando se lava el cultivo (puntos de equilibrio BP) y en lote (puntos de quilib-
rio H). El comportamiento de los equilibrios para HsS se muestra en la Figura 4.2,
desde luego a mayor consumo de sulfato se presenté una produccién de HsS directa-
mente proporcional al consumo de sulfato. Los equilibrios para el sulfato se muestran
en la Figura 4.3 , obsérvese que para todo el dominio de las concentraciones de al-
imentacién de sulfato, describen trayectorias de equilibrio semejantes. Se puede ver
que considerando un dominio en D entre los puntos A y B se observa un consumo de
sulfato que garantiza que la concentracién residual de sulfato en el RB sea menor o
igual a 0,5 gL =1, que es el valor que marca la norma (< 0,5 gL~1). De la Figura 4.3,
la produccién de H,S en el dominio A-B; es decir, 0,01 — 0,013 ™! se incrementa al
aumentar la concentracién en la alimentacién de sulfato al RB. Por tanto, se puede
considerar que le dominio para D en 0,01 — 0,013 A~! es un dominio de operacién del

RB considerando como objetivo la produccién alta de HsS.

4.5.2. Region 6ptima de operacién

El comportamiento de las variables de estado considerando el dominio D € [0,01 —
0,03 h~1] y tomando como base un valor de D = 0,01 h~! como un estado de operacién
6ptimo del RB debido aque con tal condicién de operacién se garantiza una concen-
tracién residual de sulfato por abajo de 0,5 gL~ ! a la salida del RB. En la Figura 4.4
se muestra la superficie ([X] — [P] —t), en la cual se muestran multiples trayectorias.
Todas las trayectorias consideran como estado inicial las condiciones experimentales
para los cultivos de D. alaskensis 6SR en lote. La trayectoria indicada con el mar-
cador rojo (documento en PDF o gris para el documento impreso), corresponde a las
observaciones experimentales en lote para los cultivos de la bacteria D. alaskensis 6SR.

La trayectoria indicada con marcadores blancos corresponde a una condicién de
operacién de D = 0,01 h~!, indicada como el punto A. Otras trayectorias con diferente
condicién de operacién para D (D € [O —0,03 h_l]) se indican con marcadores negros,

que corresponde al estado final de quilibrio alcanzado. Obsérvese que [X] — [P] para el
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Figura 4.1: Diagrama de bifurcacién para el biomasa ([X]) en el PSR consideran-
do como pardametro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de dilucién

D e [0-0,03h].
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Figura 4.2: Diagrama de bifurcacién para el sulfuro ([P]) en el PSR consideran-
do como pardmetro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de dilucién

D e [0—0,03n71].
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Figura 4.3: Diagrama de bifurcacién para el sulfato ([S]) en el PSR consideran-
do como pardmetro de bifurcacién el coeficiente de dilucién o tasa de dilucién

D e [0—0,03n71].

domino de ¢ se indica como la superficie S;. Las superficies [S] — [P]—t y [X]| —[S] —¢,
como S y S3, respectivamente se presentan en las Figuras 4.5 y 4.6, como para el
caso anterior también todo el dominio de se toma como estado inicial las observaciones
experimentales de los cultivos en lote para la bacteria D. alaskensis 6SR. Los dominios
anteriores pertecen a un subespacio de la variedad en el dominio X del PSR.

Un analisis similar para el PSR considerando el modelo cinético de Levenspiel,
revelé que el comportamiento de la produccién de sulfuro de hidrégeno en el RB fue

una funcién directa del consumo de sulfato en el reactor (datos no presentados).

4.5.3. Dindmica de las especies de sulfuro

Para analizar el comportamiento de las concentraciones de las diferentes especies
de sulfuro ([H2S] o> [HS ™Y, [H2S]
(D = 0,01 h~!) para el PSR considerando los dos modelos cinéticos de Monod y Lev-

gas) en el RB en lote (D =0 h~1) y en continuo
enspiel. Se realizaron simulaciones numéricas con condiciones iniciales y condiciones
de operacién muy cercanas. En la Figura 4.7 se muestra el comportamiento en lote
y en continuo de las especies de sulfuro en liquido y fase gas en el RB. Para estas
simulaciones se consideré como estado inicial las observaciones experimentales de los
cultivos de D. alaskensis 6SR en lote. La més alta produccion de sulfuro en la fase gas
se observé en los cultivos en lote en comparacién con el cultivo en continuo. El com-
portamiento de biomasa y sulfato se muestran en la Figura 4.8, obsérvese el consumo

de sulfato en el cultivo en lote en un horizonte de tiempo de 100 h, éste timpo no estd
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Figura 4.4: Superficie de las trayectorias [X] — [P] — t, para el PSR en el dominio
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Figura 4.6: Superficie de las trayectorias [X] — [S] — ¢t , para el PSR en el dominio
D e [0-0,03n71].

lejos de las observaciones experimentales en los cultivos en lote, ya que aproximada-
mente entre las 50 y las 100 h se observé el méximo consumo de sulfato en los cultivos.
En el caso del PSR considerando el modelo cinético de Levenspiel, el comportamiento
de las especies de sulfuro se muestra en la Figura 4.9 y el comportamiento de los otros
estados se muestran en la Figura 4.10, claramente se puede ver que el PSR en términos
de la remocion de sulfatos es més eficiente para el modelado con el modelo cinético de
Levenspiel, desde luego el resultado es congruente con el medio de cultivo, ya que el
medio de cultivo de Postgate C, es un medio enriquecido y especifico para las bacterias
sulfato reductoras. Lo anterior en contrates con el cultivo de la bacteria D. alaskensis
6SR en agua congénita como medio de cultivo.

Los resultados anteriores representa una aproximacién al comportamiento del RB
considerando las condiciones experimentales bajo las cuales se desarrollaron los cultivos
en lote de la bacteria D. alaskensis 6SR.

4.6. Conclusiones

De acuerdo con los resultados numéricos de modelado del PSR en el RB para la
bacteria D. alaskensis 6SR, la dindmica del proceso puede ser representada a través de
los modelos cinéticos no estructurados propuestos por Monod y Levenspiel creciendo
la bacteria en agua congénita y medio Postgate C, respectivamente. Sin embargo el
mejor desempenio en términos de la remocién de sulfato se observé para el modelado

del proceso considerando como medio de cultivo Postgate C.
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Figura 4.8: Modelado del PSR: simulacién numérica de biomasa [X] y sulfato [S] en
el RB considerando el modelo cinético de Monod con D = 0,01 h~Y; [S;,] = 1,5 gL,
[X(0)] = 0,12 gL [S(0)] =3 gL~ !y y [P(0)] = 1.6 gL~
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Figura 4.9: Modelado del PSR: simulacién numérica de las diferentes especies de sulfuro
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Figura 4.10: Modelado del PSR: simulacién numeérica de biomasa [X]| y sulfato [S] en
el RB considerando el modelo cinético de Levenspiel con D = 0,01 h=1; [S;,] = 1500
mgL~1 gLh — 1, [X(0)] = 110 mgL~1; [S(0)] = 3050 mgL~!; y [P(0)] = 30 mgL~1.
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La dindmica de las diferentes especies de sulfuro en la fase liquido y gas en el RB
para ambos casos fue una relacién directa con el consumo de sulfato por la bacteria.
Y en ambos casos la condicién de operacién en continuo fue suficiente para alcanzar
una concentracién residual de sulfato en RB por abajo del limite establecido. Otros
difererentes estados de operacién fueron observados a través de un subespecio de la
variedad de la dindmica del proceso en el RB con lo que se observé una dindmica de
consumo de sulfato en fincién de la condicién de operacion.

Finalmente, no se obeservé multiplicidad de estados en el reactor considerando
los dos modelos cinéticos. Por tanto, el modelado del PSR a través de los modelos
cinéticos de Monod y Levenspiel representan modelos aceptables para ser considerados
para describir y controlar la dinamica del PSR para un caso particular con la bacteria
D. alaskensis 6SR.



Capitulo 5

Control del reactor biolégico

5.1. Resumen

El desarrollo y la aplicacién de sistemas de control con el propésito de controlar
la reduccién de sulfato (SO7~) para la produccién de sulfuro de hidrégeno (H2S) en
el reactor bioligico (RB), es decir, donde se verifica un proceso biotecnoldgico definido
como proceso sulfato reductor (PSR) es el tema central de este capitulo. Dicho pro-
ceso se verificé para un cultivo axénico mediante el uso la bacteria sulfato reductora
(BSR) Desulfovibrio alaskensis 6SR (D. alaskensis 6SR), cominmente llamado bio-
proceso. Asi, en este capitulo se abordaran los resultados mads relevantes referentes
al andlisis y disefio de sistemas de control, para controlar la concentracién de sulfato
(Csoi*) y también de manera indirecta la regulacién de la concentracién de sulfuro
de hidrégeno (Ch,s) en el RB. Para ello, se desarrollaron dos sistemas de control
retroalimentado o a lazo cerrado. En el primer sistema de control, presenté en su es-
tructura, una forma polinomial del llamado error de control. La aplicacién y desempeno
de este controlador sobre el modelo del PSR en el RB se desarrollé mediante simula-
ciones numéricas utilizando la dindmica del proceso, es decir, el conjunto de ecuaciones
diferenciales no lineales que definen al RB previamente soportado con observaciones
experimentales (capitulos 3 y 4). Esta dindmica del proceso se definié a través de un
modelo matemadtico fenémenologico. Ademds, para este proceso biotecnoldgico tam-
bién se aplicé un segundo sistema de control, que consistié en un control adaptable tipo
Proporcional-Integral (PI). En los dos casos en el control del bio-proceso, la variable
controlada en el RB fue la concentracién de sulfato (CSOE*) y la variable manipu-
lada fue la tasa de dilucién (D = ‘% ), es decir, la politica de alimentacién al RB,
considerando una concentracién de sulfato (CSOE’) constante en la corriente de al-
imentacién. Ambos controladores fueron aplicados considerando el PSR sobre agua

congénita e identifcadé paramétricamente a través del modelo cinético de Monod. La

78



5. Control del reactor biolégico 79

importancia de modelar y controlar el PSR en agua congénita es debido a que repre-
senta una alternativa para analizar dindmicamente el PSR de la bacteria D. alaskensis
6SR, en condiciones limitadas, que representa una situacién mas real del desempeno
del PSR.

5.2. Introduccién

El principal problema que se presenta en el sistema sulfato reductor de D. alasken-
sis 6SR, es el efecto inhibitorio por la presencia de altas concentraciones de sulfuro de
hidrégeno (> 660 mgL~!, principalmente en cultivos en lote) en los cultivos. Como ya
se menciond en capitulos previos, la produccién de HyS es resultado del proceso de
respiracion de la bacteria. Esto deja claro que la regulacién del crecimiento celular en
el sistema afectard directamente la producciéon de HsS. Una forma en la que se puede
regular el crecimiento de D. alaskensis 6SR, es controlando la alimentacién del aceptor
de electrones (sulfato de sodio, Na2SOy). De esta manera, se puede llevar el sistema
(cultivo de D. alaskensis 6SR) a un estado de operacién 6ptimo (generalmente un esta-
do estacionario estable), es decir, se manipula el metabolismo celular de D. alaskensis
6SR de manera indirecta, ajustandolo a una condicién de interés de operacién. En tal
caso nos interesa que el sistema se mantenga en una trayectoria definida previamante
para asegurar que el cultivo de D. alaskensis 6SR no sufrira efectos negativos por las
altas concentraciones de HS.

El objetivo de este estudio fue disenar controladores de tipo retroalimentado para
controlar el PSR. Los controladores propuestos se aplicaron a un quimiostato sulfato
reductor, el cual ha encontrado aplicacién directa en la remocién de metales pesados

en aguas residuales (Neria-Gonzalez y col., 2006).

5.2.1. Definiciones preliminares

En el lenguaje de control, existen términos o definiciones importantes, algunas de
estas definiciones se citan primeramente, ya que consideramos que ayudaran a una

mejor comprensioén del lector que no esté familiarizado con el lenguaje de control:

» Variable Controlada: es una cantidad o condicién que se mide y controla.

= Variable Manipulada: es la cantidad o condicién modificada por el contro-
lador, a fin de afectar la variable controlada. Normalmente la variable controlada

es la salida del sistema.

= Control: significa medir el valor de la variable controlada del sistema y aplicar

al sistema la variable manipulada para corregir o limitar la desviacién del valor
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medio (error, €), respecto al valor deseado.

Ademds, al estudiar control se deben definir términos adicionales para describir el
sistema de control.

A continuacién se dardn algunas definiciones de estos términos:

= Planta: es un equipo, quizd simplemente un conjunto de piezas de una méaquina,
funcionando conjuntamente, cuyo objetivo es realizar una operacién determina-
da. Ademads, un modelo matemédtico que definen a un proceso, equipo u operacion
también se puede definir como la planta. Llamaremos planta a cualquier obje-
to fisico y no fisico que deba controlarse (por ejemplo, un reactor quimico, un

vehiculo espacial, etc. o bien la abstraccion de éstos a modelos matemdticos).

= Procesos: es una operacién o desarrollo natural, caracterizado por una serie
de cambios, graduales, progresivamente continuos, que se suceden uno de otro
de un modo relativamente fijo; una operacién voluntaria o artificial progresiva-
mente continua, que consiste en una seria de acciones controladas o movimientos
dirigidos sisteméticamente hacia determinado resultado o fin. Es decir, llamare-
mos proceso a cualquier operacién que deba controlarse (por ejemplo, procesos

quimicos, biolégicos, etc).

= Sistemas: es una combinacién de componentes que actidan conjuntamente y
cumplen un determinado objetivo. Un sistema no estd limitado a objetos fisicos.
El concepto de sistema puede aplicarse a fenémenos dindmicos abstractos. Por
tanto, el término sistema hay que interpretarlo como referido a sistemas quimicos,

biolégicos, econémicos y otros.

= Perturbaciones: una perturbacién es una sefial que tiende a afectar severa-
mente el valor de la salida de un sistema. Si la perturbacién se genera dentro del
sistema, se denomina interna, mientras que una perturbacién externa se genera

fuera del sistema y constituye una entrada.

= Control retroalimentado: es una operacién que, en presencia de perturba-
ciones, tiende a reducir la diferencia entre la salida del sistema y una entrada de

referencia, realizéndolo sobre la base de esta diferencia.

= Sistemas de control retroalimentado: es a aquel que tiende a mantener una
relaciéon preestablecida entre una salida y alguna entrada de referencia, com-

pardndolas y usando la diferencia como medio de control.

» Sistemas de regulacién automatica: es un sistema de control retroalimentado

en que la entrada de referencia o la salida deseada son, o bien constantes o bien
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varfan en el tiempo, y la tarea fundamental consiste en mantener la salida en un

valor deseado a pesar de la perturbaciones presentes.

= Sistemas de control de procesos: a un sistema de regulacién automaético en
que la salida es una variable como la concentracién, temperatura, pH, presién,
flujo o nivel de liquido, se le denomina sistema de control de proceso. El control
de proceso tiene amplia aplicacion en la industria. En estos sistemas con frecuen-
cia se usan controles programados, por ejemplo, el programa establecido puede
consistir en elevar la temperatura a un determinado valor durante un intervalo

de tiempo definido, y luego reducirla a otra temperatura prefijada a otro periodo.

s Sistemas de control a lazo cerrado: con frecuencia se llama asi a los sis-
temas de control retroalimentado. En la prictica, se utiliza indistintamente la
denominacién control retroalimentado o control de lazo cerrado. La senal de
error actuante, que es la diferencia entre la senal de entrada y la de retroali-
mentacién (que puede ser la senal de salida o una funcién de la senal de salida
y sus derivadas), entra al controlador para reducir el error y llevar la salida del
sistema a un valor deseado consigna. El término lazo cerrado implica siempre el

uso de la accién de control retroalimentado para reducir el error del sistema.

s Sistemas de control a lazo abierto: son los sistemas de control en los que
la salida no tiene efecto sobre la senal de control. En estos sistema la salida de
control ni se mide ni se retroalimenta para comparar con la entrada. Por tanto,
para cada entrada de referencia corresponde a una condicién de operacién fija.
Asi, la precisién del sistema depende de la calibracién. En presencia de pertur-
baciones, un sistema de control de lazo abierto no cumple su funcién asignada.
En la prictica se puede utilizar sélo si la relacién entrada-salida es conocida y si

no se presentan perturbaciones de ningin tipo.

= Lazo cerrado versus lazo abierto: una ventaja de control de lazo cerrado es
que el uso de la retroalimentacion hace que la respuesta del sistema sea relativa-
mente insensible a perturbaciones externas y variaciones internas de pardmetros
del sistema. De este modo, es posible utilizar componentes relativamente impre-
cisos y econdmicos, y lograr la exactitud de control requerida en determinada
planta, cosa que serfa imposible en un control a lazo abierto. Desde el punto de
vista de la estabilidad, en el sistema de control a lazo abierto, ésta es mas fdcil
de lograr, ya que en él la estabilidad no constituye un problema importante. En
cambio, en los sistemas de lazo cerrado, la estabilidad sf es un problema impor-
tante, por su tendencia sobrecorregir errores que pueden producir oscilaciones

de amplitud constante o variable. Para sistemas cuyas entradas son conocidas
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previamente y en los que no hay perturbaciones, es preferible el control de lazo
abierto. Los sistemas de control cerrado tienen ventajas sélo si presentan pertur-

baciones no previsibles y/o imprevisibles de componentes del sistema.

» Sistemas de control adaptables: Las caracteristica dindmicas de la mayoria
de los sistemas de control no son constantes por diversas razones, como las mod-
ificaciones en los pardmetros o el medio ambiente entre otros. Aunque en un sis-
tema de control retroalimentado se acentiian los efectos de pequenos cambios en
las caracteristicas dindmicas, si las modificaciones en los pardmetros del sistema
y en el medio son significativas, un sistema, para ser satisfactorio, ha de tener
la capacidad de adaptacién. Adaptacién implica la capacidad de autoajustarse o
automodificarse de acuerdo con las modificaciones imprevisibles del medio o es-
tructura. Los sistemas de control que tienen la capacidad de adaptacién (es decir,
el sistema de control por sf mismo detecta cambios en los pardmetros de la planta
y realiza los ajustes necesarios en los pardmetros del controlador, para mantener
un comportamiento 6ptimo) se denominan sistemas de control adaptable. En un
sistema de control adaptable, las caracteristicas dindmicas deben estar identifi-
cadas en todo momento, de manera que los pardmetros del controlador pueden

ajustarse para mantener un proceso 6ptimo.

5.2.2. Otras definiciones

= Agua cogénita o de formacidn: es agua salada que se encuentra en la roca,
asociada al hidrocarburo en el yacimiento y que surge durante la extraccién del
mismo. Contiene sales como cloruros de calcio y sodio, carbonatos de sodio,
cloruros de potasio, sulfatos de calcio o de bario, entre otros y puede tener

metales. Se considera un subproducto no aprovechable.

= Origen de agua de formacién: el agua de produccién o formacién es un
tipo de agua sedimentaria producto de 150 millones de afios de procesamiento
natural y tiene niveles muy altos de salinidad y metales pesados. Es fuertemente
salina, llegando a tener concentraciones de cloruros de sodio y otros sélidos en
cantidades que pueden llegar a las 100,000 ppm (miligramos de sélidos por litro

de agua). El agua de mar puede llegar a tener 35,000 ppm.
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5.3. Materiales y metédos

5.3.1. Modelos cinéticos

De acuerdo con los resultados presentados en el capitulo 3, diferentes modelos
cinéticos no estructurados fueron propuestos para identificar al PSR utilizando la
BSR D. alaskensis 6SR. Los modelos cinéticos pueden estar en funcién de las con-
centraciones de reactivos, productos o una combinacién de los anteriores. Adem4s, los
modelos cinéticos también pueden ser utilizados para identificar de manera completa
o reducida el PSR (un modelo reducido), es decir, considerar un modelo en el cual
no considere todos los estados del proceso (véase Eq. (5.1)). Los modelos cinéticos no
estructurados con los cuales se puede identificar el PSR (Eq. (5.1)) fueron los modelos
propuestos por Monod, Levenspiel, Eq. (5.2) y Eq. (5.3), respectivamente, entre otros
(véase capitulo 3). El modelo cinético de Monod, representé la mejor manera de iden-
tificar paramétricamente el PSR en agua congénita (Neria-Gonzdlez y col., 2004) y el
modelo de Lenvenspiel representé la mejor manera de identificar paramétricamente el
PSR en medio Postgate C. En este capitulo se hace uso del modelo de Monod en el

modelado del PSR en agua congénita.
X + CH3CHOOH + SO3~ — CH300H + HyS (5.1)

donde X, CHsCHOOH, 502,7 CHsOOH, y H»S representan a biomasa, lactato,

sulfato, acetato y sulfuro de hidrégeno, respectivamente.

1 (Ci) Ci

- Y 2

Hmax kSCi +Cl (5 )

#(CiCms) _ G |y Cas (53)
Hmsx kSCi + CZ HyS

Donde 1 (o) es la cinética de crecimiento para la BSR D. alaskensis 6SR, es decir, la
velocidad especifica de crecimiento [hil] i lmax €S la velocidad especifica de crecimiento
méaxima [h™1]; ksc, es la constante de saturacién o la constante de Monod para el
sustrato ¢ [mgL_l] ; C; es la concentracién de sustrato limitante ¢ [mgL‘l] ; CHys es la
concentracién de sulfuro de hidrégeno [mgLil]; 1,5 €s la concentracién inhibitoria

por sulfuro hidrégeno [mgL‘l]; y m es una constante.

5.3.2. Modelo matematico fenémomenologico del PSR

El PSR para la BSR D. alaskensis 6SR puede ser modelado a través de un modelo
matemético fenémenologico, ya sea considerando todos los reactivos ( CHsCHOOH |,
SOE*) y productos ( CHsOOH, H3S), es decir, todos los estados del sistema, o bien,
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sélo considerando parte de los reactivos y productos e incluso también la biomasa X.

En el caso del PSR considerando todas las especies en (5.1) el modelo se define como

sigue:
dCX mn
e = M(Q)XCX—I—D[CX—Cx]—kdXCX (54)
dC ac in
df; = _Yl X (0) X CX +D [CL(ZC - CLac] (55)
dCgn2- :
S = Yy xpu(e) x Cx + D [Cly — Cyge | (5.6)
aC '
dIfS = Yixpu(e) x Ox +D[C8 ¢ — Cr,s] (5.7)
dC ce in
C‘; t = }/4 X (.) X CX + D [CAcet - CAcet] (58)
para el caso de un modelo simplificado o reducido del PSR puede estar dado por:
dC ;
Ttx = p(8) xCx + D[0P —Cx] — kg x Cx (5.9)
dCgn2- .
S = Yy xpu(e) x Cx + D [Cly — Cyge- | (5.10)
ac j
dIfS = Yixpu(e) x Ox + D [C8 ¢ — Cr,s] (5.11)

Donde Cx; Crac; CSOL%*; CH,s; ¥ Cacet son las concentraciones de biomasa; lactato;
sulfato; sulfuro de hidrégeno; y acetato [mgL_l], respectivamente . Cg? = 0; Cf{fw = 0;
in

502~
biomasa; lactato; sulfato; sulfuro de hidrégeno; y acetato [mg[fl], respectivamente;

% 0; C}% ¢ =0y C% , =0 son las concentraciones de alimentacién al RB de

kq es la constante de muerte celular [h‘l]; Y1; Yo; Ys; v Yy son los rendimientos para
lactato; sulfato; sulfuro de hidrégeno; y acetato, respectivamente {mgL_1 (mgL_l) _1} .
D es la tasa de dilucién en el RB. Y con Lactato = Lac y Acetato = Acet.

Con los modelo matematicos definidos en (5.4) - (5.8) y (5.9) - (5.11) que identifican
al PSR para la BSR D. alaskensis 6SR y considerando las cinéticas definidas en (5.2)
y (5.3) se aplicaron los controladores desarollados.

El microorganismo y las condicones de cultivo del mismo son las mismas reportadas

previamente en el capitulo 2 y en Neria-Gonzalez y col.(2006).

Modelo cinético

En este estudio se propuso el uso del modelo cinético no estructurado de Monod,
debido que con este modelo es suficiente para representar al quimiostato de acuerdo
a los datos experimentales. Los pardmetros cinéticos para el modelo cinético, fueron
determinados via estdndar metodologia en un cultivo en lote (Neria-Gonzélez y col.,
2007). Para un caso particular de estudio los pardmetros fueron (grafica de Lineweaver-

Burk e identificados paramétricamente):
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1. Velocidad méxima de crecimeinto especifica [h_l] de 0,035

2. Constante de afinidad de sustrato [g X L_l] de 0,9

con un coeficiente de correlacién (R?) de 0,9786. Por lo tanto

Cgo2-

_ 5.12
0,9 + CSOi_ ( )

i (Cyoz-) = 0,035

Nota: en adelante para un mejor manejo en las ecuaciones, considere la reperesentacién

de los estados como sigue:

xrT = CX
T2 = CSOZ*
xr3 = CHQS

y Yoy =0,25y Yoy =0,263.

5.3.3. Modelo matematico

El siguiente modelo matematico es propuesto basado sobre un balance de masa
macroscopico para concentracién de biomasa, x1, substrato, xs, y producto, 3, las

ecuaciones del modelo son:

Sl = h=(ue)-D)n (5.13)
% [ZEQ] < .;,‘2 =—kip ($2) z1+D [.1:2,f — :L‘Q] (5.14)
% [.’E3] e .’2‘3 = kgu (ZL'Q) z1 — Dxg (5.15)

donde Yac1 = k1 es el coeficiente de rendimiento de sulfato, le = ko es coeficiente de
rendlmlento de sulfuro, p (z2) es la velocidad de crecimeinto espe(nﬁca y D es la tasa
de dilucién [h_l].

Anadlisis matematico del modelo: puntos estacionarios

En estudios previos (Neria-Gonzélez y col., 2007), algunas regiones de operacién
relacionadas con aplicacién del proceso (por ejemplo, remocién de matales) fueron
determinadas en cultivos en lote. En condiciones de estado estacionario, el sistema
(5.13-5.15) puede ser considerado como un sistema linealizado, es decir, que se expresa

en términos de variables de desviacién. En la ecuacién (5.16) se muestra la matriz
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de estado; obtenida a partir del Jacobiano de las ecuciones no lineales del sistema
5.13-5.15.
((z2) — D) fu(z2) X a1
A= | —ky xplas) —kixp(ze) xar 0 (5.16)

kg X (1'2) kg X (332) X I -D

(T1,%2,73)
con /i (z2) definida en la ecuacion (5.17)

,L.L(fL‘ ) HFmsx X ks
2) = 7 2
(ks + $2)2

La estabilidad del sistema lineal se determiné a partir del andlisis de los valores pro-

(5.17)

pios de la matriz de estados. Si todos los valores propios tienen parte real negativa,
se dice que la matriz A es Hurwiz y que el sistema (5.13-5.15) es estable en el pun-
to estacionario evaluado. Los estados estacionarios estudiados se definen en (5.18) y
(5.19):

T
X; = |:§1 T2 53:|
T
% = | 068 225 261 | (5.18)
% = | 116 036 4,4]T (5.19)

Donde X; hace referencia al valor de los estados correspondientes al estado estacionario
(;cl = 0) sobre el cual se analiza la estabilidad. Y utilizando la definicién (5.17) se tiene

que:

iy (z2) = 3.1746 x 1073 (5.20)
[y (z2) = 1.9841 x 1072 (5.21)

por lo tanto, con D = 0,025 h~!

(0,035 — 0,025) (3.1746 x 1073) x 0,68 0
A;=| —(0,25x0,035) —0,25 x (3.1746 x 107%) x 0,68 0
(0,263 x 0,035) 0,263 x (3.1746 x 1073) x 0,68 —0,025

se tiene que los eigenvalores son 7.7105 x 1073,1.7498 x 1073, —0,025

(0,035 — 0,025) (1,9841 x 1072) x 1,16 0
Ay = | —(0,25x0,035) —0,25x (1,9841 x 102) 1,16 0
(0,263 x 0,035) 0,263 x (1,9841 x 1072) 1,16 —0,025

y 2.1231 x 1072 — 1.1804 x 10724,2.1231 x 1073 + 1.1804 x 10~2i, —0,025. Ambos
puntos de equilibrio son inestables. Esto motiva la aplicacién de un algoritmo de control

para el proceso.
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5.4. Controladores

5.4.1. Notaciones y declaracién del problema

Un modelo general compacto para represenatar el reactor biolégico ((5.13)-(5.15))
puede ser representado por las ecuaciones (5.22) y ( 5.23), las cuales estan relacionadas
a una ley de control afin al proceso considerado.

X = f(X,U)=8X)+I(X)U (5.22)
Y = hX)=0CX (5.23)

Donde:
X = [:Ul,:cg,xg]T € 8?‘1 es el correspondiente vector de estados y considerando

que el conjunto ® C R3 corresponde al dominio fisicamente realizable tal que ® =
(z1,22,23) € RL/0 < 21 < 2linax; 0 < @2 < 22530 < 23 < Tymax; I(X) € C™, es
decir, es una funcién suave realacionada a un campo vectorial parcialmente conocido;
3(0) =0y I(X) <T VX € R} y donde I' < oo lo cual significa que esta acotada;
U € R? es un vector relacionado con la entrada de control; I(o) es un vector lineal
v Y € R™ es la salida medible del sistema. Y para el caso de estudio de la forma

candnica del controlador se tiene que:

X = 3(z) + [(2)U (5.24)
Donde:
r = X2 (5.25)
S(z) = —kop(x2) 2 (5.26)
l(z) =[x — x2] (5.27)

5.4.2. Dindamica del error

Se define la dindmica del error con respecto a la sefial de referencia (set-point)

CcCOmo:
e = T—Tg (5.28)
e = T -y (5.29)

[ ] . . .
Donde se asume que Ty, = %(:csp); esto significa que la trayectoria propuesta (con-
centracion de sulfato) obedece al principio de conservacién de masa. De lo anterior, la

dindmica del error considerando (5.22) es la siguiente:

e =S(X) - (X)) + (XU (5.30)
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5.4.3. Hipdtesis

Ahora se consideran las siguientes hipdtesis:

1. H1: Para la entrada de un vector de control realizable, U (X (t)), (|[UX (¢)[] < Umax)
el dominio a lazo cerrado del sitema nolineal es cuadratimamente estable, por lo

tanto, existe una funcion de Lyapunov ¥ > 0 que satisface lo siguiente:

ov

oV
Tx 89@) 1000 <~ X, | T2 <@ lXU a0 G3)

2. H2. La funcidn vectorial no lineal A (o) esta acotada y es Lipschitz |AS (o)] <
Alel
3. H3. Se considera que |l(x)| <It, donde I es un cota superior.
Proposicién 1. Para el sistema (5.23-5.24) el siguiente control es considerado:
U =g1C(z — xsp) + 92C" (x — x5p)" (5.32)
5.4.4. Descripcién de la prueba de la proposiciéon 1

Tomado en cuenta las consideraciones anteriores y aplicando la desigualdad del

tridngulo, la siguiente expresiéon puede ser obtenida:

el < IS(X) = S(agp)| + |i(2)U] (5.33)
el < Alel+|i(z)U] (5.34)
el < Alel+]it||U] (5.35)
¢l < Alel+ 171910 — z) + 92C" ( — 25p)"| (5.36)
y factirizando |e| se logra:
€] < Alel + 1 giClel + 190" 6] = (A+ giCUF) o] 4+ g2CVTF || (5.37)

considerando un elemento escalar i de la desigualdad vectorial (5.37) y empleando la

igualdad |e| = sign(e)e, la ecuacion (5.41) se obtiene:

sign (éz> e < (A + g1CIT), sign (e;) ei + (92C™1T), sign (e}') e (5.38)

s < (A+ g1 CIT), fign (e;) e n (g2C™1T), sig.n (e¥) e (5.39)
sign (ei> sign (ei)
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o (A + 1CIT), sign (e;) < (g2C™IT), sign (e¥)

o sign (:31) e stgn ((.32> “ (540)
&i — Aie; < Agiel! (5.41)
donde:
s (A + g1ClLT), sign (e;) (5.42)
stgn (EZ>
Ny = (92CMIT);sign(el) (5.43)

stgn (él)

Para resolver la desigualdad diferencial (5.41) se considera el siguiente cambio de

variable:
Vi =el Y w > 1 (5.44)
por tanto:
si ,=0=19;,=0
Y (5.45)
st e; #0=19; #0 es decir
i >0
{ ¢ _ } — ;>0 (5.46)
e; <0 w impar

Aqui después consideraremos e; # 0 con w € ZT, w impar,w > 1.
Considerando que la desigualdad vectorial (5.38) es un desigualdad diferencial tipo
Bernuolli y considerando el cambio de variable (5.44) se procede realizar el cambio de

variable en (5.41) se obtiene:

()= = (ei‘“’l)m (5.47)
e = (0,)Tw (5.48)
y derivando (5.46):
S = %[wi)l—lw} (5.49)
& = ﬁ(ﬁi)ﬁ*%wi] (5.50)

las igualdades (5.48) y (5.50) se sustituyen en la desigualdad diferencial (5.41):

1

— ()T — [ﬂi]] — Aui [(ﬂi)ﬁ} < Ao [(ﬁi)m]w (5.51)
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Multiplicando la desigualdad anterior por el factor <191_1%>

i

1 L _1d 1
1—w llfw _ . o 1—w ) Ni=w <
(1911_%,) % |:]. — wﬁ’ d’w [191]:| (1913}10 ) X |:>\l7, (191) ' ] -

k3

( L > X [Am (ﬂz)li”w} (5.52)
9; "
di [Pi] = (1 —w) [Auwi);w] < (I —w)Ay (5.53)
w ,l9i1—w

’L;Z' — (1 — w) )\11191 § (1 — w) )\Qi (5.54)

Por definicién de la eciacuén de Bernuolli tiene la forma:

dy
- = n 5.55
2 TPy Qy (5.55)

t =yt (5.56)

Con (5.56) como el cambio de variable. Por analogia con (5.55) de (5.54) si identi-
ficamos: p = (1 —w) A1; y Q = (1 — w)Ag;. Considerando lo anterior, la solucién de
(5.54) esta dada por (5.58):

9; > ell*w > [e(w_l))‘“fdt] X [(1 — w))\gi/e(l_w))‘“fdt] dt+c {e(w_l))‘“’fdt} (5.57)

v > [e(wfl)’\“t} X [(1 - w))\gi/e(lw))‘”t} dt+c [e(wfl))‘“t] (5.58)

v > [e(w_l)klit} X (1 —w)Ag; [/ e(l_w)A“tdt} +c [e(w_l)klit} (5.59)

9; > [e(w—l)kut} « @e(l—w)/\ut_‘_c [e(w—l)/\ut] (5.60)
13
A2i (w=1)A1it+(1—w) A1t (w=1)A1;t
. > et \w 14 W)A14 w 14 .
bz e —i—c[e } (5.61)
19@, > @e[w—l—i—l—w])\ut +e [e(w—l))\ut} (562)
PN
9 > et o, [elwmtiht) (5.63)
ALi

A2i “ DAy
¥ > f + cew DAt (5.64)
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donde ¢ es la constante de integracién. Si consideramos la condicién inicial como

Y; (t = 0) > Jg;, entonces:

y sustituyendo (5.66) en (5.66)

¥4

¥4

>

>

A2
goi > X
0 = N +c
A2
Yoi — — >
T T ‘
A2i SOt A2 (w1
tat 19 i (w ))\Mt _ rar (w 1))\17,t
A1i e )\ue
197: (w 1)>\11t sfa A (w 1)>\lzt
0ic + A1i )\ue

finalmente la solucién de la desigualdad diferencial es:

;> ﬁOie(w_l))‘lit + & 1— e(W—l))\lit

para t — oo (5.69) se simplifica a:

1w
y como ¥J; = e;

y considerando (5.42) y (5.43):

€i§|:

A1i
A2
9; > %
Ali
)\ .
1—w A2
“ A
A\l
1|1
P
“o= [Am}
(A4 1CLT), sign (e;) = w1
(92C%IT); sign (ef’) ’

5.5. Controlador adaptable

5.5.1. Notaciones y declaraciéon del problema

(5.65)

(5.66)

(5.67)

(5.68)

(5.69)

(5.70)

(5.71)

(5.72)

(5.73)

Nuevamente considerando el PSR en el RB para la D. alaskensis 6SR, en su forma

afin:

= f(z)+g@)u
y = x



5. Control del reactor biolégico 92

de forma andloga al caso anterior, z = z1; f(x) = —pu(x2)x; <Y71rl>’ g(z) = (2" — x2).
)
Ahora, considerando la ley de control propuesta como sigue:

¢
u = k|(B(z2—25)) + 71_/ (22 — z5) da]

dp

%= abs (6)%

Conciderando el error como:

Se
€:x2_$2

y la dindmica del error:

= _tot,
Entonces:
f = o [ree L [@a]
E = S+ |BEE)+ ]

Con é = £. Ahora suponiendo que la funcién abs (5)% es una funcién definida positiva
en el intervalo [a,b], entonces M es un méximo de la funcién sobre el dominio [a, b];
de esta manera, abs (5)% esta acotada como abs (¢) < M Vt € [a, b] tal que abs (8)% <
Mn,n>0=— ff abs (5)% < M (a — b) considerando n € Z*. Por lo tanto:

1 1

b
h’msup/ abs (£)2p+1 < limsup M 2r+1 (a — b) < (a — b)
a
y para p lo suficientemente grande:

Babs(e) < B(a —b)

Bajo las suposiciones siguientes: Al.|f(z)| < L para L > 0y A2. |g(z)| < T para

I' > 0, tomando la norma y aplicando Al y A2 se tiene que:

€] < anen+2
kLA Kk
Donde: £ = c yA= ) /m . Note que la matriz A es Hurwitz estable con
e
una adecuada seleccién de la ganancia del controlador k, por tanto:

d§
=< A L
a &+
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La cual al resolverla nos da:

t
Il < exp(At) 1€l + /0 exp(r — t)Ldr

y como la matriz es estable, el primer término de la ec. anterior tiende a cero cuando

Lt
€]l < [ FPla=t) ]

t — 00, por tanto:

0

Y si > 0 en la idltima desigualdad, el término se refiere a que la integral tiende a
cero en un tiempo finito, lo que reduce la diferencia entre el punto de referencia y el
valor medido. Por lo tanto, a lazo cerrado el proceso debe exhibir un comportamiento

estable durante tiempo de funcionamiento.

5.6. Resultados y discusion

5.6.1. Controlador polinomial

De (5.73) se puede observar que el error se puede disminur, considerando go
lo suficientemente grande o considerando (A + ¢g1CI"), sign (e;) = 0, por tanto, si
(A+¢1Cl") = 0 en tonces se tiene que g; = —A(Cl+)2-_1, ambas consideraciones
pueden ser utilizadas como regla para sintonizar el controlador; ademads, cuando w
se incrementa, la regulaciéon del error se disminuye. Los resultados de simulacién se
muestran en la Figuras 5.1-5.7.

La respuesta del modelo experimental frente a los datos experimentales muestra
un adecuado desempeno (Figura 5.1). Como se puede observar la metodologia prop-
uesta actia de inmediato, sobre la trayectoria de referencia (set point) del sulfato,
sin observar oscilaciones, y un adecuado esfuerzo de control Figura 5.2 considerando
que todo controlador actia sobre una regién de operacién accesible para una situacién
real. La respuesta de la dindmica interna (estados no controlados, es decir, la dindmica
cero: concentraciones de biomasa y sulfuro) a lazo cerrado es estable y por lo tanto
el sistema es estable, esto se observa en la Figura 5.6.1. En la Figura 5.4 se muestran
todas las trayectorias en 3D, las cuales se mantienen acotadas. La Figura 5.5 mues-
tra una comparacién del desempeno del controlador propuesto y otros controladores.
El desempeno del controlador para diferentes condiciones iniciales, todas alcanzan el
estado estacionario, también para diferentes grados del polinomio en la estructura del
controlador (Figura 5.6). Finalmente, en la Figura 5.7 el indice del desempenio que

estd de acuerdo con el resultado esperado.
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Figura 5.1: Validacién experimental del modelo cinético de Monod: (a) dindmica de
biomasa; (b) dindmica de sulfato; y (c) dindmica de sulfuro de hidrégeno. Las barras
corresponden a la desviacién estdandar promedio de 5 replicas.
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5 i
2
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g
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) . . N
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: 1.5
5 Pl
o —Polinomial
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O,JU
0 50 75 125
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Figura 5.2: Trayectoria a lazo cerrado de la concentracién de sulfato utilizando el
modelo de Monod como modelo cinético para el PSR de la BSR D. alaskensis 6SR.
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Figura 5.3: Esfuerzos de la entrada de control

5.6.2. Controlador adaptable

La respuesta del modelo cinético frente a los datos experimentales del PSR de la
BSR D. alaskensis 6SR es el mismo que el caso anterior (Figura 5.1). Adem4s, los dos
controladores propuestos en este capitulo se implementaron sobre la dindmica del PSR
considerando el modelo cinético propuesto por Levenspiel (Figura 5.8, resultados no
mostrados aqui). El PSR se analizo numéricamente en un horizonte de tiempo de 250
h. De 0 — 50 h el RB oper6 a lazo abierto y de 50 — 250 h a lazo cerrado aplicando el

controlador propuesto para controlar la concentracién de sulfato a diferentes consignas

L. Operacion en lazo abierto

o Linealizante Operacion en lazo cerrado

2

-
[8)]
T
1
i
T

-==-PI
Polinomial :
—— Polinomial S Consigna N° 1

Consigna N°3

0.36

Consigna N°2

i i 1

* -1
Cons. de Bomasa, CX, Sulfuro CH s [g*L™"]

75
Tiempo, [h]
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Figura 5.4: Diagrama fase de las trayectorias a lazo abierto y cerrado para la variable
controlada <CSOZ’ )
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Figura 5.5: Indice de desempefio (ITSE) para los controles considerando utilizando el
modelo de Monod como modelo cinético para el PSR de la BSR D. alaskensis 6SR.
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Figura 5.6: Evolucién de concentracién de sulfato para diferentes valores del grado del
polinomio para el controlador propuesto utilizando el modelo de Monod como modelo
cinético para el PSR de la BSR D. alaskensis 6SR
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Figura 5.7: Diferentes indices de desempeno.
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Figura 5.8: Validacién experimental del modelo cinético de Levenspiel: (a) dindmica
de biomasa; (b) dindmica de sulfato; (¢) dindmica de sulfuro de hidrégeno; y (d) los
residuales. Las barras corresponden la desviacién estdndar promedio de 4 replicas.

en el RB. Como se puede observar en la Figura 5.9, el controlador propuesto actia de
inmediato, sobre la trayectoria de referencia (set points o consignas) del sulfato, sin
observar oscilaciones, y un adecuado esfuerzo de control se presenta en la Figura 5.10.
Considerando que todo controlador actia sobre una regiéon de operacién accesible para
una situacién real.

La respuesta de la dindmica interna o dindmica cero (estados no controlados: con-
centraciones de biomasa y sulfuro) a lazo cerrado es estable y por lo tanto el sistema
es estable esto se observa en la Figura 5.11. La Figura 5.12 muestra el indice de de-

sempeno del controlador propuesto.

5.7. Conclusiones

Dos controladores tipo retroalimentado i) control polinomial y ii) control adaptable
PI, fueron disenados para controlar reactor biolégico (RB), es decir, el proceso sulfato
reductor (PSR). Ambos controladores fueron implementados sobre la dindmica del
RB, considerando una cinética de crecimiento tipo Monod. Para ambos controladores,
la variable controlada fue la concentracién de sulfato, y la variable de control fue la
tasa de dilucién del RB. Los resultados numeéricos indicaron que fue posible controlar
el PSR a través del control de la alimentacién de sulfato al RB. La dindmica cero, es
decir, los estados que no son controlados (biomasa y sulfuro) fueron acotados, es decir,

estables. Los resultados motivaron a la publicacién de dos articulos (apéndice B).
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Figura 5.11: Evolucién de los estados no controlados (dindmica cero).
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Capitulo 6

Determinacion de las ecuaciones
de velocidad reaccion de

reducciéon de Cr(V 1) y oxidacién
de HQS

6.1. Introduccién

De acuerdo con los resultados presentados hasta el momento, solo la dindmica del
reactor biolégico (RB) ya estd definida en términos de modelado de acuerdo a los
resultados presentados en capitulos anteriores. Pero los reactores restantes, reactor
electroquimico (RE) y reactor quimico (RQ) aun no han sido modelados. Para tal fin
en este capitulo se presentan los modelos cinéticos para estos reactores.

En este capftulo se presenta el procedimiento que se siguié para obtener las ecua-
ciones de velocidad que defininen las cinéticas de reacciéon en el RQ. La reacccién
quimica que tiene lugar en el RQ es la que corresponde a la reduccién quimica de
cromo hexavalente (Cr(VI)) con sulfuro de hidrégeno (H2S) y la oxidacién de HaS
con Cr(VI).

Para el modelo cinético de la reduccién de Cr(VI) en el RE se hace uso del modelo

propuesto por Martinez-Delgadillo y col., (2004).
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6.2. Ecuacién cinética de velocidad para la reduccién de

Cr(VI)
6.2.1. Metodologia

La reduccién de Cr(VI) con HaS se puede representar mediante la siguiente reac-

cion:

20105 +3H3S +4HT — 2Cr(OH)3(s) 4+ 35(s) + 2H20
8CrO?™ +3HyS + 10H +4H,0 —  8Cr(OH)3 (s) 4+ 3503~

Esta reaccién se investigé a pH y temperatura constante (7 y 37 °C), respectivamente)
y con agitacién constante en botellas serolégicas de 125 mL (ensayos preliminares) y en
botellas tipo Duran Schott x 500 mL modificadas (reactor intermitente Figura 6.1)
en condiciones anaerobias en los experimentos finales utilizando buffer. La ecuacién de
velocidad de esta reaccién se puede formular por medio de la siguiente expresién, que
relaciona la velocidad de desaparicién (—rcy(yvp)) de Cr (V) con las concentraciones
de los reactivos como sigue (Pettine & Millero, 1994; Pettine & Barra, 1998, Chulsung
y col., 2001, Yeqing y col., 2005):

d

—TCr(VI) = %CCT(VI) = ko (Cy+)* (Corvn)” (Chys)? (6.1)

En esta expresion, z, x y y son los ordenes de reaccién desconocidos, kg es la constante
de velocidad, y las férmulas dentro de los paréntesis denotan las concentraciones de
los compuestos. La velocidad de reduccién de Cg, vy a pH y T constante se puede
expresar como una ley de potencias:

TCr(VI) = %CCT(V]) = k1 (Corvry)” (Crs) (6.2)
donde k1 = ko (Cy+)*. Cuando la concentraciéon de HsS es mucho més grande que
la concentracion de Cr(VI) la expresién de velocidad se puede expresar como (6.3),
debido a que se considera que la concentraciéon de H,S permanece aproximadamente

constante. d
rerwvn = 3 Corwn = Kapp (Cervn)” (6.3)

donde kqpp = k1 (Ch,s)Y. La solucién de la ecuacién anterior, estd en funcién del orden

de reaccién x. Si x = 1, se obtiene la relacién siguiente:

CO
In [ =22V = ot (6.4)
Corvr
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y cuando z # 1 se obtiene la relacién lineal siguiente:

1 1 1
- = Foappt (6.5)

r—1 x C r—1 0 r—1
[Cervn] )]

Un procedimiento semejante se realiza cuando se considera al Cr(VI) como el reac-
tivo en exceso, analogamente se asume que la concentracién de Cr(VI) permanece

constante durante la reaccién, principalmente a tiempos cortos de la reaccién.

6.2.2. Procedimiento experimental

La concentracién residual de Cr(V 1) se midié en linea realizando un barrido de
absorbancia entre 200 — 800 nm con una frecuencia de muestreo de 0,5 min en un
espectrofotémetro UV-vis (CARY 50 Bio, Varian Figuras 6.3, 6.2). Las lecturas de
absorbancia a 370 nm se utilizaron para obtener la concentracién residual de Cr(VI)
a través de una curva de calibracién para el método de 1,5-difenilcarbazida. La ab-
sorbancia se midi6é a 540 nm utilizando una celda de 1 e¢m. La curva de calibracién
para 1,5-difenilcarbazinda fue lineal con la concentracién de Cr(VI) de 0 a 500 uM,
con R? = 0,99. El pH de la solucién se midié antes de iniciar los experimentos y al
final con un potenciémetro, previa calibracién con dos puntos (pH = 4y 7). El pH
permanecié aproximadamente constante durante todo el experimento.

El estudio experimental se realizé en lote a temepratura constante utilizando botel-
las tipo Duran Schott x 500 mL modificadas. La reduccién de cromo hexavalente se
observé para diferentes concentraciones de (5, 12 y 26 mgL~!) en medio de culti-
vo Postgate C, agua bidestilada y desionizada y posteriormente suplementados con
Cr(V 1) utilizando una solucién madre de dicromato de potasio (K2Cr207). El sulfuro
de hidrégeno utilizado fue biogénico, utilizando unidades experimentales con una con-
centracién constante de sulfuro de hidrégeno producido biolégicamente por la bacteria
D. alaskensis 6SR. La produccién de sulfuro de hidrégeno en cultivos en lote de D.
alaskensis 6SR, fue de 513 4= 15,7 mgL~! (edad del cultivo 100 h) con un coeficiente
de variacién del 3 %. Dos fuentes de sulfuro de hidrégeno fueron consideradas apartir
de lo cultivos: (1) fase liquido y (2) fase gas; es decir, el sulfuro de hidrégeno se al-
imento al sistema (botella tipo Duran Schott o para nuestra consideracién RQ). La
desorcion de gas sulfuro de hidrégeno se realizé mediante arrastre con gas de argén
(200 mLmin~1).



6. Determinacién de las ecuaciones de velocidad reaccion de reducciéon de
Cr(VI) y oxidacién de HyS 104

Entrada de gases
(arrastre de H2S
con gas nitrogeno)

Salidasde gases

Adquisicidn de datos
al CPU

Puerto de salida
para

lareaccion

en continuo

Entrada de H2S en
fase liquido o gas

Sondade
muestreo

Difusor de gases

Mezclade

reaccion S— Agitador magnético
Puerto de )\ . o

muestreo DI

Figura 6.1: Reactor Quimico intermitente para la reaccién de Cr(VI) con HsS a
pH =7,T =37°C y rpm = 300.(Botella tipo Duran Schott x 500 mL modificada).

Espectrofotémetro
(Varian Cary 50 bio

UV-vis190-1100nm ) e =369 (1) Gasaspersion

+Méaximo indice de escaneo 24000 nm/min AJ (2) Solucién sobrenadante
(190-1120nmen 3 segundos)

*Medicién hasta 3 absorbancias

*Trabajo fibro optico
fibra éptica (\—
Mg A -
- | | [ | | Moo | (1)
i) \ Hilisii
il i N T
2)
T V. T3]
o Ao il
ol i as | | S, |
(o] o] (o)
O 5 .L o v
[e] (e] o
o || o | PHo=T S"g'} o pH=1 2o | pra=7
o e o | T=30°C il o o |T=31C
i oﬂo T =30°C s Mo =] U
| == | iiﬂ L Eiﬂ

2000 3K, S+4ET S 2CP(OH), 435, +2H,0  1CH,CHOECOOH +3507 53H,5+6HCO;

HS,,+H.,O HS, HS+Ho O HiSy,

Figura 6.2: Representacién esquematica del sistema montado para la determinacién
de las expresiones de velocidad en la reaccién de reducciéon de Cr(VI) con HyS.
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Figura 6.3: Sistema experimental montado para la determinar las expresiones de ve-
locidad en la reaccién de reduccién de Cr(VI) con HyS. (Laboratorio de Bioprocesos
TESE)

6.3. Resultados y discusion

El conjunto de las observaciones experimentales para las diferentes concentraciones
de Cr(VI) se muestran en la Figura 6.4, las barras de desviacién corresponde a tres
replicas de los experimentos. El intervalo de concentraciones Cr(VI) consideradas
para la obtencién del modelo cinético fueron determinadas en base a la maxima con-
centracion de sulfuro de hidrégeno observada en los cultivos en lote de la bacteria D.
alaskensis 6SR (513 £ 15,7 mgL~!) y al factor de dilucién (10x) en los ensayos.

La velocidad de reaccién para Cr(VI) fue de pseudo cero orden cercana a la con-
centracion méaxima de los experimentos y de pseudo primer orden a concentraciones
bajas, con respecto a las concentraciones iniciales. El modelo que describe la veloci-
dad de reaccién, para la reaccién entre el Cr(VI) y el sulfuro de hidrégeno utilizando
el método de las velocidades iniciales (Yequin Lan y col., 2005) y el procedimiento

presentado en la metodolgia se presenta en (6.6):

d
5 Corwvn = —kiCorvr) (Crp9)™™*® (6.6)
Donde k1 = 1,6377 es la constante de velocidad [=] mngO,MigthMg. El compor-

tamiento de la concentracion residual de Cr(V 1) en los experiementos se muestra en
la Figura 6.4. La respuesta del modelo (6.6) frente a los datos experimentales se mues-

tra en la Figura 6.5, donde se puede apreciar que la velocidad reduccién de Cr(VI) se
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Figura 6.4: Evolucién de reduccién de Cr(VI) con HyS para diferentes concentra-
ciones iniciales de Cr(V1) (5,12 y 25 mgL™!).

verifica en un tiempo corto. El desempefio del modelo cinético para diferentes concen-
traciones iniciales Cr(VI)(0) € [0 — 100 mgL~'] se muestra en la Figura 6.6, se puede
observar que la prediccién del modelo cinético considerando concentraciones iniciales
de hasta 100 mgL~! de Cr(VI) requieren también tiempos cortos.

La validacién del modelo cinético obtenido se muestra en las Figuras 6.7-6.9, ob-
sérvese que los coeficientes de correlacién para cada una de las concentraciones en los

experimentos fueron del orden de R? = 0,94 — 0,98.

6.3.1. Dinamica del sulfuro de hidrégeno

Para modelar la dindmica del sulfuro de hidrégeno, durante la reaccién de reduccién
de Cr(VI) se realiz6 de forma andloga, manteniendo la concentracién de Cr(VI) en

exceso, la expresion de velocidad obtenida se presenta en (6.7).

d

_ac

THyS = ps = k2 (Cyor) "% (Cys) (6.7)

Donde kg = 3,9937 es la constante de velocidad [=]

1
mgx L0:3532 % ,0,3532 -

6.3.2. Modelo cinético para reduccién de Cr(VI) en el reactor elec-
troquimico

Martinez-Delgadillo y col., (2004), realizé pruebas en reactor lote para obtener
el modelo cinético que describe la remocién de Cr(VI) (r¢r) en funcién de la con-

centraciéon de C¢, y la densidad de corriente (I). La ecuacién (6.8) fue obtenida ex-
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Figura 6.5: Evolucién de concentracines: modelo cinético frente a los datos experimen-
tales.
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Figura 6.6: Simulacién del modelo cinético para diferentes concentraciones iniciales de
Cr(VI).
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de Cr(VI) = 12 mgL~!(con n = 3 replicas).
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Figura 6.9: Respuesta del modelo vs datos experimentales en la reaccién de reduccién
de Cr(VI) = 26 mgL~!(con n = 3 replicas).

periementalemente para describir la dependencia de (r¢,) de I y Coy

(0,7483 x 0001x1) x Cp,

_ 6.8
1+ (0,1772 x e~ 0003+I) % C¢, (6.8)

rer =

El modelo cinético obtenido fue validado experimentalmente, éste mostré que la cinéti-
ca de remocién fue de orden cero a altas concentraciones de Cr(V 1) y cambia gradual-
mente a orden uno a bajas concentraciones. Las pruebas fueron desarrolladas por lote
y en continuo en un rector electroquimico para obtener el modelo cinético (6.8). Las
caracterfsticas del reactor electroquimico y las condiciones de operacién mds adecuadas
se presentan a continuacion.

Las pruebas fueron desarrolladas en un reactor electroquimico con las siguientes
caracteristicas de diseno: capacidad de 16 L de volumen nominal, altura del liquido
de 28 cm, el didmetro del tanque de 27 ¢m, con 14 anillos rotatorios (electrodos): 7
dnodos y 7 cdtodos. El didmetro de éstos fue de 14,2 ¢m con un espacio de separacién
de entre cada electrodo de un cm. El drea total de la superficie fue de 0,0088 m?2.
La velocidad de rotacién fue ajustada con un motor de velocidad variable. Diferentes
densidades de corriente fueron aplicadas durante el proceso de 28 a 400 Am~2. Se
utilizé agua sintética con 130 mgL~! de cromo hexavalente. El pH de la solucién
fue constante a 2, utilizando 4cido sulftirico. Para evaluar la reduccién del Cr(V1),
muestras fueron tomadas, de la solucién del reactor electroquimico a diferentes tiempos
durante el proceso. El pH de cada muestra incremento a 8,5 unidades por la adicién
de hidréxido de sodio para precipitar el Cr(II1) e hidréxido férrico (111). Después de

la precipitacién, la concentracién residual de Cr(VI) fue determinada por el método



6. Determinacién de las ecuaciones de velocidad reaccion de reducciéon de
Cr(VI) y oxidacién de HyS 110

de difenilcarbazida.

La operacién 6ptima del reactor electroquimico fue bajo las siguientes condiciones:
130 rpm (Npge = 42179), no se debe de operar el proceso a bajas densidades de corriente
( < 25 Am~2) porque disminuye la eficiencia de reduccién de Cr(VI) y tampoco a
densidades de corriente mayores a 200 Am~2, ya que el dnodo produce hidrégeno, con
lo que reduce la eficiencia del proceso también. La densidad éptima de corriente para
operar el proceso fue a 113 Am~2. En estas condiciones el consumo de energfa fue de
7,88 kwhkg=t Cr(VI).

6.4. Conclusiones

Las expresiones de velocidad, para modelar la reaccién quimica simultanea de re-
duccién de Cr(VI) con sulfuro de hidrégeno y la oxidacién de sulfuro de hidrégeno
biogénico con Cr(VI) fueron obtenidas utilizando un modelo de ley de potencias y el
método de las velocidades iniciales.

La reaccién de Cr(VI) con sulfuro de hidrégeno fue de pseudo orden cero a las
concentraciones maximas de los experimentos y gradualmente de pseudo primer orden
a concentraciones bajas.

La velocidad de reduccién de Cr(VI) fue répida, debido a que, para todas las
concentraciones de Cr(VI) esté se reduce en un tiempo corto < 0,06 h.

Finalmete, la dindmica de reducciéon de Cr(VI) en el RE serd modelada a través

del modelo propuesto por Martinez-Delgadillo y col., (2004).



Capitulo 7

Sistema hibrido de reactores

modelo matematico nominal

7.1. Introduccién

En este capftulo se presenta primeramente el modelo matematico nominal del sis-
tema hibrido de reactores (SHR) y después los balances de masa para diferentes es-
quemas de operacién del SHR, aplicado a la remocién de sulfato y cromo a partir
del modelo nominal. La naturaleza matemdtica del SHR propuesté en este trabajo,
es el de un sistema altamente no lineal. Una versién lineal del modelo se presenta a
partir del SHR; es decir, un modelo valido para una vecindad cercana al punto de op-
eracion de interés. La versién lineal del SHR, es una planta multivariable debido que
estdn presenta mds de una entrada (multiples entradas) y salidas (multiples salidas)
en el SHR (Figura 7.1). La versién lineal para este trabajo, se considera como una
planta con dos entradas y dos salidas (Two-Input-Two-Output, TITO). Las entradas
uy = Fig, y us = Fyy corresponde respectivamente a la entrada del reactor electro-
quimico (RE) y el reactor biolégico (RB). Las salidas en las cuales estamos interesados
son las concentraciones de cromo hexavalente Cr(VI) y sulfuro de hidrégeno HsS; es
decir, y; = ngv DY U2 = Cﬁ?s. Lo anterior es debido al interés de que la concen-
tracién de Cr(V ) a la salida de la planta debe estar por debajo del valor de referencia
de la norma. Este valor para el Cr(VI) debe ser < 0,5 mgL~!, y para la concentracién
de H»S se tiene un dominio més amplio el cual estd en Cf}?s € [0 —20 mgL~!]. Lo
anterior exige una estrategia de control a ser aplicada sobre la planta para garantizar
que las salidas 71 vy y2 estén dentro de las referencias especificadas por la norma, la

regulacion de estas variables en el SHR se presentara en el siguiente capitulo.

111
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Figura 7.1: Diagrama de flujo bédsico definido para el sistema hibrido de reactores apli-
cado a la remocién simultanea de sulfato y cromo hexavalente: Cr(VI) — Cr(II1),

HyS — SO3~, 0 S°.

7.2. Dinamica del SHR: modelos

La representacion esqumaética del SHR se presenta en la Figura (7.1). En el SHR,
la remocién de sulfato se verifica unicamente en el reactor biol6logico (RB) acausa
del metabolismo de la bacteria sulfato reductora Desulfovibrio alaskensis 6SR. Es en
el RB donde se produce el H2S como consecuencia de la reduccién de sulfato. Y la
reduccién de cromo hexavalente (Cr(V 1)) se verifica en los reactores electroquimico y
quimico, respectivamente RE y RQ. Primeramente, en el RE la reduccién se verifica
por la reaccién oxido-reduccién entre Cr(VI) y los iones ferrosos (Fe?~) produci-
dos por el desgaste del electrodo al paso de la corriete eléctrica. Posteriormente, la
reduccién final de Cr(VI) se realiza en el RQ; hasta una concentracién por debajo
de la norma (Cepvpy < 0,5 mgL~1). Se puede observar que el H2S producido en el
RB se puede hacer llegar al RQ de dos formas: (1) H2S que estd presente en la fase
liquido y (2) H2S que estd presente en la fase gas (Figura (7.1)). De acuerdo con la
fuente de H2S se define el modelodo matematico para el SHR. Ademads, dependiendo
del intervalo de concentracién considerado para el Cr(V 1) en las aguas de desecho se
pueden considerar diferentes subsistemas con respecto al esquema nominal del SHR.
Por ejemplo, si las concentraciones de Cr(VI) en las aguas desecho se definen en un
dominio de Cr(VI) € [30 — 100 mgL 1] se puede considerar el SHR sin la operacién

del RE, debido aque con la méxima concentracion de sulfuro que se produce en el
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RB es suficiente para remover Cr(VI). Otra alternativa en el SHR es considerar una
recirculacién de biomasa al RB, primero para incrementar la produccién de HsS en el
RB, y para disminuir la concentracion de biomasa en el RQ. En las alternativas ante-
riores se considera que la fuente de HyS estd en la fase liquido, pero también se puede
considerar la fase gas como fuente de HsS para la remocién del metal. Desde luego
para altas concentraciones de Cr(VI) (Cr(VI) € [1300 — 2500 mgL~!]) la necesidad
de un tratamiento electroquimico se justifica.

Por tanto, justificamos en este trabajo el uso del SHR para la remocién de sulfato

y particularmente la remocién de Cr(VI) debido a las siguientes observaciones:

1. El uso de los métodos convencionales (precipitacién quimica, oxidacién y re-
duccién quimica, tecnologias de filtracién, osmosis inversa, tratamiento electro-
quimico, etc) para la remocién de Cr(VI) en efluentes industriales, con dichos
métodos pueden ser ineficientes o pueden ser extremadamente costosos especial-
mente cuando las concentraciones de Cr(VI) (y en general para diferentes iones
metdlicos en solucién) estdn en un rango de concentracién de 1 — 100 mgL~!
(Nourbak y col., 1994).

2. Otro aspecto importante es la gran cantidad de reactivos, y consumibles que se
requiere, por ejemplo, en los métodos de filtracién, los modulos de membranas
que se requieren, o la generacién de lodos en los procesos de precipitaciéon quimica

los cuales requieren de un tratamiento adicional.

3. Desde el punto de vista de la normatividad que deben cumplir las aguas de dese-
cho industriales contaminadas con Cr(V I) antes de ser vertidas a los cuerpos re-
ceptores, o su limite méximo permisible de Cr(VI) en agua potable, siendo tales
limites 0,5 mgLh~! y 0,05 mgL~!, respectivamente, lo anterior deja claro que
para lograr que las aguas de desecho estén dentro de la norma, una combinacién
de diferentes métodos existentes para remover Cr(V ) es necesario en téminos
de que primeramente se cumpla con la normatividad y que la combinacién de
los diferentes métodos no sea costoso o ineficientes. Por tanto, a través de esta
investigacién se ha propuesté un SHR como una alternativa para la remocién de
sulfato y Cr(VI) de aguas contaminadas con sulfatos y Cr(V I), respectivamente
a través de la combinacién de tres procesos: (1) proceso biolégico, (2) un proceso
de tratamiento electroquimico y (3) un proceso quimico. La combinacién de los
procesos anteriores es necesario debio a que generalmente las concentraciones de
Cr(VI) en las aguas de desecho industrial se encuentran en un rango de 30 — 300
mgL~1, pero se puede considerar una concentracién promedio de 960 mgL~! y un

rango de maximo de concentraciones entre 1300 —2500 mgL !, por lo tanto, para
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estos intervalos de concentracién es necesesario un pretratamiento de las aguas
de desecho para bajar la concentracién de Cr(VI) y hasta concentraciones que
puedan ser tratadas en un segundo proceso y (2) debido a que los intervalos de
concentracién anteriores no son permisibles para los procesos de biorremediacién
debido a los efectos inhibitorios y/o téxicos provocados por el metal sobre las
células, lo cual hace ineficiente los procesos biolégicos a altas concentraciones de
iones metdlicos disueltos en general. La reduccién final de Cr(VI) se realiza en
el RQ con sulfuro de hidrégeno producido biolégicamente por la bacteria sulfato
reductora D. alaskensis 6SR (Fude y col., 1994; Humphries y col., 2005; Chang
& Kim, 2007).

La reduccién de Cr(VI) con sulfuro de hidrégeno se define como (Smith & Gadd,
2000):
3HS™ +20r(VI) — 38 +2Cr(IIT) +3H™

7.3. Modelo matematico nominal para el SHR

De acuerdo con los resultados presentados en los capitulos anteriores, se considera
que se tiene la informacién minima pero suficiente para el desarrollo del modelado
nominal del SHR.

Considérese el siguiente modelo matemaético nominal para el SHR, a través de los
siguientes balances de masa para cada reactor; es decir, de los diferentes procesos que
se verifican en el SHR. Es importante senalar las dos fuentes de H2S en el RB se

pueden utilizar para la reduccién de Cr(V 1) en el RQ:

» Reduccién de Cr(VI) con HyS presente en la fase liquido del RB

» Reduccién de Cr(VI) con HyS presente en la fase gas del RB



7. Sistema hibrido de reactores modelo matematico nominal 115

7.3.1. Modelado del SHR cuando se utiliza la fase liquido del RB
como fuente de H,S para reducir Cr(V 1)

1. Reactor Biolégico (RB):

%CX = p(e) x Cx — DCx — aCyx (7.1)
%C’Lac = —Kixpu(e)xCx+D x [C’ﬂc — ClLac] (7.2)
GOy = ~Kaxp(o) xOx +Dx [Cly —Cope] (1)
%0555 — K3x () xCx + D x [C}}f;" - cﬁ,fs} (7.4)
%CLM = Kixp(e)x Cx+D x [C{. — Cacet] (7.5)
donde D = ‘%‘}3 ; Cﬁfém =0mgL~ 1 C%., =0mgL™L.

2. Reactor Electroquimico (RE):

d in
%CgrEvﬁ_)'_ = Ql X [CCT6+ - CC"I’6+] + T’CJC?,?H (76)

donde Q; = L9

RE
VR

3. Reactor Quimico (RQ):

d RQ in

@CHQS = Q2 [CHy,s — Crys] + rons, (7.7)
d R RQ,in R

iCom = Qux [CZR1" = Cad ] +rema, (79)

_ F4+F. ~in  _ ~RB RQ,in _ ~RE
donde Q2 = ‘1/}1%%1527 }%5 = C'st y CCTG-Q— = CCT6+

El modelo matematico nominal para el SHR queda definido por los balances de
masa en (7.1)-(7.8), considerando la fase liquido en RB como fuente de H2S para la
reduccién de Cr(VI). Los grados de libertad del modelo (7.1)-(7.8) quedan definidos
por las ecuaciones alternativas (cinéticas de reaccién) y las variables a manipular en el
sistema, con lo cual el sistema queda determinado. También, el modelo anterior puede

ser extendido cuando se considera la fase gas de en RB como la fuente de H»S para
la reduccién de Cr(VI).

7.3.2. Modelado del SHR cuando se utiliza la fase gas del RB como
fuente de H,S para reducir Cr(VI)

1. RB, el tinico cambio se presenta en el balance de masa para el HsS, el resto de
los balaces se conservan.
d

£c§235 = K3 x pu(8) x Cx + D x [C’f}fgm —Crys| +Tays  (7.9)



7. Sistema hibrido de reactores modelo matematico nominal 116

Donde Th,s5 = — (k‘La)HQS [C’I]}ES - ;125] y con Cﬁfgm =0
2. RE, el balance se conserva sin cambio alguno
3. RQ, balance de H>S:
d .
%CI]%QS = Qs X [Cgfé‘m _ CH25} + TCII}QQS +Th,s (7.10)

donde Th,s = (kLa)HQS [0;125 — CHQS]. El H3S resulta ser muy soluble en
medios acuosos, pero si éste se remueve continuamente del sistema (rector bi-
olégico), el HyS estard presente en muy pequenas cantidades (Van Houten y col.,
1994 y 1997). Lo anterior justifica la utilizaciéon de la Ley de Henry (7.11) como
la relacién que permite determinar la concentracién de una especie en una fase

conociendo su concentracién en la otra. (7.12)
Pr,s = H x Ch,s (7.11)
02[25 =H x CG (712)

donde: H es la constante de Henry, Pp,s es la presién parcial H2S en la fase
gas v CH,s es la concentracién molar en la fase liquida. El coeficiente combinado de
transferencia de masa de H2S que se utiliza, es el reportado por Sdenz y col., (2001).
El coeficiente volumétrico de transferencia de masa para el HaS (kjapg,s) de 9,78 h~!
y el equilibrio gas-liquido definidos por (7.12) es H = 2,2709 mol H2S,) X mol ™!
H35(gas):

7.4. Sistemas alternativos para el SHR

Un aspecto importante del SHR, es que se pueden considerar sistemas alternativos
del mismo sistema sin perder su proposito referente a la remocién de Cr(VI) y SO~
, ya sea considerando una operacién parcial del SHR; esto es, sin considerar el RE (es
decir, sin considerar la operacién del RE en el SHR), o bien utilizar una operacién
de separacién de biomasa en la fase ligiuido antes de entrar al RQ (fase liquido).
En estos casos se puede considerar al HyS ya sea en su fase liquido o gas (balances
(7.9)-(7.10)). Otra alternativa es considerar un modelo minimo para el PSR en el RB;
es decir, considerar el modelado de la sulfato reduccién unicamente con tres estados
n = 3 (biomasa Cx, sulfato CSOi* y sulfuro de hidrégeno C’ﬁQBS) en el RB y que son
los estados minimos que pueden ser utilizados para definir el proceso sulfato reductor
con D. alaskensis 6SR, hecho que fue demostrado en el la identificacién paramétrica
del PSR. Estos casos se tratan a continuacién a través del modelado matemdtico

correspondiente.
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7.4.1. Modelo para el SHR con tres estados (n = 3) en el RB con con
H,S en fase liquido

Los balances de masa que se presentaron previamente en las Ecs. (7.1)-(7.10) de-

finen al SHR y son representados en el diagrama de flujo mostrado en la Figura (7.1):

d F:
2Cx = p(Cyop Cfifs) Ox = —75Cx — haCx (7.13)
4 VR
4 = K (Cyp CBB O 4 L2 [ C 7.14
qrosoi T T 1“( 502> HzS) X+ VB { 502~ soi*] (7.14)
d
ZChl = Kop (Coop . Cfs) Ox (7.15)
RB [~RB RrBx] _ 20 ~RB
—kpa,s [Chys — Chys | — v B s
R
d rQ RQ [~RQ rQ+]  Qf2 ~RQ
% HyS = kLaHQS |:CHS - CHQS_ - ‘/,22 CHQS + Tcﬁfs (716)
d Q in ]
2ci3, = =k (Cont® = O3] +roen —ax (7.17)
2 p
d Q in, RE 1
&Cgf‘v[ = V£3 |:CCTVI — CgTEV[_ + TCCTVI (718)

donde: Cy, Csoif, CI}}QBS, C’i@s, C}C%?%Jr y CgTEEVI) son los estados del sistema: concen-
tracién de biomasa, sulfato, sulfuro de hidrégeno en el RB, cromo hexavalente en el
RQ), sulfuro de hidrégeno en el RQ y cromo hexavalente en le RE [mg[fl] , respectiva-
mente. Pardmetros de operacién D, Qy, y Q,, son la tasa de dilucién en el RB [h_l] ,
flujo volumétrico en el RQ y RE, respectivemente [Lh_l] , g”oi,, C’éf;ijQ y Cglr’(gg
son las concentraciénes de S’Oi*,C?ﬁJr y Cr(VI) en la entrada del RB, RQ y RE,
respectivamente [mgLfl] , k Lagfs vk Lag(;?s son los coeficientes volumétricos de trans-
ferencia de masa para HsS en el RB y RQ respectivamente [mg[ﬁlhfl]. Pardmetros
cinéticos kg es la constante de muerte celular [h_l] , —K1 y K5 son los rendimientos de
biomasa a sulfato,1/Y /503 ¥ de biomasa a producto, 1/ Yx/m,s, respectivemente.
Cﬁfg‘ es la concentracién de saturaciéon de HyS en las fases liquido y gas [mgLil] .

Las expresiones de velocidad u (e), TORQ ) TCe,00Y TCov1 velocidad de crecimiento

especifico celular [mgcelhil], velocidad de consumo de sulfuro de hidrégeno en el RQ
[mg HQSL*I], velocidad de reduccién de cromo hexavalente en el RQ [mg CTG+L*1]
y velocidad de reduccién de cromo hexavalente en el RE [mg CrV! L_l], respectiva-

mente.

7.4.2. Expresiones dindmicas de velocidad (cinéticas de reaccién)

Las expresiones de velocidad en el SHR para cada reactor:
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1. Modelo cinético para la X en el RB.

11 d Csp2-«Cx C[}}BS "
Copo-, CBB) = | —| —Cx = o — 2 7.19

donde p,4, es velocidad médxima de crecimiento especifico celular [h_l] , ks
constante de afinidad al sustrato [mg[ﬁl] ) C’I]}fg concentracién inhibitoria de

sulfuro de hidrégeno [mgLil] y n constante de inhibicién.

2. Modelo dindmico para H2ST9 en el RQ:

d 8
rong = —CRL — _ K3 x (C§§+) x CEE, (7.20)
Hys  dt

donde K3 es la constante de velocidad [Lﬁ x mg? x h] .

3. Modelo dindgmico para Cr%H %% en el RQ:

d _.r R
Togme T @C&% = —Ky X chw x (Ciys)” (7.21)

donde K4 es la constante de velocidad [LY x mg” X h].
4. Modelo dindmico para Cr"! en el RE:

d K5 x e—0,001xI 5 CCTVI

T = —Cpvi =
Cepvir dt Cr 1 +K6 x e—0,003xI v CC’I‘VI

(7.22)

donde I,es densidad de corriente [A X m_z] , K5 y K¢ constantes de velocidad

[

7.4.3. SHR considerando recirculacién de biomasa al RB

Una alternativa en el SHR es recircular la biomasa al RB buscando consumir més
sustrato y en consecuencia una mayor aumentar en la produccién de HoS. En la Figura
7.2 se muestra el SHR con la incorporacién de un separador. A continuacion se presenta
el modelo matematico para ésta variante del SHR considerando tres estados en el RB:
biomasa, sulfato y sulfuro.

Balance de masa para biomasa (Cx). En el intervalo de tiempo dt infinitamente

pequeno el balance sera:

VRdCX = W (0) CXdet - FQCth - ]{ZdCXVRdt + anggC’th (723)

dC C a1gC
— 1(e) Cx — T2 Fy — kaCx + X
dt Vr R

Fy (7.24)
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De acuerdo con la Figura 7.2; Fy = a1 Fy + F

Fy = aFp+F (7.25)
Fy—aiFy = F (7.26)
(7.27)
(7.28)

Fp(l-aq) = F 7.27
Fy = B 7.28
0 (1 — 041) '
y sistituyendo Fp de (7.28) en (7.24) se tiene que:
dCx Cx F agCx  F
LI -k 2
a ~ MO ey MO Ty ey Y
dCx [ F 1 F ogg
X S S .
i LT sy B A G 041)] Cx (7.30)
dC'x . [ 1 a1g
= = _,u(o) D(l—ozl) kd—i-D(l_al)] Cx (7.31)
dCX . [ 1-— a1g
ac
(Ttx = [u(e) —ky— BD]Cx (7.33)

donde 3 = 11__%119. En estado estacionario (dg—tx =0)yn(e) =ks+ BD. Con ajg > 1;
a1g > «q en (.
Balance de masa para sustrato (CSOZ’ ). En el intervalo de tiempo dt infinitamente

pequeno el balance sera:

VrdCgpz- = —Kip(e) OxVrdt + FCe-dt — FoCgpp-dt (7.34)
4
+041FQCSOZ—dt
dCs02- F Fy Fy
i om0 -0
a = Kiu (0) Cx + Vr SOZ‘ Vs CSOif + o Vi CSOi* (7.35)
dCsp2- ; F F,
4 _ in e Lo
gt = Kiu (0) Cx+D S02~ Vn CSOi* + o Ve CSOZ* (7.36)
dCsp2- ; 1—o
dt 4 — —KLM (.) CX =+ |: Soi_ — (1_041) CSOE:| D (737)
dCSOi_ in
S = —Kip(e)Cx+ [Csoi, - CSOH D (7.38)
Balance de masa para sulfuro de hidrégeno (Cp,s).
dCis
pran Ksp (o) Cx — Cr,sD (7.39)

En la Figura 7.2 se muestra el SHR con recircualcién de biomasa, desde luego el balance

de masa para los productos se conserva analégamente al balance de los sustratos.
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Figura 7.2: SHR con recirculacién de biomasa al RB, considerando tres estados (bio-
masa, sulfato y sulfuro) en el RB.

7.4.4. Modelo para la representacion lineal del SHR

En la norma oficial mexicana (NMX-AA- 1981) las concentraciones méximas per-
mitidas son de 2 — 25 mgL~! y 400 — 500 mgL~! para el sulfuro de hidrégeno y
sulfatos, respectivemente. Para asegurar estas concentraciones a la salida de la corri-
ente del RB, se realizaron simulaciones numeéricas para diferentes tasas de dilucién y
diferentes concentraciones de sulfato, para encontrar dichas condiciones .

El SHR (7.13-7.18) se puede representa mediante un modelo de espacio de estados
no lineal (7.40-7.41)

z = f(z,u) 7.40)
y = g(z,u) 7.41)

con T
v =[Cx Cgpo- O O CEQ, Cgf(w)] (7.42)

Donde x son los estados del proceso, u el vector de variables manipuladas, e y es
el vector de variables medibles. Las funciones no lineales f y g en las ecuaciones
(7.40) y (7.41) pueden ser linealizadas al rededor de un punto de operacién en estado
estacionario (7.43) usando una serie de Taylor de primer orden para dar el sistema
(7.44)

_ = = —RB =RQ —~RQ -=RE T
r= [CX CSOi_ CHZS CHQS CCTG+ CC'I‘(V])] (743)
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Ke
Il

Az + Bu (7.44)
y = Cx+ Du

Donde A, B, C y D son matrices constantes con:

AG) = [gﬂ” (7.45)
B@ - [gﬂm (7.46)

Asumiendo condiciones iniciales idénticas a cero, y aplicando la transformada de
Laplace a la planta (Ec. 28) se obtiene la matriz de funciones de transferencia del
SHR linealizado (7.44).

y(s) = G(s)z(s) (7.47)
G(s) = g i =C(sI-A)™'B+D (7.48)

que es la matriz de funciones de transferencia del sistema (7.13-7.18) linealizado. La
controlabilidad tedrica de la representacién del SHR en (7.48) para una codicién de
operacién; es decir en un estado estacionario (Z) se puede estudiar a través de la

factorizacion de (7.48) mediante el andlisis de valores singulares.

7.4.5. Estabilidad del SHR mediante andlisis de valores singulares
(SVD)

La factorizacién en descomposicién en valores singulares (Singular Value Descomposition-
SVD) sobre la matriz de funciones de transferencia (G(s)) del sistema bajo estudio,
se puede utilizar para realizar un andlisis comparativo de las propiedades tedricas de
controlabilidad del SHR para diferentes estados de operacion; es decir, considerando
diferentes condiciones de entrada al sistema o para el analisis de los diferentes esque-
mas de operaciéon del SHR. Considere la matriz G(s), de orden [ x m, la que se puede

factorizar como una descomposicién en valores singulares, (7.49)

G(s)=U>V (7.49)

Donde la matriz U de orden [ x [ y la matriz V' de orden m X m son unitarias, y la
matriz ) de orden [ X m, consiste de una matriz diagonal >, de valores singualres

reales no negativos (o;) arreglados de orden descendente:

Z:[Z()l];lz,néz:[zl O}ZSm (7.50)
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donde

Z = dia{o1...0r};k=min(l,m) (7.51)
1

S

= 012092 ...0k

T (7.52)

Donde 7 es el méaximo valor singular de la matriz G(s), y ¢ es el minimo valor singu-
lar. La matriz de valores singulares se encuentra ordenada del mayor al menor valor
singular. Las matrices U y V unitarias y forman bases ortonormales para el espacio
columna (espacio de salida) y el espacio fila (espacio de entrada) de G(s). La relacién

de estos valores singulares es llamada nimero de condicién de G(s)(7.53)

7 (G(s)) = ZEZS; (7.53)

Los pardmetros obtenidos a partir de la factorizacién SDV, auxiliardn para analizar
la controlabilidad que presenta el SHR para diferentes condiciones de entrada (Ying
& Sigurd, 1997). El significado fisico de los pardmetros se describe a continuacion. La
magnitud del valor singular minimo ¢ (G(s)) estd relacionado con las posibles dificul-
tades que el sistema presentard al implementar un esquema de control. Por otro lado,
para el nimero de condicién v* (G(s)) ,éste cuantifica la sensibilidad a inexactitudes
de los pardmetros del proceso. Y se deben de identificar los sistemas con altos valores
de g (G(s)) y bajos valores de v* (G(s)), ya que se espera que tales sistemas presenten
una mejor dindmica bajo un esquema de control (Morten y col., 1997,Ying & Singurd,
1997, Thomas McVoy, 2003).

7.5. Resultados

El proceso de remocién de sulfato y Cr(VI) en el SHR nominal considerando las
dos fuentes de H2S del RB para la reduccién de Cr(VI) en el RQ se muestra en la
Figura 7.3, obsérvese que se ha considerado que el HsS de la fase liquido en el RB se
puede desorber utilizando un gas de arrastre (por ejemplo, argén o nitrégeno) (Figura
7.3c). El hecho de poder desorber el HyS de la fase liquido en el RB permite que
la bacteria pueda reducir mas sulfato (Figura 7.3b). Otro cambio importante que se
puede observar es en la dindmica de la concentracién residual de HaS en el RQ (Figura

7.3f), es que se observa un incremento en la concentracién de biomasa (Figura 7.3a).

7.6. Conclusiones

Los modelos matematicos correspondientes al reactor biolégico (RB), electroquimi-

co (RE) y quimico (RQ) obtenidos en capitulos previos, fueron acoplados para definir
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Figura 7.3: Reduccién de sulfato y Cr(VI) en el SHR, considerando las dos fuentes de

H3S en fase liquido y gas en un punto de equilibrio de interés: Fio = 0,0375 Lh™1;

Fyo = 0,045 mgL~Y(D = 0,025 h~1); C",_ = 3050 mgL‘l;C’gﬁ"%) = 300 mgL~!;

502~
RQ,in __ -
Ccr(w) = Cgﬁw) [mgL~].

el sistema hibrido de reactores (SHR). El SHR fue un modelo no lineal integrado con
ocho estados: biomasa, lactato, sulfato, sulfuro de hidrégeno (RB), acetato, cromo
hexavalente (RE), cromo hexavalente (RQ) y sulfuro de hidrégeno (RQ). Los resul-
tados numeéricos de simulacién indicaron que con el SHR fue posible la remocién de
sulfato y de Cr(VI) hasta concentraciones por debajo de la norma, < 500 mgL~! y
< 0,5 mgL~!, respectivamente.

Diferentes sistemas alternativos del SHR a través de modelos matematicos se pre-
sentaron: i) considerando la fase gas del RB como fuente de sulfuro de hidrégeno,
ii) considerando la fase liquido del RB como la fuente de sulfuro de hidrégeno, iii)
con recirculaciéon de biomasa al RB para incrementar el consumo de sulfato en RB
y disminuir la concentracién de biomasa en el RQ. En todos los caso los resultados
numéricos mostraron que fue posible la remocién de sulfato y Cr(VI) por debajo de

la norma.



Capitulo 8

Control multivariable del sistema

de remocién de sulfato y cromo.

En este capitulo se considera el sistema hibrido de reactores (SHR) en su versién
lineal evaluado al rededor de un estado de operacién de interés; el SHR es multi-
variable; esto es, con multiples entradas- multiples salidas (Multiple Input-Multiple
Output-MIMO). La nueva planta del SHR se defini6 por sus ecuaciones de estado
para su posterior andlisis de su comportamiento lineal descrito a través de la Matriz
de Transferencia (M. de T.) con el objetivo de aplicar control sobre el sistema linealiza-
do. El tipo de control utilizado fue control multivariable para disgregar el sistema en
dos lazos de control de una entrada y una salida (Single Input-Single Output-SISO).
Para determinar las interacciones entre los dos lazos del sistema se utilizaron las her-
ramientas cuantitativas: primero de la matriz de ganancias relativas (Relative Gain
Array-RGA) o también conocido como arreglo de Bristol y segundo la descomposicién
en valores singualres (Singular Value Descomposition-SVD). La estabilidad de los lazos
(los pares) se verificé por el teorema de Niederlinski . Para los dos lazos de control se
utilizé control cldsico implementado un controlador diagonal del tipo Proporcional e
Integral (PI). Para la sintesis del control se utilizé un pre- y un post compensador para
desacoplar la planta. La aplicacién de éste controlador generé una planta diagonal y
no singular. Los resultados alcanzados confirman su efectividad sobre el control de la

planta propuesta para remover sulfato y cromo.

8.1. Introduccién

En general el control de procesos industriales, ya sean procesos quimicos o los
llamados bio-procesos, se caracterizan por ser procesos estructurados o altemente es-

tructurados los cuales tienen en comin que presentan interacciones (por ejemplo, in-

124
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tereferencia, acople o ambas) entre los diferentes niveles del proceso, por ejemplo, una
planta de destilacién, o una refineria. Por esta razén, se suele disgregar los procesos
(desde la prespectiva de control) jerdrquicamente en diferentes niveles para facilitar el
control global del proceso a través de un conjunto de lazos de control independientes.
El control de la planta bajo estudio, se presenta mediante el andlisis y el disefio
de metodologias referentes a un planta multivarible. Este tipo de andlisis puede ser
categorizado como estrategia de diseno centralizado y descentralizado. En nuestro caso
se aplica la estragia de contro descentralizado con el objetivo de controlar la planta.
Los principales pasos relacionados con la estrategia de control descentralizado

pueden ser resumidos como sigue:

1. Formulacién de los objetivos de control y el modelado de la planta.
2. Seleccién de la estructura de control.

3. Simulacién o experimentos en planta piloto e implementacién de los contro-

ladores.

Generalmente en los textos sobre teoria de control multivariable se enfocan sola-
mente con el andlisis del sistema de control y su diseno. Sin embargo, en lo referente
al concepto de la selecciéon de la estructura de control, que es un prerequisito clave
para el éxito del control de la planta no se aborda en muchos casos. La seccién de la

estructura envuelve los siguientes dos posos:

1. Seleccién de las entradas y las salidas.

2. Seleccién de la configuracion del control o el problema de apareamiento de

entradas-salidas.

La primera parte de este capftulo trata el problema sobre la seleccién de la
configuraciéon de control o el problema de apareamiento o emparejamiento
entrada salida (input-output pairing problem), el cual esta definido como el pro-
cedimiento de la seleccién del par de entrada y salida para el disefio de controladores
de una sola entrada-una sola salida (SISO, por sus siglas en inglés) o conocidos como
bloques de control. Debido a que una seleccién de entrada-salida no apropiada puede
ser determinante en la estabilidad y desempeno en lazo cerrado. Por tanto, el principal
objetivo en la seleccién de una apropiada configuracién de control es para minimizar
las interacciones entre los bloques diseniados. Esto faciltard el disenio independiente
de los bloques dependientes de una sola entrada y una sola salida que es la base de
muchos sistemas de control industrial. Finalmente, senalando que dos pasos son claves

para el exito del disefio de un sistema control descentralizado:
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Figura 8.1: Sistema de remocién de sulfato (SO3~) y cromo (Cr(VI)) en estudio.

1. La seleccion de la configuracién del control.

2. El sintonizado del controlador propuesto.

8.1.1. Sistema de control descentalizado

En base a los resultados presentados hasta el momento en los capitulos anteriores, se
considera que se tiene la informacién minima pero suficiente para el disefio del SHR. El
SHR fue disefiado con tres reactores (reactor biol6gico-electroquimico-quimico). Para
realizar el estudio dindmico del SHR, se requiere disponer de los modelos cinéticos para
describir el comportamiento de las especies participantes en cada reactor. Estas expre-
siones de velocidad para cada reactor ya fueron presentadas en capitulos anteriores. Y
para el caso particular del RB su dindmica y el control también fueron analizados.

La Figura 8.1, representa al sistema de remocién de sulfato (SO3¥™) y cromo
(Cr(V1I)) en estudio con sus diferentes variables del proceso. El sistema se encuentra
constituido por: un reactor electroquimico, un segundo reactor biolégico y un tercer
reactor quimico, los Iimites del sistema se representa con linea a trazos. En este capitu-
lo la planta (SHR en su versién linealizada) se considera de la clase lineal e invariante
en el tiempo y multivariable, especificamente con dos entradas y dos salidas ( Two

Inputs-Two Outputs-TITO) descrita por las ecuaciones de estado en (8.1).

T(t) = Ax(t)+ Bu(t) (8.1)
y(t) = Cx(t) + Du(t) (8.2)

donde: z(t) es el vector de estados; u(t) el vector de entradas; y(t) el vector de salidas

los cuales son funciones de la variable real ¢ (tiempo), con valores en R, Ry RY,
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respectivamente. Adicionalmente, A, B, C, D son matrices reales de dimensién n X n,
nXm,pxXmn,y pXxXm, matriz de estado, matriz de control, matriz de salida y la
matriz de transmisién directa, respectivamente. Dos propiedades del sistema (8.1)-
(8.2) son la controlabilidad y la observabilidad. La primera es la propiedad que indica
si el comportamiento de un sistema puede ser controlado por medio de sus entradas y
la segunda es la propiedad que indica si el comportamiento interno del sistema puede

detectarse en sus salidas.

8.1.2. Controlabilidad
Definiciones y tests fundamentales

Consideremos el sistema en (8.1)-(8.2) de n estados y m entradas con las matrices
constantes A y B. Como la controlabilidad relaciona las entradas y los estados del
sistema, la ecuacién de salida (8.2) es irrelevante.

Definicién 8.1 (Controlabilidad). La ecuacién de estados (8.1), o el par (A, B),
se dice controlable si para cualquier estado inicial z(0) = z¢ € R™, y cualquier estado
final 1 € R™, existe una entrada que transfiere el estado = de xg a x1 en un tiempo
finito. En caso contrario, la ecuacién (8.1), es no controlable.

Es decir, la controlabilidad tiene que ver con la posibilidad de llevar al sistema a
cualquier estado inicial a cualquier estado final en un tiempo finito, no importando
qué trayectoria se siga, o qué entrada se use.

Teorema 8.2 (Test de controlabilidad). El par (4, B), A € R"*" B € R"*"™,

es controlable si la matriz de controlabilidad
C=[B AB A’B ---A"'B], C e R™™ (8.3)

es de rango n (rango fila pleno).

8.1.3. Observabilidad
Definiciones y tests fundamentales

El concepto de observabilidad es dual al de controlabilidad, e investiga la posibil-
idad de estimar el estado del sistema a partir del conocimiento de la salida. Consid-
eramos el sistema lineal estacionario definido en (8.1)-(8.2), A € R"*" B € R™*™,
C € RP*™,

Definicién 8.3 (Observabilidad). La ecuacion de estado (8.1)-(8.2) es observable
si para cualquier

estado inicial zy (desconocido), existe un timpo finito ¢; tal que el conocimiento
de la entrada u y la salida y sobre el intervalo [0, ¢1] es suficiente para determinar en

forma tnica el estado inicial 2(0). En caso contrario el sistema es no observable.
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Teorema 8.4 (Test de observabilidad). El par (A,C), A € R™*" C € RP*",

es observable si la matriz de observabilidad

C
CA
O=| CA? |, OeRrRP™ (8.4)

I CL4n_1

es de rango n (rango columna completo).

8.1.4. Matriz de funcion de transferencia

Consideramos el sistema lineal estacionario en (8.1)-(8.2) y asumiendo condiciones
iniciales idénticas a cero y aplicando la transformada de Laplace se obtiene la relacién

entrada salida en el dominio de Laplace:
y(s) = [C(sI — A)'B — D] u(s) (8.5)

de manera que el comportamiento del sistema lineal es descrito por la funcién de

transferencia matricial racional, o simplemente M. de T.
G(s)=C(sI—A)™'B-D (8.6)

de dimensién p x m.

La representacién del SHR en su versién lineal a través de (8.6), tiene como objetivo
principal, desde el punto de vista de control, el utilizar esta representacién para regular
la concentracién de cromo y sulfuro a la salida de la planta a través de un seguimiento
de las sefiales de referencia o setpoints al aplicar lazos de control individuales. En este
capitulo se utiliza una estrategia de control descentralizado (distribido o disgregado)

sobre la planta (Figura 8.1).

8.1.5. Desacople de la planta

Un sistema desacoplado tiene la gran ventaja de que cada entrada afecta sélo una
salida. Por tanto la M. de T. debe ser cuadrada; es decir, n = p. En estos casos se
puede implementar facilmente controladores monovariables. Ya que por definicién un
sistema MIMO se dice sistema desacoplado si su M. de T. es diagonal y no singular
(8.7).

911(3) c. 0
G(s) = : : ; Rango(G(s)) =n (8.7)

0 ce gnn(s)
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Por tanto el objetivo de un desacoplador consiste en transformar la M. de T. del sistema
en una matriz diagonal o cercanamente diagonal. Asi, el control MIMO seria equiva-
lente a un conjunto independiente de lazos de control. En este trabajo se considera el

desacople por SVD para tal propésito.

8.2. Desacople por SVD

En el capitulo anterior se presenté el SHR y se definié la importancia de la SVD
como herramienta para el andlisis de controlabilidad teérica del SHR, destacando los
pardmetros relacionados con ésta técnica: el valor singular minimo o indice de Morari
o 0 09 en el caso de un sistema con una M. de T. de dimensién 2 x 2 y el niimero de
condicién v* = 7_ ﬂ, a partir de ellos se puede inferir las posibles dificultades que el
sistema presentgré al?mplementar un esquema de control y para cuantifica la sensibil-
idad a inexactitudes de los pardmetros del proceso (Thomas McAvoy, 2003), respecti-
vamente. En este capftulo sélo se complementan con algunas propiedades matematicas
importantes de la SVD debido a que son la base del diseno del controlador diagonal

que se presentard mds adelante.

8.2.1. Sobre SVD

En esta seccién, recordamos algunos resultados sobre teoria de matrices y SVD.
Podemos encontrar més detalles en Golub y col., (1989).

Definicién 8.5. Si A = (A;;) es una matriz de tamafio m x n, entonces el rango
de A es p, con p < min{m,n} , el nimero de filas (o columnas) de A linealmente
independientes.

Definicién 8.6. U € R™ " es una matriz ortogonal si Uy = I, siendo I, la
matriz identidad de orden n.

Teorema 8.1. (Descomposicién en Valores Singulares) Si A € R”*" entonces

existen matrices ortogonales

U =[uy,...,up] € R™™, (8.8)
y
V =[v1,...,0,] € R™*™ (8.9)
tales que
UTAV = diag(o1,...,01), p=min{m,n} (8.10)
donde

o1 >09> - >0,>0 (8.11)
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los valores de o; con i = 1,2,...,p son los valores singulares de A y los vectores
columna u; y v; son respectivamente el i-ésimo vector singular izquierdo y el i-ésimo
vector singular derecho de A.

Definicién Si A = (A;;) es una matriz de tamano m x n 'y
UTAV = diag(oy,...,01), p = min{m,n}, (8.12)
es la SVD dada en el teorema, se define la norma-2 de A como
JAll, = . (.13)

Definicién Si A = (A;;) es una matriz de tamano m X n , entonces la norma de
Frobenius de A estd dada en Golub y col.,. (1989) como

>3 IAP

1Al = (8.14)
i=1 j=1
Se puede demostrar entonces Golub y col., (1989) que si A € R™*" y
UTAV = diag(o1,...,01), p = min{m,n}, (8.15)
es la SVD proporcionada por el teorema, entonces
|Alp =03+ 03+ + 03 (8.16)

y ademsds, a partir de (8.13) y (8.14), se tiene la siguiente relacién entre la norma-2

y la norma Frobenius:
1Al < 1Al < VAl (8.17)

La técnica de SVD en este trabajo se emplea para desacoplar la M. de T. del
sistema, para obtener ecuaciones desacopladas entre las combinaciones lineales de la
varible de control y las combinaciones lineales de las variables a controlar. De manera
general la tdcnica de SVD de la M. de T.

8.3. Controlador por SVD

El controlador por SVD consiste en un precompensador P;(s), un postcompensador
Py(s), y un controlador de estructura diagonal Ky4(s). La M. de F. del controlador
glabal es:

K=PKiP (8.18)

La matriz K se construye a partir de la SVD de la G~1(s), de forma que el sistema com-
pensado global G4 = GK sea diagonalmente dominante. El procedimiento propuesto

para sintetizar el controlador es el siguiente:
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1. Evaluar la M. de T. de la planta (G(s)) en s = 0. Luego hacer Gy = G~1(0)
(Liu, 1983).

2. Aplicar la técnica de SVD a la matriz Gy para obtener Gg = U, Zo VOT.

3. Defineir el pre- y post compensador con respecto a la SVD de Go: P, =V, y
P, =UT.

4. Determinar el K; = H Zo donde:

[[=u (8.19)

Donde I es una matriz diagonal de dimensién n x n y

Observaciones:

» En 1 se avalia G(s) en s = 0 para que el controlador se pueda implementar con
componentes reales. Otra forma es evaluar en una frecuencia w, cercana al ancho
de banda a lazo abierto y después obtener una aproximacién de la variable real

de la funcién G(jw.).

» Para el caso de sistemas que no son cuadrados (p # m) se puede emplear una

pseudo inversa G * G~ 1.

s Alevaluarla M. de T. en s = 0 las matrices U y V dejan de ser de valor complejo.

Por tal razén no se utiliza la conjugada transpuesta en 2.

= En 4 se puede contemplar un conjunto de controladores proporcional P, pro-
porcional integral PI o proporcional integral derivativo PID para el controlador

diagonal K.

» Para el problema de seguimiento de la senal de referencia r;(t) (set points) debe
multiplicarse por UT para expresarse en las mismas unidades que las salidas

transformadas.

8.4. Acoplamiento del par entrada salida en la M. de T.

Antes de poder sintezar e implementar un contralador sobre M. de T. del sistema
bajo estudio (es decir, controladores que requieren una referencia, una realimentacién
y generan una variable manipulada); la mayor dificultad de ésta es determinar cudles
pares de variables se deben utilizar para su implementacién, cémo asegurar la estabil-

idad del sistema resultante.
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Figura 8.2: Sistema MIMO a controlar por lazos de control SISO.

Existen dos alternativas para determinar cudl par de variables se deben utilizar en
la implementacién de controladores monovariables en sistemas MIMO. Es decir, para
controlar la salida y k (k =1,...,m), jcuél de las m entradas deberia utilizarse? Esta
situacién es esquematizada en la Figura 8.2. Esta problemédtica nace del simple hecho
de que un sistema MIMO es normalmente acoplado; es decir, una entrada afecta a
varias salidas o una salida es manipulada por varias entradas. Si un sistema MIMO
fuese desacoplado, podria implementarse controladores monovariables sin mayores di-
ficultades utilizando la teoria de control lineal. La discusién anterior permite intuir
una medida del grado de acoplamiento y debiera indicar la efectividad de utilizar
controladores monovariables. Estos indices debieran dar la pauta de qué pares de vari-
ables deberian ser considerados. Para tales efectos existen los métodos matemaéticos

conocidos como el Arreglo de Bristol y el de los Valores Singulares.

8.5. Ganancia relativa

En esta parte se introduce de forma breve los conceptos de gananacia relativa,
antes de presentar el método de ganancias relativas (RGA).

La ganancia relativa es un valor adimensional que se utiliza para indicar cuanto se
ve afectada la ganancia a Lazo Abierto (LA) de una variable controlada (y,) por una
variable manipulada (u,,), debido a la interaccién con otras variables manipuladas del
proceso, es decir, la ganancia de la variable es alterada con otras variables del sistema
y da una medida de la interaccion del sistema (McAvoy, 1982).

La ganancia se evaliia a LA bajo dos condiciones: (1) se evalia su respuesta con las
demds variables evaluadas a LA; es decir las demds variables manipuladas permancen
constantes, en cuyo caso el cambio de la variable de estudio es una perturbacién
para las demds variables. (2) se evaluan con las deméds variables a la Lazo Cerrado
(LC), en cuyo caso las otras variables manipuladas cambian para mantener las demds

variables controladas en un valor fijo. Entonces si la ganacia a LA no se altera bajo
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las dos condiciones la ganancia relativa serd igual a la unidad, lo cual indica que no
hay interaccién con las demds variables, lo contrario indica interaccién. La ganancia
relativa de una variable controlada y; respecto a una variable manipulada u;, se define

como (Corripio, 1999)

|:ayi:| Ay;

N au]' y Au]' v _ Kij

Y oyi | Ay K;j
Oujl,  Aujl,

ahora bien, sila ganancia \;; es cero, la variable y; no responde a la variable manipulada
uj, esto indica que u; no debe usarse para controlar y;. Por otra lado si existe una
interaccién, un cambio de u; altera a y; y las demds variables controladas. Si estas
iltimas deben mantenerse constantes, entonces las otras variables manipuladas tendrén
que cambiar durante la segunda evaluacién a LA. El resultado serd una diferencia entre
las dos ganancias, causando que A;; no sea cero ni uno. Si \;; tiende a oo, esto indica que
cuando los demds lazos estdn en automadtico el lazo de interés no se puede controlar.
En general, los valores para A;; cercanos a la unidad representan combinaciones de

variables controlada y manipulada que se pueden controlar (McAvoy, 1983).

8.6. Matriz de Ganancia Relativas

La Matriz de Ganancias Relativas (Relative Gain Array-RGA), es un acomode
de las ganancias relativas en forma matricial, donde las filas representa las variables

controladas y las columnas las variables manipuladas (8.20):

M1 Aim
RGA=A = s : (8.20)
Xip o Amp

La principal propiedad de la RGA en (8.20) es que la suma de las ganancias relativas
de las filas y las colunas es unitaria.

Si consideramos un sistema bajo estudio a través de la M. de T. dada por G(s) con
n dimensional, se puede utilizar el dlgebra de matrices (propuesta por Bristol (1966))
para simplificar el desarrollo de la RGA, para ello se requiere que la M de T. del
sistema en estado estacionario G(0) o simplemente G. A esta matriz se conoce como

matriz en estado estacionario (8.21).
RGA(G)=AG)=Ge (G (8.21)

donde ® denota la multiplicacién de elemento por elemento (producto Hadamard o

Schur). Para el caso particular de una matriz de 2 x 2 cada uno de los elementos g;;
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de la matriz de RGA es:

AG) = [ A1 A1z ] _ [ >\111— 1 )\111_ 1 ] (8.22)

con Aq1 definido como:

AL = (8.23)

1 — 912921
g11922

Bristol (1996) originalmente introduce la RGA como una medida de las interacciones
en estado estacionario para control descentralizado.
La RGA tiene un nimero de propiedades algebraicas interesantes, algunas de las

mas importantes son:

1. Es independiente al escalamiento de la M. de T. del proceso.

2. La suma de los elemetos de cada una de sus filas o columnas es unitaria.

Con el resultado de RGA dado en (8.21) para el sistema bajo estudio, se puede
proponer el “pareamiento” de lazos de control (por “pareamiento” entiéndase la de-
cisién de qué variable manipulada controlard a qué variable controlada). La regla para
seleccionar las variables controlada y manipulada, denominada regla de agrupacion por
pares fue presentada por Bristol y posteriormente modifica por Koppel que expresa lo

siguiente:

= Siempre se agrupa por pares los elementos positivos de la RGA més cercanos a
la unidad. La estabilidad de los pares se verifica por el teorema de Niederlinski;
v si el par da origen a un sistema inestable, entonces se elige otro par positivo
con valores cercanos a uno. Siempre que se sea posible se evitard la agrupacién

por pares negativa.

El teorema de Niederlinski es una forma adecuada de verificar la estabilidad del
par de variables que se propone. En la utilizacién de este teorema se supone los pares
propuestos los elementos de la diagonal en la matriz de ganancia en estado estacionario.
El sistema de lazo cerrado que resulta se agrupo por pares u; — y1; Uz — Yo - -
Um — Yp s iniestable si y sélo si:

detG0) (5.24)

[19:(0)

También se puede determinar los pares u,, — ¥, utilizando la técnica de SVD.
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Parametro Descripcién ‘ Valor
Reactor Biolégico (RB)
Lnx Velocidad especifica de crecimiento maxima 0,1159 [h1]
kcsoi* Constante de saturacién de Monod 1500 [mg L~
Cﬁfg Concentracién inhibitoria de sulfuro de hidrégeno 650 [mgL~!]
n Constante 0,5 [=]
kq Constante de muerte celular 0,0049 [h~1]
Fy Flujo volumeétrico de alimentacién al RB 0,0375 [Lh~1]
VEB Volumen de operacion en el RB 1,5 [L]
g”oi, Concentracién de entrada de sulfato al RB 1500 [mgL~1]
c Concentracién de biomasa en la alimentacion del RB | 0 [mgL™!]
}'}12 g Concentracién de sulfuro en la alimentacién del RB 0 [mgL~1]
YSOi‘ Rendimiento para sulfato 8,831
YH,s Rendimiento para sulfuro de hidrégeno 1,945
Cx(0) Concentracién inicial de biomasa 110 [mgL™!]
CSOi‘ (0) Concentracion inicial de sulfato 3050 [mgL~!]
Cr,s(0) Concentracién inicial de sulfuro de hidrégeno 30 [mgL™1]

Cuadro 8.1: Valores nominales de los pardmetros para el proceso de remocién de sulfato
y cromo

8.7. Resultados y discusién

8.7.1. Sistema hibrido de reactores representacién lineal

En esta seccién se presenta la version lineal del SHR. La represenatciéon del SHR
en la forma de la Ec. (8.1)-(8.2). El SHR fue linealizado en un punto de operacién de

interés (estado de operacién nominal):

_ — = —  =RE  =RQ  =RQ
rA = [CXv CSOE* s CH,s, CCT‘(VI)’ CC'I‘(VI)7 CHQS]T (8'25)
Ta = [80,700,648,431,189,188,53,675,0,850, 1,236}T, Ry, [mgL_l] (8.26)

Las matrices A, B, C', fueron obtenidas con las condiciones reportadas en el cuadros
8.1-8.3:

[ 0,0005 0,0026 —0,0026 0 0 0 |
—0,2597 —0,0476  0,0229 0 0 0
L | 00572 00050 00301 0 0 0 RS (8.27)
0 0 0 ~0,0697 0 0
0 0 0 0,0300 —1,8031 —0,6882
0 0 0,0250 0 ~1,9365 —3,8266 |
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Pardametro Descripcién Valor
Reactor electroquimico (RE)
k1 Constante de velocidad 0,7483
ko Constante de velocidad 0,177
Cgﬁ”‘} 5 Concentracién de cromo hexavalente [mgL~1]
n Concentracién de cromo hexavalente en la entrada [=]
I Densidad de corriente 450 [Am?]
Fi Flujo volumétrico de alimentacién 0,0375 [Lh~1]
TorvI) Velocidad de reduccion de cromo [mgL~'h~1]
V}?E Volumen de operacién 1,5
Corv)(0) Concentracién inicial de cromo 0 [mgL~1]

Cuadro 8.2: Valores nominales de los pardmetros para el reactor electroquimico

Pardmetro ‘ Descripcién ‘ Valor
Reactor Quimico (RQ)
C’gf?(v 1 Concentracién de cromo hexavalente [mgL~1]
Cﬁ?s Concentracién de sulfuro de hidrégeno [mgL~1]
’I“gg(v N Velocidad de reduccién de cromo hexavalente [mgL~th™1]
7"2?5 Velocidad de oxidacién de sulfuro de hidrégeno [mgL=th=1]
Fip Flujo volumeétrico de alimentacién 0,047 [Lh~1]
V}? @ Volumen de operacién 1,5[Lh~ 1]
ng(v N Concentracién de cromo hexavalente en la entrada [mgL~1]
C’IC%?(V N (0) Concentracién inicial de cromo 0[mgL™!]
Y1 Potencia para la concentracién de cromo hexavalente I
Vg Potencia para la concentracién de cromo sulfuro de hidrogeno I

Cuadro 8.3: Valores nominales de los pardmetros para el reactor quimico
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[ 53,8001 0 |
567,7124 0
0 164,2160
~0,5669 35,2170
125,3014  —0,8242
o= |00 0010 pe (8.29)
000001
0 0
D= [ - e R2x2 (8.30)

con U = [u1,us)" = [Fio, Faol™s y = [y1,10]7 = [Cotyr 1> s

B, C, D = [0] se tiene que n = 6, m = 2 y p = 2. De acuerdo con los resultados de la

. De las matrices A,

matriz A, ésta es de rango completo (Rango(A) =n).
La estabilidad del sistema linel se evalué a trevés de sus valores propios, todos los

valores son negativos (8.31) por tanto, el sistema linealizado es estable (det(A) > 0).

A1 = —4,3656 A2 = —1,3541 A3 = —0,0266 + 0,0115¢

) (8.31)
A = —0,0266 — 0,0115i A5 = —0,0250 X6 = —0,0607

Ademds, las propiedade de controlabilidad (8.3) y observabilidad (8.4) del sistema
linealizado con respecto al par (A,B) y (A,C), respectivamente son de rango completo,

es decir, el sistema es completamente controlable y observable localmente:

Controlabilidad = n =6 (8.32)
Observabilidad = n=26 (8.33)

La M. de T. del sistema de acuerdo con la Ec. (8.6) y las dimensiones de las matrices
By C es:

G(s) = [gn<s> 912(8)] Y1 (s) (8.34)
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de dimensién 2 x 2. Cada una de los elementos (g; ;(s)) de la M. de T. son:

—0,5669s% — 88,4553 — 4,7365% — 0,08279s — 0,0004892

_ 8.35
gmls) = 5 5.7985% + 6,365% + 0,474152 + 0,012925 + 0,0001238 (8.35)
(s) = 125,35% + 244,953 4 12,765% + 0,2178s + 0,001243 (.36)

9288 = 55 70852 + 6.365° + 0,474152 + 0,012925 + 0,0001238 '
35,2252 4 142,75 + 28,29

912(%) = 5057 1 6.31s 1 04120 (8:37)
—0,82425% — 69,825 — 14,4

922(5) (838)

= 531 5,7895% 1 6,315 + 0,4122
La M. de T. definida en (8.34) con elementos en (8.35)-(8.38), requiere que sea escalada

con respecto a las entradas y las salidas; es decir, normalizarla. Esto es necesario debido
a que las unidades correspondientes a las entradas y las salidas son diferentes. Esta
normalizacién se realizard en base a los rangos de las variables de entrada y salida en

el dominio de los valores de operacién de interés del proceso.

8.7.2. Escalamiento de la M. de T.

Diferentes puntos de operacién de equilibrio (Z;) para el SHR lineal serén con-
siderandos, para cada uno de los T; les correspondera una M. de T. G;(s) (martriz sin
escalar). Para escalar la M. de T. del sistema, se utiliza el siguiente procedimiento.

Sea (*) para representar varibles escaladas para cada Z;. Una matriz diagonal

escalada para las variables de salida como sigue:
y" = Soy (8.39)
Similarmente, una matriz diagonal escalada para las variables de entrada como sigue:
u* = Sru (8.40)
De la reacién entrada-salida de G;(s) es definida como:
y(s) = Gils)u(s) (8.41)
Entonces, encontramos que
y* = Soy = SoGi(s)u(s) (8.42)

También que
u(s) = Sy tu* (8.43)
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Donde S;l denota la inversa de la matriz Sy,entonces
y* = S,G(s)S;u* = G*(s)u* (8.44)
Dando la M. de T. es escalada como sigue:
Gi(s) = S,G(s)S;* (8.45)

Del cuadro (8.4) el escalamiento numérico de las entradas (S,) y salidas (S;') fue

desarrollado a través de las siguientes matrices diagonales, diag(S,) y diag(S;!):

[ 0
T [1/2rango(y1) . ] (8.46)
0 TZrango(sa)
I S 0
S; = [1/2Tan90(u1) . ] (8.47)
0 T3rango(uz)

Entonces, el escalamiento de (8.34) fue desarrollado de acuerdo con las matrices en
(8.46) y (8.47) y con los valores reportados en el cuadro (8.4). De la cual las matrices

en (8.46) y (8.47) se definieron como sigue:

_1 0
Sy = 07820 . (8.48)
0,411
_1 0
S B (8.49)
0 I
0,0056
y S;l es
0,009 0
S;t=|"7 (8.50)
00,0056

Por tanto, las matrices G (s) en (8.45) quedan escaladas mediante las matrices (8.48)
y (8.50) para dieferentes valores de la variable s (8.51) o en estadado estacionario

(s =0) (8.52), como sigue:

Gi(s) = [ O,éQD i ] Gi(s) [ 0,009 0 ] (8.51)

0 0,005 6

Gi0) = [060 ) ]exmlo’m 0 ] (8.52)

0 00056
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Variable Valor
Minimo Nominal Méximo Rango
Yi — Uj yilominal _ u?ominal 1/2rang0(y1)
(mgL™") | (mgL™") (mgL~) (mgL™") | (mgL™")
Y1 = CCT'(VI) yinl'n Y1 "2‘91 y{néx yllnéx _ yrllorninal
0.377 0.997 1.618 0.620
Yo = CH g yém'n Ya 1n_gy§1ax yénéx yénéx _ ygominal
2
0.834 1.245 1.657 0.411
w1 = Fo urlm’n uTln‘guTax ullnéx ullnéx _ urllominal
0.036 0.045 0.054 0.009
us = Fo uénin ux2n1n_,’2_ur2nax ugﬂéx u12néx _ ugominal
0.03375 0.039 0.045 0.0056

Cuadro 8.4: Rango asociado con cada entrada y cada salida

8.7.3. Escalamiento de la M. de T. en funcién de la variable s

Considerando la M. de T. en funcién de la variable s = jw definida en (8.34) con
sus elementos definidos en (8.35)-(8.38), esta matriz se ha considerado como el punto
de equilibrio del SHR no lineal a ser el punto de equilibrio nominal (X4), y su M. de
T. identificada como G’A(s)(s) (8.53).

1

osw Y 0,009 0

Giy(s) = | 080 O g11(s)  g12(s) , (853
0 garr | [ 921(s) g22(s) 0 00056

Los elementos de la M. de T. escalada (G%(s)) en (8.53) son los siguientes:

“(s) = —0,00823s% — 1,284s3 — 0,06875s2 — 0,001202s — 7,101e — 006 (8.54)
) = TS 5 79854 1 6,365 + 0,4741s2 + 0,012925 + 0,0001238

‘(s) = 2,744s* + 5,364 + 0,27945% 4 0,004769s + 2,723¢ — 005 (3.55)
921 T $5 +5,798s% + 6,3653 + 0,474152 + 0,012925s + 0,0001238 '

(s) = 0,3181s? + 1,289s + 0,2555 (3.56)
28 =35 78042 + 6,315 + 0,4122 '

—0,01123s% — 0,9513s — 0,1963
$3 + 5,789s2 + 6,315 + 0,4122

922(s) (8.57)

Claramente se observa una diferencia en los elementos de la M. de T. escalada en
contraste con los elementos de la M. de T. no escalada. Para visualizar el efecto del
escalamiento de las variables de entrada y salida en la planta a través de la M. de T.
se estudio el comportamiento dindmico de los valores singulares de la M. de T. sin es-

calar (8.34) con cada uno de sus elementos definidos en (8.35)-(8.38) y con escalamiento
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M. de

M. de T. acondicionada
GOy

Valores Singulares (abs)

L
10° 10

Frecuencia (rad/sec)

Figura 8.3: Comparacion de los valores singulares superior (g = o1) e inferior (c= 03)
para la M. de T sin escalamiento y con escalamiento.

(8.53) con sus respectivos elementos definidos en (8.54)-(8.57). Los resultados se mues-
tran en la Figura 8.3. Clamente se puede observar que el escalamiento de la M. de T.
representa una situciéon méds aproximada al proceso real, debido a que los efectos de-
bidos a la dimensionalidad de las varibles de entrada y salida fueron normalizados.
Esto también se ve reflejado en los pardmetros de SVD de la M. de T; es decir, en
sus valores singulares (01 y 03) y el nimero de condicién (v*) como se analizard mas
adelante. En la Figura 8.3 se observa que el sistema a valores grandes para w comienza
a ser afectado, es decir, es menos favorable para controlarlo, debido a que la M. de
T. se apréxima mds a ser singular, esto se debe a que el valor singular minimo (o)
se va haciendo mds pequeno a valores grandes para la variable w. Desde el punto de
vista de la implementacién del algin tipo de control en frecuencias altas serfa menos
factible en contraste con frecuencias bajas. Se puede observar también que los valores
de 01 y 02 se mantinen aproximadamente constantes a afrecuencias bajas hasta un
estado estacionario del proceso donde la frecuencia alcanza su valor nulo (w = 0). Lo
anterior implica que en frecuencias bajas un control presentaria un mejor desempeno

considerando la controlabilidad teérica dada por el pardmetro ~v*.

8.7.4. Descomposiciéon en valores singulares de la M. de T.

Para comparar el nimero de condicién del sistema bajo estudio con escalamiento,
se ha considerando la M. de T. en (8.53) en estado estacionario (s = 0) y a través de la
factorizacion SVD se determina el pardmetro ~*, los resultados obtenidos se muestran
a continuacion.

La matriz G (0) se define para el estado de equilibrio nominal definido en (8.26),
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y en s = 0 considerando (8.34)

X g11(0)  g12(0)
Gu(0) = (8.58)

921(0)  g22(0)

—5,7334 x 1072 0,61989
G0 (0 ’ ’ 8.59
40)(©) [ 021986 047617 ] (8:59)
La SVD de G% (0) en (8.59) es:
G = U VI (8.60)
0

. [ 0,76803 0,64041
Ur = (8.61)
0,64041 0,768 03

[ 0,80261 0
> o= ’ (8.62)
0 0,135 79

T [ 0,23029 —0,97312 (5.69
° | 097312 023029 '

El nimero de condicién (v* = £ = o) de la M. de T. escalada (8.59) es v* =
8’?%% = 5,910 Analogamente se determina ~v* para la M. de T. sin considerar el

escalamiento (8.34):

39497 68,6312
Gaom(0) = | 2 ’ 8.64
40©) [ 10,0405 —34,9472] (8.64)
Gaoy(0) = U V) (8.65)
0

[ _0,88667 0,46240
U, = ’ ’ (8.66)
0,46240 0,886 67

[ 77442 0
> o= ’ (8.67)
- 0 71157

oo [ 0,10517 —0,994 45 (5.68)
° 1099445 0,10517 '

De donde se puede determinar v* de (8.67), dando un valor de 7v* = 77.7iil§27 =

10,883. Por tanto, la planta representada por la M. de T. escalada (v* = 5,910) rep-

resenta una planta mejor condicionada (y* < 10), en contraste a la M. de T. sin
escalamiento (y* > 10). Entonces, la planta con escalamiento es la que se ha de
considerar para la implementaciéon del controlador por las razones ya mencionadas

anteriormente (Skogestad, 1996).
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M. de T. en una freciuencia w. al ancho de banda a lazo abierto

La M. de T. fue evaluada en w,. = 0,0025, el valor de w, al ancho de banda a lazo
abierto, que se corresponde al menor valor de los valores propios de la planta, se dividié
entre 10 , esto debido a que es una oproximacién al ancho de banda a lazo abierto de
la M. de T. (Skogestad, 1996) para este caso se identifica como G”é(jwc)(jwc) la cual
queda definida en (8.69):

-0,153 0,394 00

= (8.69)
0,64021 —0,29821

G*B(jwc)(jwc)
El nimero de condicién para (8.69) es v* = 2,93, claramente el sistema estd bien
condicionado y también en la frecuencia w. ya que v* < 10. Con tales resultados
es importante mencionar que el nimero de condicién a frecuencias bajas y también
en estado estacionario presentan aceptable controlabilidad desde la interpretacién del
pardmetro v*. Por simplicidad y también al hecho de no conocer la frecuecia de corte
de la planta bajo estudio con exactitud, para los estudios posteriores se tomard como

referencia la M. de T. normalizada en estado estacionario.

8.8. Pares de entrada/salida y grado de interaccién me-
diante RGA

Consideremos el proceso de remocién de sulfato y cromo para el caso que se ha
considerado como estado estacionario nominal (Z4). Los pares de las variables de
entrada y salida para la M. de T. del proceso se analizardn mediante la RGA en estado
estacionario. Considerando nuevamente la M. de T. del proceso en estado estacionario
(8.59) y en la w, (8.69). Y de acuerdo con la definicén de la RGA presentada en (8.21)
v (8.22) se tiene la RGA para la matriz escalada.
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8.8.1. M. de T. en estado estacionario (s = 0)

La RGA para el proceso dado en (8.59) es la siguiente:

[ 57334 x 1072 0,61989
ot (0) = ; ) 8.70
woO=1" o008 0476 17] &1
. [ —0,2505 11,2505
RGAL(G,(0)(0)) = 1,2505 —0,2505 ] &7
[ 0,21986 —0,47617
ot o) — ) 7 8.72
4(0)(0) —5,7334 x 1072 0,61989 ] 872)
) [ 1,2505  —0,2505
REACh0O) =1 9505 1,250 ] &)

Se puede ver en (8.71) que A1 < 0, en contraste con (8.73) para lo cual A\;; > 0 el
siganificado de estos resultados se puede ver de forma més clara con el célculo de los
determinantes para (8.71) y (8.73):

det(G%, )(0) < 0O (8.74)
det(G%,(0)(0) > 0 (8.75)

claramente se ve que para los dos arreglos de la M. de T. en (8.71) y (8.73) el sistema
presenta interaccién (A1 > 1); es decir, una entrada afecta a las dos salidas o una
salida es manipulada por las dos entradas.

La seleccién de los pares entrada salida y,, — u, para cada RGA para cada caso

son:

RGA1(G,(0)(0))) — 2 conuyy yi con ug (8.76)
RGAQ(GZQ(O)(O))) — Y1 CON U Y Y2 CON Us (8.77)

Del resultado anterior se observa que aparentemente las salidas en la planta se pueden
regular con ambas entradas u; y ug. Sin embargo sélo una de las combinaciones del par
entrada/salida es estable. La estabilidad de los lazos se determina a partir del teorema
de Niederlinski o indice de IN (8.24):

RGAQ(G22(O) (0))) — IN>0 (8.79)
Claremente se ve que el par en (8.77) es la combinacién apropiada para establecer

los lazos de control en la planta, debido a que IN es positivo. Este resultado estd

relacionado directamente con los resultados en (8.74) y (8.75).
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Figura 8.4: Representacion del acoplamiento de la planta.

Por lo tanto, el par y; con u; y y2 con uy son los pareamientos estables en contraste

con los pareamientos y2 con u; y y1 con us. De lo anterior se tiene que:

Fio — Ceorvn (8.80)
Fyy — CHQS (8.81)

Esto es, la concentracién de Cr(V 1) en el reactor quimico se puede manipular medi-
ante la variacién del flujo de alimentacién de Fig y la concentracién de H2S se puede
manipular de forma directa con el flujo de alimentacién de Fby. Los resultados ante-
riores como se mencioné previamente, la M. de T. presenta interaccién, esto se puede
ejemplificar en la Figura 8.4 como se puede ver en (8.82) y (8.83). El acoplamiento de

la planta se muestra en la Figura 8.4:

i = gu(s)u + gia(s)uz (8.82)
ya = g21(s)u1 + goa(s)ua (8.83)

8.8.2. Pares de entrada/salida y grado de interaccién mediante SVD

La seleccién del par entrada salida para la M. de T. del sistema también se puede
determinar mediante la técnica de SVD. Para ello se requiere que la M. de T. de la
planta haya sido escalada previamente, ya que los pardmetros de la SVD son dependi-
entes de las dimensiones de las entradas y salidas. En nuestro caso se puede aplicar esta
técnica para determinar los pares entrada salida. Y pese a que la forma maés apropi-
ada para determinar los pares entrada/salida a través de RGA, la técnica de SVD
permite también obtener una interpretacién geométrica de los pares de entrada/salida

seleccionada como se verd acontinuacion.
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La SVD se aplica a la M de T. anterior (8.70) y (8.72), los resultados se muestran

en seguida.
~5,7334 x 10~2  0,61989
G 0)(0) = ’ ’ =U,» VI 8.84
(@) 0,219 86 —0,476 17 ] 2V (8.84)
[ 0,76803 0,64041
U, ’ (8.85)
| 0,64041  0,76803
[ 0,80261 0
> (8.86)
|0 013579
[ 0,23029 —0,97312
v.r ’ ’ (8.87)
| 097312 0,23029
con det(Gzl(O)(O)) < 0 para (8.84), y también considerando la matriz en (8.72):
0,21986 —0,476 17
Gy (0) = ’ ’ =U,y VI 8.88
0)(0) 57334 %102 0,61989 ] 2.V (8.88)
[ 0,64041  0,76803
U, ’ ’ (8.89)
| —0,76803 0,64041
[ 0,80261 0
> (8.90)
|0 013579
[ 0,23029 —0,97312
v = ’ (8.91)
| 097312 0,23029

Con det(Gzl(O)(O)) > 0, por tanto, la planta definida por la M. de T. en (8.88) es
la representacién apropiada para el proceso de remocién de sulfato y cromo bajo
estudio. Considerando la M. de T. anterior en (8.88), los resultados tienen la siguiente
interpretacion fisica. Primero, considere un incremento simultaneo de ambos flujos Fig
y Fyo (note que la magnitud del vector de entrada es unitaria \/0,230 202 +0,973122 =

1) y referido a este vector de entrada como a (que es v; en (8.9)):

0,23029
Ug = | (8.92)
0,973 12

La salida para esta particular entrada puede ser encontrada de (8.93).

0,219 86 —0,476 17 0,230 29
, , ” , ] 899)

* = G O)uq =
Ya A2(0)< ) [ _5’7334 X ]_0_2 0,619 89 07973 12

(8.94)

—0,41274
0,590 02
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Esto es, la concentracion escalada de HsS se incrementa por 0,590 02 pero la concen-
tracion escalada de Cr(VI) decrece por 0,412 74, este resultado es légico de acuerdo a
la naturaleza del proceso, ya que el sulfuro reacciona con el cromo hexavalente..
Ahora, considere un decremento en el flujo de alimentacién en Fjg y simultane-
amente un incremento en el flujo de alimentacién de Fyy (nuevamente, note que la
magnitud del vector es unitaria /(—0,97312)2 +0,230292 = 1) y referido como el

vector de entrada como b (que es vy en (8.9)):

—0,97312
up = ’ (8.95)

0,23029

La salida puede ser encontrada de (8.96).
0,21986 047617 | [ —0,97312
“ = G (0)up = ’ ’ ’ 8.96
Y A0 [—5,7334><10—2 0,619 89 ] [ 0,23029 ] (8.96)
—0,32361

- ’ 8.97
Y 0,19855 ] (8.97)

Nuevamente, la concentracion H»S se incrementa en 0,19855 y la concentracién de

Cr(VI) decrece en 0,32361, nuevamente el resultado es consistente.

8.8.3. Pares de entrada/salida y grado de interaccién

Para tener una forma sistemédtica de obtener los pares de variables, se extiende la

definicién de la M. de T. a la siguiente forma,
G(s) =Y _ou(s)vu(s)” =Y oWi(s) (8.98)
=1 =1

en donde W;(s) se denominan matrices de rotacién, y que quedan definidas por Wi(s) =
u(s)v(s)T.
Considerando la M. de T. en (8.88) y considerando su SVD en (8.89)-(8.91): Por

lo que

Wi(s) = wi(s)vi(s)T (8.99)
0,640 41

Wi(s) = [0,23029 0,97312] (8.100)
—0,768 03

0,14748  0,62320
(8.101)

Wi(s) =
1(s) [ ~0,17687 —0,74739
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y
Wa(s) = wug(s)va(s)? (8.102)
0,768 03
Wals) = [ ~0,97312 0,23029 ] (8.103)
0,640 41
—0,74739 0,176 87
Wa(s) = ’ ’ (8.104)
~0,62320 0,14748
Asi
0,147 48 0,623 20 —0,74739 0,176 87
G(s) =0,80261 ' ' +0,13579
—0,17687 —0,74739 —0,62320 0,14748
(8.105)
Por lo tanto, (Waa(s))1 = —0,74739 lo que implica que el primer par es ya con us.
Similarmente (Wi2(s))2 = —0,74739 lo que implica que el segundo par es y; con uj.

Por tanto, los resultados anteriores de los pares entrada/salida son los mismos al los
encontrados con la RGA. Finalmente, con los resultados anteriores ya se estd en condi-
ciones de definir los pares de entrada/salida estables para el proceso de remocién de
sulfato y cromo en la planta. Y de acuerdo con los resultados de simulacién anteriores,
se puede ver que la mejor estrategia para regular la concentracién de cromo en la
salida de la planta es mediante la manipulacién del flujo de alimentacién al reactor
electroquimico, es decir, estableciendo un lazo de control monovalente para el par y;
con u;. Naturalmente, un segundo lazo de control monovalente para controlar la con-
centracién de sufuro a la salida de la planta se puede definir mediante el par y con
ug. Sin embrago, la interaccién (A1; > 1) de en la M. de T. tiene que ser considerado.

Para lo cual a continuacién aplicamos la técnica de SVD para desacoplar la planta.

8.9. Desacople de la M. de T. mediante SVD

Considere la planta representada en (8.88), la cual serd utilizada para factorizar la
M. de T. mediante la técnica de SVD para evitar las interacciones o el acoplamiento
(8.82)-(8.83):

0,219 86 —0,476 17
o 0) = ) ’ — Uo V;T 8.106
45(0)(0) —5,7334 x 1072 0,61989 Z ( )
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entonce nuevamente considerando su factorizaciéon SVD:

[ 0,64041  0,76803
Uy = (8.107)
—0,76803 0,64041

[ 0,80261 0
> o= (8.108)

0 013579
r T
yro_ | 023020 097312 (.100)
° 7 | 097312 023029 '

Entonces la planta puede ser desacoplada mediante la siguiente definicién (ver defini-
ci6n en (8.9))
UlU, > VIV, (8.110)

Donde UI'U, = I y V.I'Vy = I, entonces:

G0 = USUY ViV (8.111)
\ 0,80261 0
G0 = 22[ 0 0’13579] (8.112)

Por tanto, el sistema presentard la siguiente forma:

y1 = gu(s)ur +O0uz = gi1(s)us (8.113)
yo = Ouy + goo(s)us = goo(s)uz (8.114)
0
y1 = o1 (8.115)
Y2 = O2u2 (8.116)

Que como se puede ver en (8.113), la manipulacién de uj no tiene ningun efecto
sobre la salida y2, ya que sélo afecta a la salida y;. De forma andloga en (8.114) la
manipulacién de us unicamente afecta a la salida y; y no tiene efecto sobre la salida

y2. Desde luego la RGA para el sistema desacoplado en (8.112) es como sigue:

RGA (G 0)(0)) = [(1] (1)] (8.117)

lo cual claramente indica que la planta no presenta interacciéon (A = 1); es decir, desde
el punto de vista de control la manipulacién de las variables de control no presentardn
inteferencia con la otra variable a controlar por tanto, las salidas pueden ser controlados

con las entradas de manera independiente como sigue:

RGA3(Gy,(0)(0)) — y1 con uy y y2 con ug (8.118)
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Figura 8.5: Representacién del proceso de remocién de sulfato y cromo bajo estudio
sin insteraccion.

debido aque la planta es estable; es decir, IN > 0. La nueva planta desacoplada se
muestra en la Figura 8.5

Esta manera de evitar las interacciones en la planta para los lazos de control, es
la base para el desarrollo de controladores cldsicos, por ejemplo, un controlador PI en
forma diagonal, el serd implementado para regular la concentraccén de cromo y sulfuro
a la salida de la planta. Este tipo de controladores se conocen como controladores-
SVD. Un procedimiento similar al realizadé para el punto de operaciéon de interés,
fue desarrollado con otros puntos de equilibrio del proceso. Estos puntos de equilibrio
fueron obtenidos a través de la manipulacién de las variables de control y también
considerando la perturbaciones al sistema mediante el cambio en las concentraciones
de alimentacién en los flujos de alimentacién a los reactores bioldgico y electroquimico,

estos resultados se presentan a continuacién.

8.10. Diferentes estados de equilibrio de la planta frente

a variaciones sobre las variables de control.

Los resultados anteriores referentes al andlisis del sistema. en el estado de operacién
T 4 representé un estado nominal del proceso de remocién de sulfato y cromo en el
sistema bajo estudio. Para estudiar las propiedades de direccionalidad del sistema,
diferentes variaciones en las variables de operacion en la planta (Fig y Fag) con respecto
a sus valores nominales fueron desarrolladas. Ademds, diferentes perturbaciones se
realizaron en la planta a través de la variacién de las concentraciones de sulfato y

cromo en los flujos de alimentacién, Fig y Fbg, respectivamente con respecto a sus
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valores nominales también fueron analizadas.

8.10.1. Variacién de los flujos de alimentacién al sistema y diferentes
perturbaciones

Diferentes flujos de alimentacién en Figy Foo y perturbacion en las concentraciones

de alimentacién para C’g Ay C’g” para el sistema en estudio, fueron realizados. Las

r(VI 2-
variaciones en el flujo y c(onc)entra(?i%n fueron referidos a hasta un +20 % con respecto
a sus valores nominales (Cuadro 8.5) de operacién del sistema. Los resultados de los
principales pardametros de la SVD (nimero de condicién ~v* e indice de resiliencia
de Morari ) y el elemento A;; de la RGA se determinaron del anélisis numérico
de la M. de T. resultante para cada estado de equilibrio. Los diferentes puntos de
equilibrio fueron estables, con la seleccién del par entrada/salida para IN > 0, y
todos presentaron propiedades de controlabilidad y observabilida de rango completo.
En todos los casos la M. de T. resultante en estado estacionario para cada estado de
operacion fue escalada y en estado estacionario.

Los resultados se presentan en los Cuadros (8.6)-(8.9). Se puede observa que un
incremento o de cremento en los flujos de alimentacién al sistema, mueven las concen-
traciones en las salidas de la planta, es decir, la ganancia d ela planta. En la mayoria
de los casos la concentracion de salida del cromo hexavalente esta fuera del valor es-
tablecido por la norma (Cep.vry > 0,5 mgL~1), lo anterior deja claro que un sistema
de control se hace necesario para regular la concentracién de cromo a la salida de la
planta hasta su valor permitido por la norma. Para la concentracién de sulfuro de
hidrégeno, éste se mantine por debajo de 2 mgL~'; es decir, la mayor parte de se
reacciona con el cromo.

Con respecto al nimero de condicién, supera el valor de 10, pero en la mayor
parte de los casos analizados es menor a dicho valor. Lo cual indica que un mayor
rango de operacién de la planta sin presentar problemas de controlabilidad. Desde
luego valores de v* > 10, son debidos a que la M. de T. del sistema se hace mds
singular; es decir, disminuye su valor singular minimo. Para los resultados mostrados
en el Cuadro (8.6), la M. de T como referencia nominal. Para cada caso se evaltio para
diferentes frecuencias, obsérvese que el comportamieto de los valores singulares, es casi
constante a valores de frecuencias bajas hasta valores cercanos al estado estacionario.
Lo anterior deja ver que para la variacién en le flujo de alimentacién Fyg no afecta de
manera drastica el comportamiento de los valores singualres de la M. de T. del sistema
(Figura 8.6). En todos los casos analizados se observé un valor del elemento 1,1 de
la matiz RGA positivo y ligeramente mayor a la unidad (A;; > 1), lo cual indica

primeramente que la planta presenta interaccién, y segundo, el hecho que A;; > 0
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Equilibrio Estados Pardametros
Fi9=0,045 Lh™!, Fpy = 0,037 Lh~!
Cg‘r(‘/]) =300 mgL 1, ;%2, = 1500 mgL~! y* a A1
= = = —RE —=RQ =
Cx | Csp>- | Cms | Cornvny | Corvn o HQS 5 =] (=]
A(F0%) | 80,70 | 648,43 | 189,18 | 53,67 0,85 1,23 | 5,9104 | 0,1358 | 1,2505
Cuadro 8.5: Estado de equilibrio para el punto nominal en el SHR
Equilibrio Estados Pardmetros
Fip € [0,036 — 0,054] , Fpg = 0,037Lh~1
ce (i) = 300 mgL~1, C;%i_ = 1500 mgL~! v* o A1
Bi(Fo%) | Cx | Csp2- | Crms | Conry ce m(w) Clics - (=] =]
Bi1(—10%) | 80,69 | 648,43 | 189,18 | 43,53 0,57 1,41 6,8006 | 0,1179 | 1,2497
By (—20%) | 80,70 | 648,43 | 189,18 | 34,53 0,37 1,64 | 10,1733 | 0,0880 | 1,2488
Bs(+10%) | 80,69 | 648,43 | 189,18 | 64,59 1,19 1,09 6,3069 | 0,1384 | 1,2511
By(+20%) | 80,69 | 648,46 | 189,17 | 75,83 1,61 0,98 7,3701 | 0,1324 | 1,2517
Cuadro 8.6: Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién de
sulfato y cromo en la planta variando el flujo de alimentacién al reactor electroquimico
indica que la planta es candidata a ser controlada a través de un control integral
descentralizado, ya que A1; > 0 es una condicién necesaria y suficiente. Finalmente la
seleccién de un +20 % en la variacién con respecto a sus valores nominales fue debido
a que en este rango, se observé numéricamente el mejor desempeno de los reactores
que constituyen el proceso en términos de remosién de sulfatos y reducciéon de cromo
en el RB y RE, respectivamente.
Equilibrio Estados Pardmetros
Fy € [0,033 — 0,045], Fig = 0,045Lh~1
Cérvry) = 300 mgL~", o2~ = 1500 mgL~? v o A1
Ci(Fio%) | Cx | Cgp2- | Cmys | Convn CCT(VI) Chiss : (=]
C1(—10%) | 85,57 | 583,54 | 204,66 | 53,67 0,86 1,19 3,7892 | 0,2218 | 1,2413
C2(—20%) | 90,10 | 519,32 | 220,86 | 53,67 0,89 1,13 3,0264 | 0,2962 | 1,2377
C3(+10%) | 75,45 | 714,11 | 174,02 | 53,67 0,84 1,25 | 19,1870 | 0,0408 | 1,3058
Cy(+20%) | 69,88 | 780,53 | 158,99 | 53,67 0,84 1,24 | 13,4010 | 0,0584 | 1,1710

Cuadro 8.7: Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta varaindo el flujo de alimentacién al reactor biolégico

RB
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Equilibrio Estados Pardmetros
Céh v € (240 — 360], o2 = 1500 mgL~?
Fio = 0,037Lh 1 F20 =0, ()37Lh_ y* o A11
Di(Cgwn%) | Cx | Csor- | Chys Crtvn | Convn | Chis - =] =]
D1(—10%) 80,69 | 648,43 | 189,183 41,98 0,62 1,37 | 5,8820 | 0,1217 | 1,2495
Do(—20%) 80,70 | 648,42 | 189,18 32,54 0,46 1,52 | 6,8798 | 0,0995 | 1,2486
Ds3(+10 %) 80,69 | 648,44 | 189,18 67,86 1,13 1,11 | 6,8281 | 0,1393 | 1,2515
Dy(+20 %) 80,69 | 648,44 | 189,18 84,61 1,48 1,01 | 8,5154 | 0,1355 | 1,2524
Cuadro 8.8: Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta perturbada con la concentracién de de cromo en la
entrada de al reactor electroquimico RE
Equilibrio Estados Pardmetros
CZS%Q_ [1200 — 1800], C& -y = 300 mg L~
Fio=0,037Lh~ 1, Foy = 0, 037Lh— v* o A1
BiC 5o Cx | Csor- | Chas | Convr Ccr(w) CHQS - =] (=]
Ei(-10%) | 69,40 | 617,34 | 163,15 53,67 0,93 1,031 9,6324 | 0,0825 | 1,2655
E5(—20%) | 58,12 | 586,09 | 137,15 53,67 1,04 0,83 | 37,3384 | 0,0221 | 1,3669
Es(+10%) | 91,88 | 680,57 | 214,98 53,67 0,78 1,44 4,8188 | 0,1754 | 1,2448
Ey(+20%) | 102,88 | 714,62 | 240,37 53,67 0,72 1,65 4,5713 | 0,2005 | 1,2419

Cuadro 8.9: Resultados para diferentes estados de equilibrio del proceso de remocién
de sulfato y cromo en la planta perturbada con la concentraciéon de de sulfato en la
entrada de al reactor biolégico RB

Valores Singulares o, (abs)

10°

Frecuencia (rad/sec)

Figura 8.6: Comparacion de los valores singulares superior (¢ = 1) e inferior (o= 03)
para la M. de T. con escalamiento y con escalamiento para los diferentes pontos de
operacién analizados.
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Figura 8.7: Configurarcién simplificada de un sistema de control feedback (Skogestad
& Singurd, 2001).

8.11. Control multivaraible del SHR

El control multivariable del SHR a través de la M. de T. del proceso (G)(s)), aqui
el subindice p hace referencia a la planta bajo estudio, y para M. de T. del controlador
se identifica por el subindice c; es decir, G.(s), y si se consideran los disturbios en la
planta, ésta se identifca mediante la M. de T. G4(s). Con las matrices anteriores, se
puede definir la configuracién de un esquema de control feedback o retroalimentado
(Figura 8.7). Algunas relaciones referentes al sistema de control feedback en la Figura

8.7, se presentan a continuacién.
1. La entrada a la planta (G,(s) = K(s)) es

u=K(s)(r—y—n) (8.119)

2. El objetivo del control es manipular u (disefio de K) tal que el error de control
e permanesca muy cercano a cero a pesar de los disturbios d. El error de control
es definido como

e=y—r (8.120)

donde r detona el valor de referencia (setpoint) para la salida.

3. Las funciones de tranferencia a lazo cerrado: el modelo de la planta se deducen
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a partir de (8.119) y (8.120)
y = Gp(s)u+ Gg(s)d (8.121)
y = Gp(s)(K(s)(r —y —n)) + Gals)d (8.122)
y = Gu(s)(K(s)r — K(s)y — K(s)n) + Gq(s)d(8.123)
y = Gp(s)K(s)r — Gp(s)K(s)y (8.124)
—Gp(s)K(s)n+ Gy(s)d (8.125)
Y+ Gp(s)K(s)y = Gp(s)K(s)r — Gp(s)K(s)n + Ga(s)d (8.126)
y(I — Gp(s)K(s)) = Gp(s)K(s)r — Gp(s)K(s)n + Gq(s)d (8.127)
y = (I —Gp(s)K(s)) ' Gy(s)K(s)r (8.128)
T
—(I = Gp(s)K(s)) 1Gp(s)K(s)n (8.129)
T
+(I — Gp(s)K(s)) 'Ga(s)d (8.130)
S
y = Tr—Tn+ SG4(s)d (8.131)
4. El error de control es
e=5Sr—Tn+ SGq(s)d (8.132)
donde T'— I = —S
5. La entrada a la planta
u = K(s)(r—y—n) (8.133)
u = K(s)Sr— K(s)SGq4(s) — KS, (8.134)

6. Las siguinetes notaciones y terminologia es usada

L = Gp(s)K(s) F. de T. del modulo (8.135)
S = (I-Gy(s)K(s))™' = (I + L)}, funcién de sensibilidad (8.136)
T = (I-Gps)K(s)) 'Gp(s)K(s) (8.137)

= (I+ L) 'L, funcién de sensibilidad complementaria (8.138)

La expresiones anteriores son la base para la sintesis del controlador SV D en

MatLab.
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8.12. Sinstesis del controlador-SVD

En esta seccién se presenta la sintesis y la implementacién del controlador-SVD
sobre el modelo del proceso de remocién de sulfato y cromo representado por la planta
estable analizada y definida en las secciones anteriores. Dicha planta a utilizar es (con

det(G%, ) (0) > 0; IN > 0)):

0,219 86 —0,476 17
(8.139)

Gy (0) =
42(0)(0) [ 57334 % 10~2 0,61989

En las secciones anteriores, se demostré que la planta (8.139) es estable y que puede
desacoplarse a través de la SVD. De acuerdo con el procedimiento para sintetizar el
controlador-SVD presentado en la seccién al inicio de este capitulo, la sintesis del

controlador queda definida como sigue.

-1
La matriz G se define como Gg = (Gj‘z(o)(())) entonces, se tiene:

0= (8.140)

0,52606 2.0173

5.6877 4,369 ]

Ahora la factorizacién SVD sobre G estd dada en (8.141)-(8.143):

[ 0,97312  0,23029

Uy = ’ ’ (8.141)
| 0,23029 —0,97312
[ 7.3642 0

> o= (8.142)
01,2459
[ 0,76803 0,640 41

Vi = ’ ’ (8.143)
| 0,64041 —0,76803

Entonces, la M. de T. global del controlador-SVD tiene la forma K = P; K P> donde
las matrices de pre- y post compensacién se define apartir de la factorizacion SVD de
la M. de T. en (8.140) como sigue:

0,76803  0,64041
Po=Vi=1]7 ’ (8.144)

0,64041 —0,76803

0,97312  0,23029
P, = U= (8.145)

0,23029 —0,97312

Por tanto,

K =V K.Uf (8.146)

Y como Kj = H Zo’ entonces:

K=VyT]>_us (8.147)
0
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Y considerando un controlador-SVD diagonal cldsico Proporcional e Integral (PI) para
K4 .Un controlador PI tiene dos términos (y dos pardametros de sintonizado), uno

proporcional a el error (k.) y otro proporcional a la integral del error (ky)
t
w(t) = kee(t) + k1 / e(0)do (8.148)
0

Este es mdas comumente escrito en la forma

u(t) = ke [e(t) + 1 /t e(a)da] (8.149)
71 Jo
donde 77 es conocido como el tiempo integral. Ambos pardmetros la ganancia propor-
cional y el tiempo de integracién son pardmetros de sintonizado. Note que k; = % Si
consideramos que la transformada de Laplace de una integral es

L [ /O te(a)da] _els) (8.150)

S

Tomado la transformada de Laplace del controlador PI en (8.149), encontramos

1
u(s) = ke [1 + } e(s) (8.151)
TIS
1
u(s) = ke {”S + } e(s) (8.152)
TIS
por tanto, la funcién de transferencia del controlador PI en el dominio de Laplace es
1
ge(s) = ke [TIS ha ] (8.153)
TIS

se tiene que:

I] = ke [””1} I (8.154)

TS
donde I es una matriz identidad de dimensiones 2 x 2. Con lo cual queda definido
el controlador-SVD para el proceso de remocién de sulfato y reduccién de cromo. El
esquema del controlador-SVD difiere de un controlador convenciaonal descentralizado
en el hecho de que el controlador diagonal se ha aplicado un pre- y un post compensador

en las entradas y salidas (Figura 8.8):
* * * _ g1l * T
u* = Cuiag(8)y™s " =U,y, yu' =V u (8.155)

Queremos saber si esta estrategia es factible considerando que nuestro conocimiento
del proceso no es perfecto, es decir, el modelo propuesto representa una aproximacion
al proceso real bajo estudio. Esto puede ser analizado examinando si el sistema com-
pensado es controlable integral descentralizado por un controlador Cgiqg(s). Y que
deacuerdo con los resultados mostrados en los cuadros anteriores estamos interesados

en controlar la planta con A1; > 1 pero con Aj; > 0.
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Figura 8.8: Representacion a bloques del controlador-SVD.

8.12.1. Implementacién del controlador-SVD

El controlador-SVD PI definido en la seccién anterior, se implemento sobre el
modelo de la planta (Figura 8.9) en MatLab/Simulink™~ de acuerdo a los siguientes

resultados. La estructura del controlador en (8.147) estd definido como sigue:

L |:7'11 s+1} 0
Al Tns
II- N (8.156)
0 ke, | L
TI;S

y como K, se definio como

Ks = []D (8.157)

0
B T 1
ke [{rls+] 0 o 0
Kd e 1 I1S 7128+1 O (8158)
L 0 kc2 [ TIyS } z
ok ] o
Ky = @l mns M (8.159)
L 0 Okcy { TIyS }

Y considerando de (8.10) que
UUl = 1 (8.160)
ViV = I (8.161)
Uy GoVo = > (8.162)
0
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Entonces la funién de trasaferencia a lazo cerrado para cada controlador grc;(s) son:

5k 7115+1
ORey [ TI18 }
gror(s) = ——t L (8.163)
14 ke, ||
+1
gro,(s) = e (8.164)
L+ ke, [ 7'2128 }
Rearreglando cada gcr,(s) se tiene que:
T, S+ 1
gorn,(s) = - (1+;k: ) (8.165)
I1 c
[okll] s+1
Tns+1
= — 8.166
9rcy (s) 215 T o (8.166)
TS+ 1
gre,(s) = - (H; ] (8.167)
[2 ey 2 } s+1
TI,S +1
= 2 - 8.168
moys) = et (8.168)

La estabilidad de los lazos de control en (8.166) y (8.168), es determinada de los valores
de las rafeces (polos) de su ecuacién caracteristica (a,s"+a, 15" 14+ - -+a1s+a, = 0),

entonces la condicién necesaria para que todas las raices sean negativas es que todos

los a; > 0. Que para este caso de estudio n = 1 por tanto a;s + a, =0, (s = ;—‘io), en
tonces a1 > 0
1+ck
tn(tok) (8.169)
oke,
1+6ke, > 0 (8.170)
Gke, > —1 (8.171)

8.12.2. Simulaciones numeéricas

La sintonizacién de los controladores PI se dearrollé utilizando las técnicas simples
de Ziegler-Nichols. La respuesta para la senal de referncia para el cromo ri(t) = 1,5
mgL~1 vt <70y r1(t) = 0,5 mgL~! ¥t > 70 y la sefial de referencia para el sulfuro
r2(t) = 1 mgL~! Vt se muestran en la Figura 8.10, es de destacarse la rapida respues-
ta de los controladores PI y en el cambio del set point para el cromo no se presenta
interaccion. La respuesta del controlador para alcanzar la concentracién de referencia
r1(t) = 0,5 mgL~'es inmediata con respecto a los set points. La respuesta de la aper-
tura de las valvulas se muestra en la Figura 8.11 en % con respecto a su valor nominal
maximo permitido. Estos resultados numéricos del controlador propuesto muestra un

desempeno aceptable para controlar el sistema de remocién de sulfato y cromo.
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Figura 8.9: Representacion del esquema de control TITO para regular la concentracién

de cromo y sulfato en el SHR.
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8.13. Conclusiones

Una version linealizada del SHR (es decir, la planta) fue obtenida a través de la
transformada de Laplace, para una matriz de transferencia (M. de T.) cuadrada de 2x2.
Las propiedades de controlabilidad, observabilidad del par (A, B) y (4, C) fueron de
rango completo. Un anélisis de los valores propios de la matriz A indicé que el modelo
fue estable para todos los puntos de operacién analizados.

La planta en estado estacionario presento interaccién en su estructura debido a
que A > 1. La planta fue desacoplada a través de la descomposicién de la M. de T. en
valores singulares.

La interacién del sistema y la seleccién de los pares entrada/salida fueron anal-
izados mediante las técnicas de Bristol de RGA en estado estacionario y mediante la
descomposicién de valores singulares de la planta previamete escala. La planta presen-
to interaccion debido a que A1 > 1. Para desacoplar la planta, ésta fue factorizada a
través de la técnica de valores singulares. Este ultimo procedimiento fue utilizado para
el disefio de un control-SVD cldsico mediante la implementacién de un control PI para
el disefio de controladores independientes. Con el controlador propuesto se logré regu-
lar la concentracién de cromo y sulfuro a la salida de la planta en valores por debajo de
la norma. Ademads, la personaliadad de la planta fue evaluada a través de los paramet-
ros de la técnica de SVD, resultando ser una planta bien condicionada en la mayor
parte de los puntos de operacién analizados debido a que el nimero de condicién (y*)
fue menor a 10 para ambas representaciones de la planta en estado estacionario y a la
frecuencia apréximada al ancho de banda a lazo abierto, sin embargo, a frecuecias altas

la propiedad de contralabiliad (7*) de la planta se ve afecta debido a que la M. de T. se
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apréxima a la singularidad al disminuir los valores del valor singular menor (o2). Final-
mente, no obstante lo anterior, a frecuencias bajas se considera que la planta presenta
una mejor controlabilidad debido a que los valores de o5 son mds grandes en compara-
cion al valor de este a frecuencias altas, encontrando que los valores para o5 se mantinen
apréximadamente constantes (o2 ~ 0,135) hasta valores de la frecuencia ligeramente
mayores al valor de frecuencia para el estado estacionario. Esto es debido a que para
que una planta se considere en mal estado, el elemento 1,1 de la RGA, tiene que estar
en [A11] > 1 (donde A11(G(0) = G11G22/G11G22 — G12G21 = G11Ga2/ det(G(0)) el

cual mostrard un alto grado de direccionalidad.



Capitulo 9

Conclusiones generales y

recomendaciones

9.1. Conclusiones

En el presente capitulo se presentan las conclusiones generales mds relevantes del

trabajo experimental y numérico realizado:

» La reduccién quimica de Cr(V 1) con H2S (100 % en fase liquido y 80 % con fase
gas), la absorcién en la biopelicula (< 33 %) y bioacumulacién fueron los procesos
principales en la remocién de Cr(VI) en cultivos en lote con la bacteria D.
alaskensis 6SR creciendo medio Postgate C. La alta produccién de HaS (500—650
mgL~1) en los cultivos fue utilizada para la reduccién quimica de Cr(VI) (5—25
mgL~1) en lote. A 30 mgL~! de Cr(VI), éste es téxico para las células de D.
alaskensis 6SR y con 15 mgL~! de Cr(VI),se inhibe el crecimento de la bacteria
en medio Postagate C. La reduccioén directa (reaccién enzimatica) de Cr(VI) en
cultivos en lote con células cosechadas no fue demostrada de manera concreta y
s6lo se pinsa que la bacteria puede tener la habilidad para reducir Cr(VI) via

enzimatica.

» Los modelos cinéticos no estructurados tipo Monod (sulfato como sustrato lim-
itante) y Levenspiel (sulfato como sustrato limitante y inhibicién por produc-
to con HS) fueron los mejores modelos para identificar paramétricamente la
cinética de crecimiento de la bacteria en agua congénita enriquecida con lacta-
to y medio Postgate C, respectivamente. El efecto de inhibicién de H2S sobre
el crecimiento celular fue un factor clave para la identificacién paramétrica la

cinética de crecimiento de D. alaskensis 6SR.
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s El PSR con la D. alaskensis 6SR, fue modelado con un modelo matematico
fenémenologico considerando las principales variables de respuesta del proceso:
biomasa, lactato, sulfato, sulfuro y acetato, modelo completo, n = 5 o biomasa,
sulfato y sulfuro, modelo reducido, n = 3, sin multiplicidad de estados. Dos con-
troladores (control polinomial y PI adaptable) fueron disefiados e implementados

para controlar remocién de sulfatos en el reactor biolégico.

» La reduccién quimica de Cr(VI) (5—26 mgL~1) con HaS (50 mgL~!) se verificé
en periodos de tiempo cortos < 0,06 h (100 %). La reaccién se model6 a través

de un modelo de ley de potencias, en fase liquido.

» El sistema hibrido de reactores (SHR) se definié a través del acoplamiento de
los modelos matematicos desarrollados de los procesos de reduccién bioldgica de
sulfato, reducién electroquimica de Cr(VI) y reduccién quimica de Cr(V1). Los
resultados del anélisis dindmico y de control del SHR mostraron que el SHR
puede ser considerado como una alternativa de combinacién de procesos para la
remocién de sulfato y cromo presente en aguas de desecho con Cr(VI). En el
SHR las concentraciones de Cr(VI) y HaS se controlaron mediante el diseno e
implemetacién de un controlador diagonal PI (control lineal clédsico) basado en la
diagonalizacién de la planta utilizando la factorizaciéon SVD; es decir, su factor-
izacién en valores singualres. La controlabilidad teérica del SHR, para diferentes
condiciones de operacién se observé una mejor controlabilidad para valores de
frecuencia pequenas (w € [10_4 — 100]) para los cuales el nimero de condicién
(v*) fue < 10, lo cual garantiza que la implementacién de un controlador no
presentard problemas al controlar el proceso en una vecinda al rededor de punto

de operacién local para el cual fue disenado el controlador.

» Los objetivos planteados al inicio del trabajo, fueron alcanzados ya que SHR
fue modelado a través de un modelo matemadtico fenomenolégico y la sintesis
e implementaciéon de un controlador-SVD sobre el modelo permitié controlar el

SHR y remover simultaneamente sufato y Cr(VI).

= Los resultados obtenidos en el presente trabajo permiten validar la hipétesis:
El control de la remocién de sulfato y Cr(VI) en fase liquido en un sistema
de reactores acoplados se puede lograr mediante la sintesis e implementacién de
controladores sobre el modelo matemadtico del sistema de reactores disefiado para

remover sulfato y Cr(VI).
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9.2. Recomendaciones

» La reduccién directa de Cr(VI) en los cultivos de D. alaskensis 6SR en este
trabajo no se pudo concretar, por tanto se requeire realizar méds investigacién

para evidenciar si la bacteria posee dicha habilidad enzimética.

= Se requiere realizar méds esfuerzos para modelar el PSR a través de un mode-
lo cinético con una base bioquimica (modelo estructurado) para representar de
manera mds préxima al proceso de reduccién bioldgica de sulfato y su validacién
del proceso de identificacién paramétrica del modelo cinético a través de la ma-
triz de informacién de Fisher para determinar el intervalo de confianza de los

pardmetros estimados.

» La medicién de Cr(II1) fue estimado por simple de diferencia entre la concen-
tracion inicial de Cr(VI) y la concentracién residual apoyada en las observaciones
experimentales, por lo cual se recomienda establecer una metodologia para medir
Cr(III) y determinar cual es el producto final en la reduccién de HaS (S207,
SO;~, SOi~, 9).

= Otro aspecto importante es poder implementar un sensor para medir sulfuro
de hidrégeno en linea en los cultivos, lo cual podria ser importante para la
observacién del proceso y para estimar las diferentes especies de sulfuro (HS™ y

HQS(QC) y HQS(gaS)) en los cultivos.

= El control del SHR en este trabajo se realizé6 de manera local; es decir, en un
andlisis lineal del modelo no lineal, que sélo garantiza estabilidad para los puntos
suficientemente cercanos al punto de operacién (T;), por tanto, se recomienda
extender el andlisis de control del SHR en un marco de anélisis no lineal con el
objetivo de obtener resultados relacionados con la estabilidad de manera global

del proceso de remocién de sulfato y Cr(V1).

= Se recomienda también, el diseno e implementacién de observadores y contro-

ladores no lineales sobre la dindmica del SHR.
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Apéndice A

Programa para estimar los
parametros

El siguiente cddigo fue disenado para estimar los pardmetros del proceso sulfato
reductor (PSR) utilizando diferentes modelos cinéticos no estructurados.

%

%LABORATORIO DE ANALISIS DINAMICO Y CONTROL DE SISTEMAS
BIOLOGICOS

function parametros

disp "’

disp ’Laboratorio de Anadlisis de Sistemas y Control de Bioprocesos’

disp ’ Ajuste de pardmetros del sistema (1),modelo cinético: Monod’

%

global mumax ks Y1 Y2 Y3 Y4 y0 tiempo X S1 P1 S2 P2 resid

%

data =[entrada de datos experimentales];

%o

[n m]=size(data);

%

tiempo = data(:,1);

= data(:,2);

1 = data(:,3);

P1 = data(:,4);
S2 = data(:,5);

P2 = data(:,6);

%o

y0=[condiciones iniciales];
%Estimacion inicial de los valores
mumax="7;

ks="7;

Y1="7,

Y2=7;
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Y3=7;

Y4=7;

estima = [mumax

ks

K1

K2

K3

K4];

options = [J;

opt = fminsearch(@f2, [estimal);

k = opt(1)

u = opt(2)

lamb = opt(3)

pe = opt(4)

k1 = opt(5)

k2 = opt(6)

residuals = [tiempo resid];

% Solucion del modelo una vez optimizados los parametros
t0 = 0; tf=240;

[t, Y]=o0ded5(Qf1, [t0, tf], yO);

%

[n m]=size(Y(:,1));

%
plot(t,Y(:,1),t,Y(:,2),t,Y(:,3),t,Y(:,4),t,Y(:,5),tiempo, X, ’bo’,
tiempo,S1,’gx’ tiempo,P1,’ro’ tiempo,S2,’ro’,tiempo,P2,’ro’)
%

dummy = input(’<enter> desviaciones. ’);

figure, plot(tiempo,resid,’d’)

% Esta funcion presenta las ecuaciones diferenciales
function dydt = fl1(t,y)

global mumax ks Y1 Y2 Y3 Y4

dydt(1)=((k*(y(2)/(uty(2))))*y(1))-y(1)*0.0058;
dydt(2)=-lamb*((k*(y(2)/(u+y(2))))*y(1));
dydt(3)=pe*((k*(y(2)/(u+y(2)))))*y(1);
dydt(4)=-k1*((k*(y(2)/(u+y(2)))))*y(1);
dydt(i)=k2*((k*(y(2)/(u+y(2)))))*y(1);
dydt=dydt’;

%

function sqerror = f2(x)

global mumax ks Y1 Y2 Y3 Y4 y0 tiempo X S1 P1 S2 P2 resid
mumax = x(1);

ks = x(2);

Y1 = x(3);

Y2= x(4);

Y3 = x(5);
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Y4 = x(6);

[t Y] = oded5(@f1, tiempo, y0);
diffl = X-Y(:,1);

diff2 = S1-Y(:,2);

diff3 = P1-Y(:,3);

diff4 = S2-Y(:,4);

diff5 = P2-Y(:,5);

sqerror = diff U’*diff1 + diff2"*diff2+ diff3"*diff3+ diff4’*diff4+ diff5’*diff5;
resid = [diff1 diff2 diff3 diff4 diff5];
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