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Resumen

El siguiente trabajo consiste en un sistema de control para la velocidad de transferencia de
oxigeno (VTO) en un proceso biolégico mediante un controlador PI. El proceso bioldgico consta
de un cultivo por lotes de la bacteria Azotobacter Vinelandii la cual es la encargada de producir
alginato, el proceso es llevado a cabo en un biorreactor en presencia de una inyeccién constante
de oxigeno mediante una mezcla de gases. La finalidad del trabajo es generar el control sobre la
VTO a lo largo del cultivo para posteriormente ser utilizado en trabajos que relacionan la
influencia de la VTO sobre el tamafio del alginato producido. El trabajo realizado en este proyecto
consta de tres claras etapas. La primera etapa consiste en la investigacién y presentacién del
marco teérico del sistema, en la que se investigd todo lo relacionado con el bioproceso,
crecimiento bacterial y transferencia de oxigeno con el propésito de comprender el
funcionamiento del sistema y poseer una mejor preparacién para afrontar la solucién del
problema. La segunda etapa del proyecto consistié en la identificaciéon del sistema, en la cual
mediante una sefial PRBS (Pseudo Random Binary Sequence) se buscé estimar modelos del
proceso para su posterior andlisis y poder realizar la sintonizaciéon del controlador mediante
simulacidn. Finalmente se realizaron dos experiencias de control y se analizaron los resultados
obtenidos.

Palabras claves: velocidad de transferencia de oxigeno, control PI, biorreactor, Azotobacter
Vinelandii, PRBS.



Abstract

The next work consists in a control system for the Oxygen Transfer Rate (OTR) in a biological
process through a PI controller. The biological process consists in a batch culture of Azotobacter
Vinelandii which produces alginate, the process it is carried out in presence of a continuous
injection of a gas mixture. The goal of this work is generating a control on the oxygen transfer rate
(OTR) along the culture for later be used on work research about influences between OTR and the
size of produced alginate. This project work consists in three clear steps. The first step consists in
the investigation and presentation of the theoretical framework of the system, in which includes
all the related research about the bioprocess, bacterial growth and oxygen transfer with the
purpose of understand the functioning of the entire system for being well prepared to affront the
solution of the problem. The second step of the project consist in the system identification, in
which it was wanted a bunch of estimated models of the system for the purpose of his subsequent
analysis and also for the controller tuning through simulation, all of this made by through a
Pseudo Random Binary Sequence (PRBS) signal. Finally, they were made control experiments and
the results were analyzed.

Key words: oxygen transfer rate, PI control, bioreactor, Azotobacter Vinelandii, PRBS.
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Introduccion

Actualmente la bioingenieria se encuentra constantemente realizando investigaciones con el fin
de poder producir ciertos productos con caracteristicas requeridas, uno de estos es el alginato. El
alginato es un polisacarido que tiene una serie de aplicaciones en la industria alimentaria y
farmacéutica, es usado como agente espesante, gelificante y estabilizante de espumas y
emulsiones. Uno de los principales focos de interés del alginato es su funcién como una delgada
capa protectora para el envasado de alimentos, los cuales son consumidos en conjunto con la
comida, sin embargo, actualmente la manera més econémica de obtener alginato es mediante
Algas Marinas Pardas (Pheaophyceae).

Las funciones especificas del alginato como capa protectora dependen fuertemente de sus
propiedades fisicas como el peso molecular, por ello se han realizado numerosos estudios de la
influencia de la composicién del monémero de alginato y su peso molecular con respecto a sus
propiedades como capa protectora de alimentos comestible. Gracias a la cantidad de estudios
realizados de manera experimental se lleg6é a la conclusién de que la aplicacién del alginato
depende en gran medida de las caracteristicas moleculares del polimero como su peso molecular.

Como siguiente paso de la investigacién se establecié como propésito ver que variables pueden
afectar el peso molecular del alginato siendo una de ellas la Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (VTO). Se lleg6 a comprobar que la VTO posee un efecto directo en el peso molecular del
alginato, generando la necesidad de estudiar si es posible tener las caracteristicas deseadas del
alginato, como peso molecular, mediante la variable de interés controlada (VTO). De todos estos
estudios nace lanecesidad por parte de investigadores de la escuela de bioquimica de poder tener
un sistema con la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) constante a lo largo de todo un
cultivo para estudiar su efecto sobre la producciéon de alginato.

La produccién de alginato es producto del cultivo de una bacteria aerébica llamada Azotobacter
Vinelandii, el tipo de cultivo es por Lotes (Batch) y todo el proceso ocurre en un biorreactor. Una
de las principales caracteristicas de los cultivos por Lotes (Batch) es que a diferencia de otro tipo
de cultivos solo cuenta con una carga inicial de sustrato y biomasa. El proceso en si consta del
medio de cultivo llamado bioreactor, el cual se encarga de generar las condiciones propicias para
el crecimiento del microorganismo y su posterior producciéon de alginato. El cultivo consta
basicamente de propiciar las condiciones para que el microorganismo crezca, respire (consumo
de oxigeno) y produzca el metabolito de interés. Al tratarse de un microorganismo aerébico es
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necesario estar constantemente inyectando oxigeno al medio mediante una mezcla de gases de
oxigeno y nitrégeno.

Dentro de todas las variables que presenta el bioproceso, para este trabajo se centra en lo que
concierne a la respiracién celular. Como se sabe el microorganismo necesita estar consumiendo
constantemente oxigeno el cual es proporcionado mediante una mezcla de gases, sin embargo,
el oxigeno que se le inyecta viene en forma de gas, y el microorganismo necesita para consumirlo
que éste se encuentre disuelto en el medio liquido. De acd nace la Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (VTO) la cual representa la velocidad con que se transfiere el oxigeno en la fase gaseosa
a la fase liquida para el consumo del microorganismo.

El propésito de este trabajo es lograr establecer un sistema de control para la Velocidad de
Transferencia de Oxigeno (VTO) en un bioproceso para la produccién de Alginato de la bacteria
Azotobacter Vinelandii mediante la manipulacién de los porcentajes de apertura de las valvulas
de oxigeno y nitrégeno respectivamente, se mostrard a lo largo de todo el informe la necesidad de
una consistente base tedrica del proceso para poder establecer la mejor estrategia para controlar
el sistema. Para ello serd necesario el estudio de las ecuaciones diferenciales que rigen el sistema,
estudio de sistemas de control en biorreactores, realizaciéon de simulaciones y pruebas
experimentales para lograr conocer y manejar la dindmica del sistema. Luego de conocer la
dindmica del sistema se buscé establecer la mejor estrategia de control y la elegida fue el
altamente conocido y eficiente controlador PI. Para realizar el sistema de control fue necesario
apoyarse en técnicas de identificacién de sistemas, inicidndose en sefiales de excitacién como las
Pseudo Random Binary Sequence (PRBS) logrando estimar funciones de transferencia con altos
porcentajes de exactitud. Finalmente, el trabajo concluyo con dos experiencias de control
producto de lo altamente demandantes de tiempo y dinero que son cada una de ellas dando
resultados distantes entre si, sin embargo, se realizé6 un andlisis de dichos resultados lo que
provocé la inclusién de ciertas directrices para mejorar el sistema de control especificando
claramente las principales virtudes y problemas que se obtuvieron para el sistema de control.
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1.1 Contexto del proyecto

El alginato es un polisacérido el cual tiene una serie de aplicaciones de gran importancia tanto en
la industria alimentaria como farmacéutica. Es usado como agente espesante, gelificante,
estabilizante de espumas y emulsiones. Una destacada funcién del alginato es su funcién como
una delgada capa protectora para envasado de alimentos, las cuales se consumen en conjunto
con la comida, sin embargo, la manera mas econémica de obtener alginato es mediante las Algas
Marinas Pardas (Phaeophyceae) para la mayoria de sus aplicaciones.

Tras numerosos estudios se sabe que las propiedades del alginato como funcién de capa
protectora de alimentos comestible vienen fuertemente influenciadas por la composicién del
mondémero del alginato y de su peso molecular, por lo que, para obtener alginato con propiedades
especificas para su funcionalidad fue necesaria la investigacién sobre la manipulacién de ciertas
variables que llegaron a la conclusién de que la aplicacién del alginato depende en gran medida
de las caracteristicas moleculares del polimero, como por ejemplo su peso molecular. Por tal
motivo se decidieron estudiar maneras de cémo obtener distintos pesos moleculares alterando
ciertas variables en cultivos.

Estd demostrado que variables como la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) o la tensién
de oxigeno disuelto (TOD) pueden ser manipuladas con tal de lograr alterar las propiedades del
alginato producido, ya que este es producido por una bacteria aerébica. Estudios realizados
mediante experimentacion [1] notan la influencia de la variable Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (VTO) sobre el peso molecular del alginato, en dichos estudios se vio una aparente
relacién en el peso molecular del alginato al variar la VTO, la variacién de la VTO era realizada
mediante velocidad de agitacion y cada cultivo se realizaba a una VIO mdaxima distinta. Por ello
surge la necesidad de experimentar la relacién que hay entre el peso molecular del alginato en
cultivos de Azotobacter Vinelandii con la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO), para ello
nace la necesidad de un sistema que controle la VTO en los cultivos para poder realizar los
estudios deseados.
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1.2 Método de solucién del proyecto

El propésito de este proyecto es generar la solucion para el control de la Velocidad de
Transferencia de Oxigeno (VTO) en un biorreactor, para un cultivo por lotes dedicado a la
produccién de alginato mediante la bacteria Azotobacter Vinelandii. Para lograr el control
requerido para este fin especifico se necesita que se controle la Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (VTO) solamente mediante la manipulacién de las vélvulas de oxigeno de entrada. El
biorreactor en un cultivo normal, consta de una entrada de aire compuesto por un porcentaje de
oxigeno y nitrégeno debido a que al ser un microorganismo aerébico éste necesita de oxigeno
pararespirar y posteriormente producir el metabolito de interés. El uso inicamente de la variable
de oxigeno como variable manipulada viene producto de las restricciones que tienen los
posteriores trabajos de experimentacion en la escuela de bioquimica para los propésitos ya antes
mencionados.

1.3 Bioproceso para la produccion del alginato

Un bioproceso es un proceso que busca obtener ciertos cambios quimicos o fisicos mediante
células vivas completas. El bioproceso, particularmente de procesos fermentativos, consiste en
cultivar un microorganismo como una bacteria en un medio liquido para producir un metabolito
de interés. En este proyecto la bacteria en cuestion es la Azotobacter Vinelandii y el metabolito de
interés el alginato. Para que el metabolito de interés tenga las propiedades deseadas es que se
realizan diferentes experimentos manipulando ciertas variables que afectan el proceso, como las
variables relacionadas con el oxigeno que consume el microorganismo. Para ello es necesario
entender que es un bioproceso, el microorganismo en cuestion, como es el cultivo de éste y sus
principales variables con el fin de entender como funciona realmente el sistema.

1.3.1 Azotobacter Vinelandii

Elfin de este proceso es producir un metabolito de interés, el alginato. El alginato es un metabolito
que tiene una serie de aplicaciones principalmente en la industria farmacéutica y en la comida.
Su importancia radica en la capacidad para modificar las propiedades reolégicas de los sistemas
acuosos, también son utilizados como agentes espesantes, gelificantes, estabilizantes de espumas
y emulsiones.

La bacteria Azotobacter Vinelandii es una bacteria que tiene la capacidad de producir dos
polimeros importantes como lo son el poliéster intracelular polihidroxibutirato (PHB) y el
polisacérido extracelular alginato, que es el de interés como se ve en la Figura 1-1.
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Figura 1-1: Azotobacter Vinelandii rodeada de alginato (A) y con inclusiones de PHB (B) [2].

1.3.2 Métodos de cultivo

Para producir alginato mediante la bacteria Azotobacter Vinelandii es necesario realizar un
cultivo, un cultivo consiste en poseer un biorreactor, lugar donde se encontrard la bacteria,
consumird oxigeno y produzca el metabolito de interés. Existen una serie de tipos de cultivos
como los son los cultivos por lote (batch), cultivos continuos y cultivos alimentados, cada uno de
éstos tiene sus caracteristicas principales de como se realiza el cultivo. Para este proyecto se
trabajard en un cultivo por lotes (batch).

El cultivo por lote (batch) consiste en una sola carga inicial del sustrato al proceso paraluego dejar
que el microorganismo crezca mientras los consume, el crecimiento de la bacteria va a ser
limitado a la cantidad de sustrato que ingres6 al inicio del proceso. Pardmetros como la
temperatura o pH son establecidos también al inicio del proceso. En la Figura 1-2 se puede ver un
ejemplo de una grifica que compara la cantidad de sustrato y el crecimiento de la bacteria
(aumento de biomasa) en un cultivo por Lotes (Batch), como se puede ver el sustrato (glucosa)
parte el cultivo con una cantidad inicial y luego a medida que el cultivo avanza la célula lo va
consumiendo hasta agotarlo, al ir consumiendo sustrato el microorganismo va creciendo
(aumento de biomasa) hasta el momento en que se acaba.

Lote

Glucosa

@fo

Figura 1-2: Gréficas de un cultivo por lotes (batch).

Por otra parte, los cultivos alimentados basicamente se caracterizan por que los componentes del
medio son adicionados continuamente o en incrementos, generalmente durante la fase de
crecimiento exponencial del microorganismo, y el crecimiento bacterial basicamente esta
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limitado por la acumulacién de productos finales t6xicos. Los cultivos continuos tienen por otra
parte una tasa de entrada igual a la tasa de salida de componentes, la cual esta seleccionada para
asegurar un estado de crecimiento estable, puede estar funcionando de forma continua por
semanas o meses.

1.3.3 Produccion de alginato

Para la produccién de alginato en este proyecto se trabajard en un cultivo por lotes (batch) de la
bacteria Azotobacter Vinelandii. Todo el proceso ocurre en un biorreactor (Figura 1-3), un
biorreactor es basicamente un recipiente o sistema que mantiene las condiciones ambientales
necesarias (pH, concentracién de oxigeno disuelto, temperatura, velocidad de agitacidn, etc) para
crear un ambiente biolégicamente activo. Las condiciones del cultivo como pH, velocidad de
agitacion, temperatura, volumen del recipiente y flujo de aire son definidas al comienzo del
proceso. Como la bacteria Azotobacter Vinelandii es del tipo aerébica es necesario inyectar
continuamente una mezcla oxigeno y nitrégeno, las cuales vienen dadas en porcentaje (el 100%
viene dado por la suma del porcentaje de oxigeno y nitr6geno en conjunto). Luego de haber
establecido todos estos pardmetros y cargado el cultivo con una carga inicial de sustrato y la
misma bacteria se pone en marcha el proceso el cual dura 72 horas.

“BASE ACIDA
GASES DE ENTRADA

SUSTRATO INICIAL % 02
GASES DE SALIDA % N2
02
co2
i
SENSOR DE NIVEL g e AT
SENSOR PH S
(=>4
SENSOR TOD
"SENSOR — SALIDA DEL
TEMPERATURA PRODUCTO

Figural-3: Esquema de un biorreactor (fuente: http://www.steamequipments.com)

El proceso una vez iniciado bdsicamente consta del microorganismo creciendo y alimentandose
tanto del sustrato y el oxigeno en el medio de cultivo, mientras ocurre todo esto la bacteria va
creciendo aumentando su cantidad de biomasa y respirando oxigeno, siempre y cuando ain
quede sustrato en el medio ya que el microorganismo solo tiene la cantidad de sustrato inicial a
su disposicién. El microorganismo a su vez va produciendo el metabolito de interés el alginato.

Uno de los aspectos mds importantes a mencionar es que el microorganismo es aerébico, o sea
consume oxigeno por ello se necesita el constante ingreso de la mezcla de gases (oxigeno y
nitrégeno) al cultivo. El oxigeno en forma gaseosa es ingresado al cultivo y se transfiere a la fase
liquida para que sea consumido por el microorganismo a una cierta velocidad (Velocidad de
Transferencia de Oxigeno o VTO), hay una serie de factores que facilitan esta trasferencia como
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lo son la agitacion. Luego en cada instante sale del biorreactor una cantidad de oxigeno y diéxido
de carbono dependiente de la respiracion de la célula.

1.3.4 Variables del biorreactor

Un aspecto importante para tener claridad del sistema a tratar es conocer todas las variables
involucradas y cudl es el papel de las més importantes. Un cultivo dentro de un biorreactor
contiene una gran cantidad de variables, a continuacién, se mencionardn las mds importantes
para el proceso.

- Sustrato: El sustrato es una molécula sobre la que actiia una enzima, basicamente es lo
que consume el microorganismo a lo largo del cultivo para su crecimiento. En cultivos
por lotes (batch) solo se ingresa una cierta cantidad predeterminada de sustrato para la
duracion de todo el cultivo. Su unidad de medida es [g/]].

- Cantidad de biomasa: La biomasa es la cantidad de materia viva presente, por ello su
aumento representa el crecimiento del microorganismo. Para medir esta variable en los
cultivos es necesario realizar una medida fuera de linea por una persona experta. Su
unidad de medida es [gdw/1].

- Gases de entrada: Al cultivo es necesario aplicarle un ingreso de gases compuesto por una
mezcla de oxigeno y nitrégeno, estos gases son medidos en porcentaje (%) donde el 100%
lo componen la suma de ambos. Estos son otorgados mediante unos tanques de oxigeno
y nitrégeno respectivamente y regulados mediante vélvulas.

- Tensién de oxigeno disuelto (TOD): Esta variable representa la cantidad de oxigeno
disponible en el liquido para que el microorganismo pueda consumirlo. Es medido por
un sensor de oxigeno disuelto y un electrodo para ello. Sus unidades pueden ser tanto en
[ppm] o [%].

- Velocidad de transferencia de oxigeno (VTO): Es la variable de interés en este trabajo,
representa la velocidad con que se transfiere el oxigeno de fase gaseosa a fase liquida para
que el microorganismo pueda consumirlo. En un principio no existe un sensor capaz de
medir directamente esta variable, pero es estimada mediante férmula de acuerdo a los
gases de entrada y salida. Se mide en [mmol/ (L-h)].

- pH: El pH es una medida del grado de acidez o basicidad de una solucién acuosa. Es
medido directamente por un sensor de pH.

- Gases de salida: El biorreactor cuenta con gases de salida, debido a que al haber un
constante ingreso de oxigeno y sumado al hecho de que el microorganismo respira es
necesario que salga oxigeno, ya que sin ello el medio se intoxicaria. Los gases que salen
son oxigeno (02) y di6xido de carbono (CO2), estos son medidos por un analizador de
gases infrarrojo. Estas variables son de gran importancia porque mds adelante se
utilizardn para el cdlculo de la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO).

- Velocidad de agitacién: Hay unas hélices giratorias al interior del cultivo que giran a una
cierta velocidad para mejorar la transferencia de oxigeno de fase gaseosa a liquida, un
aspecto importante es que estd relacionada directamente con la velocidad de
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transferencia de oxigeno (VTO). Esta es establecida al inicio del cultivo y no varia alo largo
de él. Se mide en [rpm].

1.3.5 Curvas de crecimiento de la bacteria

Como el proceso consta del crecimiento de un microorganismo en el medio de cultivo, un
importante pardmetro a considerar es la curva de crecimiento de las bacterias, mostrada en la
Figura 1-4, ya que ésta nos establece como se comporta el crecimiento de nuestro
microorganismo a lo largo del proceso. La importancia de esta curva radica en que el crecimiento
de la bacteria afecta directamente la respiracion de la célula y como la variable a controlar es la
Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) tiene relacién con la respiracion celular.

La curva de crecimiento consta de 4 etapas, la etapa de Latencia, Crecimiento Exponencial,
Estado Estacionario y Muerte. La Etapa de Latencia es un periodo de acomodo de la bacteria al
medio, presenta un crecimiento muy pequefio o casi nulo y en este trabajo se espera que dure
alrededor de 6 horas. La Etapa de Crecimiento Exponencial es la etapa donde la bacteria crece
mientras consume el sustrato y por ende acaba en el momento en que el sustrato se acaba, en este
trabajo tiene una duracién aproximada de 45 horas. El periodo Estacionario es el periodo donde
ya no hay crecimiento de la bacteria y finalmente llega la etapa de muerte de la bacteria.

Debido a que todo el proceso consta del crecimiento de la bacteria yla produccién del metabolito
de interés mientras esta consume sustrato y oxigeno las etapas de crecimiento toman un rol
fundamental ya que en el fondo estas fases siempre se cumplen y afectan directamente a otras
variables como los es la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO). Desde un punto de vista
de la manera de enfrentar el problema de control se ve que claramente las variables del sistema
tienen un comportamiento distinto dependiendo en qué fase de crecimiento se encuentran.

L |Latencia Exponencial Estacionaria Muerte
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Figura 1-4: Curva de crecimiento de la bacteria (fuente: http://coli.usal.es)

1.4 Estado del arte

Hastala fechano hay registro de que se haya realizado control sobre la Velocidad de Transferencia
de Oxigeno (VTO), sin embargo, la propuesta del proyecto [3] nace de estudios en los que se
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establece que es posible establecer control sobre esta variable y los efectos que éste podria
provocar en los cultivos [1]. También se hard mencién al trabajo de John Cardoch [2] sobre el
control de la Tensién de Oxigeno Disuelto (TOD) ya que gran parte de este trabajo tomo como
referencia este trabajo por tratarse del mismo tipo de cultivo y el mismo biorreactor, pero
diferente variable a controlar.

1.4.1 Control de la tension de oxigeno disuelto (TOD)

El primer trabajo de control automatico sobre biorreactores en la Escuela data del trabajo de John
Cardoch sobre el control de la tension de oxigeno disuelto (TOD) [2]. Este trabajo consta del
mismo biorreactor y las mismas condiciones del cultivo, o sea un cultivo por lotes (batch) y la
bacteria en cuestion la Azotobacter Vinelandii. En este trabajo se control6 la Tensién de Oxigeno
Disuelto (TOD) mediante la manipulacion de las valvulas de oxigeno (%02) mediante un control
PI. En este trabajo se utiliz6 el software Labview para todo lo relacionado con el control, en la
Figura 1-5 se puede ver el resultado obtenido por el sistema de control en una prueba realizada
para validar el sistema de control.

Este trabajo fue un pilar fundamental para este trabajo ya que de alguna manera se puede ver
como una continuacién de éste. La variable a controlar si bien son distintas estdn estrechamente
relacionadas, ya que una depende de la otra y ambas estdn relacionadas con la respiracion celular.
Este trabajo sirvi6 como una importante base teérica en un principio ya que explicaba de buena
forma todo el funcionamiento del sistema, ademds es esencial mencionar que en este trabajo se
implement6 todo lo que es el sistema de adquisicidon de datos en el laboratorio de Bioquimica. El
trabajo de John Cardoch hasta la fecha es utilizado para cultivos en los que se necesite control
sobre la Tensién de Oxigeno Disuelto (TOD) por ello se utilizé6 como base la programacién en
LABVIEW del programa acd realizado por la familiarizacién de los usuarios de bioquimica con el
programa y que éste ya habia sido testeado en una gran cantidad de experiencias.
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Figura 1-5: Resultado del control de la tensién de oxigeno disuelto (TOD) [2].

1.4.2 Control de la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO)

Segun datan estudios [1], se ha realizado control dela velocidad de transferencia de oxigeno (VTO)
para la produccién de 2,3-butanediol por la bacteria Klebsiella oxytoca mediante un control
realimentado sobre la velocidad de transferencia de oxigeno (VIO) mediante el incremento
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continuo de la presién parcial de oxigeno en el gas de alimentacion, el objetivo de ésta tesis era
mejorar la productividad de 2,3-butanediol mediante el control planteado. Este trabajo buscaba
mantener una velocidad de consumo de oxigeno constante (qo2=qozser), ¥ una velocidad de
crecimiento especifica constante p=pser debido a que se mantenia VITO=VTOsgr (control de la
Velocidad de Transferencia de Oxigeno) debido a la relacién lineal que comprobé.

El sistema para el control consta del biorreactor, la mezcla de gases mediante controladores de
flujo mésico, un analizador de gases de salida y el sistema de adquisicién de datos, como se ve en
la Figura 1-6.

Off-Gas Analysis System

[ 02 ] c02

Data Acquisition
& Control System

)
=]

Fermentation
System

D->A

Gas Mixing System

Figura 1-6: Elementos de control en tesis de Beronio para el control de la velocidad de transferencia de
oxigeno (VTO) [1].

En este trabajo solo se actualizaba el valor de la presion parcial de oxigeno de entrada (PLY) cada
10 segundos mediante la Ecuacién 1-1 basado en las mediciones de la Velocidad de Transferencia
de Oxigeno (VTO) y Kla. Donde P}} es la presion parcial de oxigeno de entrada, OTR es la
Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO), Kla es el coeficiente de transferencia volumétrico
y pes la velocidad de crecimiento especifico, t es el tiempo en que se produce el control de VIO y
tc es el tiempo al principio del control de la VTO.
Poy = % ~exp{uSET - (¢ — t0)} -
Beronio [1] estableci6 que se podia lograr tener control sobre la Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (VTO) ya que en incrementos periodicos de oxigeno logré una respuesta lineal de la VTO,
como se puede ver en la Figura 1-7, sin embargo solamente eran considerados los valores VTO
méxima producidas en periodo de crecimiento exponencial, donde la VIO se mantiene
précticamente constante

Los resultados obtenidos por Beronio [1] se pueden ver en la Figura 1-8, sin embargo, en su
objetivo de control buscaba tener una velocidad de respiracién constante (qoz), se puede ver que
tuvo incrementos exponenciales de la variable de entrada (P} ) pero limitado hasta un 21%,
también hay que destacar que fue variando manualmente la velocidad de agitacién, variable
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relacionada con la Velocidad de Transferencia de Oxigeno. Un aspecto interesante a mencionar
es que en la tesis no se hace referencia a como se obtienen los valores en linea de la VIO y Kla,
segun la Figura 1-6 hace deducir que lo obtiene de los valores de los analizadores de gases de
salida, pero no se menciona alguna expresién utilizada. En este trabajo no se hace referencia a
curvas de crecimiento de la bacteria, pero si se hace alusién a una no linealidad entre la variable
de control y la variable manipulada mencionando que el efecto no lineal que pudieran tener en
un cultivo no afectaria de sobremanera al sistema de control ya que éste se recalcularia en lineay
solo proporcionaria una apertura de valvula que compense el efecto.
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Figura 1-7: Demostracion de la controlabilidad de la VTO segtn Beronio [1].
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Figura 1-8: Resultados de control de VTO [1].
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1.5 Solucién propuesta

El propésito de este trabajo es controlar la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO)
mediante la manipulacion de las vélvulas de oxigeno de entrada (%02) para los fines
experimentales requeridos por la Escuela de Bioquimica de la PUCV. Tomando como punto de
partida esto y luego de ya conocer todo el proceso explicado anteriormente se define en una
primera instancia cuales son las variables con miras el sistema de control automadtico, las que se
pueden ver en la Figura 1-9. La variable a controlar es la Velocidad de Transferencia de Oxigeno
(VTO), la variable manipulada es el oxigeno de entrada (%032). La razén de la variable manipulable
viene dada por la Ecuacién 1-2 y 1-3, en las cuales se hace referencia a la ecuacion de la Velocidad
de Transferencia de Oxigeno (VTO) y a la Ley de Henry. Segtin las ecuaciones ya mencionadas se
tendria una relacion lineal de al aumentar el oxigeno de entrada mediante la ley de Henry, donde
Po2 representa la presion de oxigeno de entrada que en este trabajo se mencionard en términos de
porcentaje de apertura (%) y H es la constante de la ley de Henry. La Ecuacién 1-3 bdsicamente
dice que al aumentar el oxigeno de entrada aumentariamos el oxigeno en equilibrio (C"), lo que
harfa aumentar la VTO segtin la Ecuacién 1-2, sin embargo estd relacién no siempre es lineal alo
largo del proceso por el hecho de que también entra en juego la respiracién de la célula y el
periodo de crecimiento en que se encuentre, variables que van cambiando a lo largo del cultivo y
van afectando directamente a la variable a controlar (VTO).

02%, N2% VTO

‘ Biorreactor ‘

Figura 1-9: Esquema del sistema de control basico.

VTO = kla- (C* = C) 1-2)
. Po2 (1-3)
¢ = H

En una primera instancia se cree apropiado un controlador PID para el problema planteado, pero
serd primero analizar como se comporta la variable a controlar a lo largo del proceso,
considerando principalmente el efecto que tendria la etapa de crecimiento en que se encuentre
sobre el sistema de control.

1.6 Objetivos del proyecto

Como se mencioné anteriormente el objetivo de este proyecto es poder lograr controlar la
Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) en un biorreactor, para la produccién de alginato
mediante la bacteria Azotobacter Vinelandii para los propésitos de experimentacion de la escuela
de Bioquimica. Para llevar a cabo esto es necesario tener un conocimiento mds profundo del
sistema en si, manejar conceptos de respiracion celular y el efecto de cada variable con respecto
aotras para desarrollar de manera adecuada una estrategia de control y poder enfrentar de buena

12
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manera la bisqueda de soluciones frente a posibles problemas a enfrentar. Para la realizacién
preliminar del sistema se control es necesario un modelo valido del sistema por lo que se
estudiardn las ecuaciones diferenciales del proceso y posteriormente una identificacién del
sistema. También al ser un trabajo de estudio, investigacion e implementacién de un sistema de
control real es necesario realizar una gran cantidad de experiencias en laboratorio para llevar a
cabo el objetivo. A continuacion, se detallard el objetivo principal y los objetivos especificos para
lograr desarrollar el trabajo.

1.6.1 Objetivo General

Simular, modelar y controlar la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) en un cultivo por
lotes de la bacteria Azotobacter Vinelandii para la produccién de Alginato.

1.6.2 Objetivos Especificos

e Definir un modelo adecuado del sistema y sus respectivas variables.

e Establecer modelos vélidos para el sistema de control tomando en consideracién las
etapas de crecimiento de la bacteria.

o Establecer un sistema de control.

e Realizar experiencias de control en el sistema considerando limitaciones impuestas.

13
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El sistema de interés es todo el proceso que se lleva a cabo en el biorreactor, considerando tanto
el crecimiento de la bacteria como el consumo de sustrato y oxigeno de éste, por ello es necesario
comprender y analizar el sistema en base a las ecuaciones que rigen el sistema y sus variables de
interés. Las principales variables del sistema son la biomasa (X), el sustrato (S) y la velocidad de
crecimiento especifico (1) ya que con ellas y una serie de pardmetros que se explicardn mas
adelante permitirdn obtener las variables relacionadas con la respiracién celular como lo son la
Tension de Oxigeno Disuelto (TOD) y la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (OTR).

2.1 Ecuaciones del sistema

El sistema a tratar consiste de todo el proceso que ocurre dentro del biorreactor, viene definido
por una gran cantidad de ecuaciones ya que es necesario describir tres importantes procesos que
ocurren en el cultivo como lo son el consumo de oxigeno, consumo de sustrato y todo lo referente
al crecimiento de la bacteria. El crecimiento de la bacteria en términos de biomasa es definido en
las Ecuaciones 2-1 y 2-2, el consumo de sacarosa viene siendo definida por la Ecuacién 2-3 y
finalmente las Ecuaciones 2-4, 2-5, 2-6 y 2-7 definen todo lo que es la respiracién celular y lo
relacionado con el oxigeno en el biorreactor.

_ Umax *S 2-1)
K=55k,
dXx (2-2)
a K
as_—X-u 2-3)
dt  Yyss
VTO = Kla - (05 — 0,) (2-4)
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X- .

ouRr = =# (2-5)
Yx/02

do .

—2-VTO - OUR (2-6)

dt

do, X-u 2-7)

—2=Kla- (0, -0,) —

dt 2 2 YX/OZ

La Ecuacién 2-1 representa la velocidad especifica de crecimiento de la bacteria, el término
“especifico” expresa que es la velocidad de crecimiento por unidad de biomasa. El crecimiento de
la bacteria tiene un comportamiento exponencial creciente solo durante su fase de crecimiento
exponencial, en la fase de latencia su crecimiento es practicamente nulo y en su fase estacionario
no tiene crecimiento. Viene definida por p que es la velocidad especifica de crecimiento, pmax €s
una constante que denota la velocidad de crecimiento méxima en [1/h]. Ks es una constante
relacionada con la saturacién, en [gS/L] y finalmente S es el sustrato limitante como la sacarosa,
sus unidades son [g/L].

La Velocidad de crecimiento de la biomasa viene descrita en la Ecuacién 2-2, ésta representa la
velocidad con que crece la biomasa, viene definida por la velocidad especifica de crecimiento (p)
en [1/h] yla cantidad de biomasa (X) en [g/L].

Con respecto al consumo del sustrato la Ecuacién 2-3 denota la velocidad de consumo de la
sacarosa. La sacarosa es el sustrato limitante de la bacteria, en pocas palabras una vez que este se
acaba la bacteria detiene su crecimiento. La velocidad de consumo tiene un comportamiento
exponencial decreciente que denota su consumo por parte de la bacteria. Viene definida por S
que es el sustrato en [g/L]. La constante Yx/s es el rendimiento del sustrato en la biomasa,
pardmetro que refleja una relacién entre la biomasa y el sustrato consumido durante el
crecimiento en [gdw/gS].

Todo el tema correspondiente al oxigeno en el biorreactor viene dado por las Ecuaciones 2-4, 2-
5,2-6y 2-7. La variable mds relevante en este trabajo es la velocidad de transferencia de oxigeno
(VTO) la cual viene definida en la Ecuacion 2-4, fisicamente representa la velocidad en que se
transfiere el oxigeno en fase gas a fase liquida para que la bacteria pueda consumirlo. Esta variable
viene definida por una constante llamada, coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno
(Kla), 1a cual viene dada de la velocidad de giro y otros factores como el tamafo de las burbujas o
la densidad del liquido. La ecuacién viene definida por Kla el cual es el coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno en [1/h], 0; que es el oxigeno en equilibrio en [g/L] y 0, que es el oxigeno
disuelto en el medio.

Otro suceso importante correspondiente al oxigeno yla célula es la velocidad con que se consume
el oxigeno por parte de la célula, por ello la velocidad de consumo de oxigeno (OUR) viene dada
por la Ecuacién 2-5. Representa el oxigeno consumido por la bacteria que es usado tanto para su
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crecimiento, mantenimiento como para la produccién de metabolitos y estructuras celulares.
Viene definida por p que es la velocidad especifica de crecimiento en [1/h], X que representa la
biomasa en [g/L] y Yx/o02 el rendimiento del oxigeno en la biomasa en [gdw/mgOz2].

Finalmente se define la tensién de oxigeno disuelto (TOD) en la Ecuacién 2-7. La tension de
oxigeno disuelto (TOD) representa la cantidad de oxigeno disuelto en el medio liquido que se
encuentra en el cultivo. La tensién de oxigeno disuelto (TOD) representa la velocidad de
acumulacién del oxigeno disuelto que depende del oxigeno transferido en fase gas a fase liquida
y a la vez de la velocidad con que la bacteria consume el oxigeno disuelto, o sea es la diferencia
entrelo que eslaVTO yla OUR, como se aprecia en la Ecuacién 2-6. La TOD se encuentra en [g/L]
o [%].

2.2 Simulacion del sistema mediante software

De gran importancia es realizar la modelacién y simulacién del sistema del biorreactor ya que de
acuerdo a esto se podrd conocer su comportamiento, tener claridad de cémo evoluciona cada
variable alo largo del sistemay poder establecer una estrategia de control, también serd necesario
compararlo con una experiencia real. La simulacién en cuestién tomo como base las ecuaciones
presentadas anteriormente y se realiz6 en el software SIMULINK de MATLAB. El Software
SIMULINK de MATLAB se basa en un entorno de diagramas de bloques para la simulacién de
sistemas y da la facilidad de obtener todo tipo de gréficas de ella, también un punto importante
es que estd estrechamente integrado al entorno de MATLAB, el cual es un potente software
matematico basado en matrices que le daréd la robustez necesaria a la simulacién para su posterior
analisis.

2.2.1 Diagramas de bloque en SIMULINK

La simulacién del sistema fue realizada mediante SIMULINK de MATLAB. Es importante
mencionar que para la correcta simulacién debieron hacerse una serie de limitaciones forzando
a la simulacién a que no den valores negativos ya que son fisicamente imposibles, sin embargo,
la cantidad de limitaciones provocé un efecto negativo en las variables de interés generando
cambios més forzados y bruscos a diferencia de lo que se espera teéricamente.

En la Figura 2-1 se puede ver el diagrama de bloques del sistema completo del biorreactor
compuesto bdsicamente por tres subsistemas, el subsistema de consumo de sustrato y
crecimiento de la bacteria (Figura 2-2), el subsistema de consumo de oxigeno (Figura 2-3) que
contiene tanto la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) y la velocidad de consumo de
oxigeno (OUR) (Figura 2-4 y 2-5 respectivamente) y finalmente el subsistema donde se realiza el
célculo de la Tensién de Oxigeno Disuelto (TOD).
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Figura 2-1: Diagrama de bloques en SIMULINK del sistema del biorreactor.
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Figura 2-2: Bloque de simulacién de simulacién de consumo de sustrato, aumento de biomasa y velocidad
especifica de crecimiento.
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Figura 2-3: Diagrama de Bloque del consumo de oxigeno.
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Figura 2-4: Diagrama de bloque de la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO).
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Figura 2-5: Diagrama de bloque de la velocidad de consumo de oxigeno (OUR).

Los resultados de la simulacion tienen los comportamientos tedricos esperados. En la Figura 2-6
se puede ver que el aumento de biomasa (X) presenta un crecimiento exponencial hasta que se
acaba el sustrato. En la Figura 2-7 se puede apreciar el consumo del sustrato que efectivamente
coincide con el comportamiento esperado ya que representa un consumo exponencial
decreciente. Las variables de interés como son la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) y
la Tensién de Oxigeno Disuelto (TOD) se aprecian en las Figuras 2-8 y 2-9 respectivamente.

Como se sabe la VTO presenta un comportamiento inverso ala TOD ya que estdn estrechamente
relacionadas, la VTO es méxima en el momento que la TOD es cero. LaTOD representala cantidad
de oxigeno que hay disuelto en el birreactor, en un principio las TOD disminuye ya que es
consumida por el microorganismo hasta acabarse sin embargo cuando se acaba el sustrato y la
bacteria cesa su crecimiento consecuentemente también termina el consumo de oxigeno de estd
volviendo la TOD a su valor maximo (debido a la constante inyeccién de oxigeno al medio).
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Figura 2-7: Curva que representa la cantidad de biomasa (X).
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Figura 2-9: Velocidad de transferencia de oxigeno (VTO).
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Figura 2-10: Tensién de oxigeno disuelto (TOD).

2.3 Variable de control: Velocidad de transferencia de oxigeno (VTO)

La variable de mayor interés y la que al final y al cabo es la variable a controlar es la Velocidad de
Transferencia de Oxigeno (VTO). El conocimiento més profundo de esta variable con respecto a
su concepto fisico y conocimiento de las variables que la afectan genera una base sélida sobre
como tratar el problema de control. Es de gran importancia adentrarse un poco mds en cudles son
todas las variables que afectan a la VTO, sin bien no es estrictamente necesario conocerlas cada
una con tanta profundidad si ayuda a comprender la complejidad de la variable.

El proceso es regido por el consumo de oxigeno de un microorganismo aerébico por lo que existe
la necesidad de ingresar constantemente una mezcla de gases de oxigeno y nitrégeno al
biorreactor para satisfacer la demanda de la bacteria y ésta a su vez esta puede crecer y producir
el alginato. El mayor problema en estos bioprocesos es la baja solubilidad del oxigeno en el medio,
el microorganismo para consumir el oxigeno que ingresa en forma de gas necesita ser disuelto en
el liquido volviéndose la velocidad con que se transfiere el oxigeno al medio una etapa limitante
para el proceso. La Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) representa la velocidad con que
se transfiere el oxigeno de fase gaseosa a fase liquida, esta transferencia es representada por una
serie de etapas y depende en gran medida de la solubilidad del gas.

Para describir la solubilidad del oxigeno en un liquido es necesario hacer alusién a la Ley de
Henry, la cual representa la solubilidad de los gases. La ley de Henry nos describe la solubilidad
del oxigeno en el liquido en relacién a la presién parcial de oxigeno en el gas en contacto con la
fase liquida a una temperatura constante mediante la Ecuacién 2-8.

o B 29)
T H

Donde C es la concentracién de saturacién en la solucién, Po2 es la presion parcial de oxigeno de
ingreso en la fase gaseosa y H es la constante de Henry para el gas y la fase liquida a una
determinada temperatura. Gracias a esta ecuacion es posible conocer la méxima solubilidad del
oxigeno en el fluido.
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2 Sistema: Biorreactor

En la Ecuacién 2-8 se encuentra la variable de concentracién de oxigeno en equilibrio o de
saturacion (C*) la cual esta directamente relacionada con la Velocidad de Transferencia de
Oxigeno (OTR) seglun la Ecuacién 2-9. Con estas dos relaciones definidas es posible ver
claramente la influencia de una sobre otra, en esta relacién se basa el sistema de control ya que
nos dice que al aumentar la solubilidad del oxigeno gas en el liquido aumenta C" lo que significa
segin la Ecuacién 2-9 que aumenta la VTO, donde kla es el coeficiente de transferencia
volumétrico y C es el oxigeno disuelto en el medio. La presion del oxigeno de entrada tiene una
relacion lineal con el porcentaje de apertura de véalvulas de oxigeno (02%) la cual es la variable
manipulable en el sistema de control explicando tedricamente la relacién entre la variable
manipulable (02%) y la variable a controlar (VTO) en el sistema de control planteado. Estas dos
férmulas parecieran demostrar una relaciéon lineal entre la entrada y la salida sin embargo para
comprobar lo contrario es necesario considerar que entran en juego mads variables que afectan
paralelamente la VTO a lo largo del cultivo como los son las etapas de crecimiento, el coeficiente
de transferencia volumétrico, etc.

VTO = Kla - (C* = C) (2-9)

2.3.1 Etapas de la transferencia de oxigeno

En un proceso aerébico como bien se mencioné anteriormente, el sistema debe tener la
capacidad de transferir a la cantidad de oxigeno que el microorganismo solicita. El oxigeno que la
célula puede consumir es el oxigeno disuelto en el liquido, lo cual debido a la baja solubilidad del
oxigeno en el agua surge la necesidad de suplirlo mediante el ingreso continuo de oxigeno en fase
gaseosa a lo largo del proceso, para ello fisicamente se esta transfiriendo el oxigeno desde la fase
gaseosa hasta la fase liquida de forma continua.

La velocidad de transferencia de oxigeno es afectada por una serie de factores fisicos y quimicos
que varian ciertos pardmetros que la definen. La principal traba para la transferencia de oxigeno
es el paso del oxigeno de la fase gas ala fase liquida en la que se encuentra el microorganismo. La
trasferencia de oxigeno puede representarse por una serie de etapas que ocurren desde el
momento que el oxigeno en forma gaseosa para al liquido, las cuales son:

e Transporte de oxigeno desde la fase gaseosa hacia la interfase gas-liquido.

o Difusion de oxigeno a través de la interfase gas-liquido.

e Transporte del oxigeno a través de la fase liquida hasta los alrededores del
microorganismo.

e Difusién del oxigeno en la interfase hasta los alrededores del microorganismo.

e Difusién intraparticula (intracelular).

¢ Reaccién bioquimica.

Sin embargo, se ha determinado que en este tipo de procesos la etapa limitante estd dada por la
difusién del oxigeno en la interfase gas-liquido. La Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO)
viene definida mediante la Ecuaciéon 2-10 en la cual basicamente consta de tres fendmenos
importantes como lo son un término referente a la transferencia a la fase liquida (K1), un término
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2 Sistema: Biorreactor

que caracteriza el drea de la interfase (a) y una diferencia de concentraciones de oxigeno que
representa una fuerza impulsora (C*-Q).

VTO =Kl-a-(C*"—C) (2-10)

La transferencia de oxigeno viene principalmente siendo establecida por lo que es llamado
transferencia de masa como se aprecia en la Figura 2-11, donde Cg representa la concentraciéon
en el gas, Ca1 y Cui las concentraciones de gas y liquido en la interfase respectivamente y Ci. la
concentraciéon de oxigeno en el liquido. Este es fenémeno producido del movimiento de una
sustancia desde el seno de una fase a la interfase, el éste sistema es el oxigeno el que necesita
moverse desde fases gaseosas a liquidas para su consumo El flujo de masa ocurre cuando hay una
diferencia en la concentracién en un medio con respecto a la concentracion en la interfase lo cual
es denominado como una fuerza impulsora, donde en la Ecuacién 2-10 viene siendo representada
por la diferencia de Concentracién de oxigeno en la interfase (C") y la concentracién de oxigeno
disuelto en el liquido (C). La transferencia de masa también lleva asociado pardmetros que
caracterizan las propiedades de la interfase como lo es el coeficiente de transferencia volumétrico
(Kla), el cual estd compuesto por dos variables como son el coeficiente de transferencia (Kl) y el
drea de interfase gas-liquido (a).

El coeficiente de transferencia de oxigeno (Kla) es uno de los parametros que mds se ve afectado
por una mayor cantidad de variables, de hecho, como se presenté anteriormente los modelos del
sistema del biorreactor consideraban esta variable como una constante. La Kla estd definida por
la combinacién de los dos pardmetros Transferencia de Oxigeno (kl) y el 4rea de la interfase gas-
liquido(a).

El término de transferencia de oxigeno (KI) representa la velocidad a la que el oxigeno atraviesa la
pelicula interfase. Principalmente esta variable es dependiente del tamafio de la pelicula
interfacial ya que estd relacionado directamente con la velocidad de mezclado (velocidad de
agitacién) ysu aumento implica disminuir dicha pelicula. Otro factor que afecta a éste parametros
es la viscosidad y la temperatura ya que éstos afectan la difusién, en resumidas cuentas, afectan
directamente la velocidad con la cual el oxigeno se mueve en la pelicula. Con respecto al Area de
la Interfase Gas-Liquido (a), esta depende principalmente del didmetro de las burbujas y la
velocidad de agitaciéon. Tomando en consideracién todo lo mencionado se ve que es la pelicula
liquida unida a la interfase la principal limitante para la transferencia de oxigeno.

22
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Figura 2-11: Transferencia de masa producida en la interfase gas-liquido [6].

2.3.2 Relacién entre VIO y la etapa de crecimiento de la bacteria

Un aspecto realmente importante y que gener6 una de las primeras directrices del trabajo, fue la
relacion entre la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) y la fase de crecimiento en que se
encontraba la bacteria. Como claramente no se tiene un sistema lineal (Figura 2-12) ya que a una
entrada constante (20.9% de apertura de valvula de oxigeno) la variable a controlar presenta
distintos comportamientos a lo largo del tiempo. Una manera de enfrentar el problema del
sistema de control fue conocer el origen de la visualizada no linealidad, resultando que ésta esta
estrechamente relacionada con el crecimiento del microorganismo. El microorganismo como ya
se ha mencionado parte con una cantidad de biomasa inicial y a lo largo del cultivo éste va
consumiendo sustrato y oxigeno mientras crece hasta llegar al final del crecimiento (Figura 2-7),
el cese de crecimiento viene dado por el completo consumo del sustrato (Figura 2-8). Por otra
parte, mientras el microorganismo al ir creciendo consume oxigeno generando que el oxigeno
que se encuentra disuelto en el medio se agote para luego en el momento que deje de consumir
(cese de crecimiento) éste aumente nuevamente producto de la inyeccién constante de la mezcla
de gases de entrada (Oxigeno y nitrégeno), este fenémeno se ve representado por la dindmica de
la Tension de Oxigeno Disuelto vista anteriormente (Figura 2-10). Toda esta dindmica del proceso
que lleva la célula durante el cultivo afecta directamente a la VTO ya que esta se ve fuertemente
influenciada por la cantidad de oxigeno disuelto (TOD) y esta a su vez estd influenciada por el
crecimiento de la bacteria.
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Figura 2-12: Dindmica nominal de la VTO frente a una entrada constante de 20.9% de oxigeno.

En la Figura 2-13 se puede ver claramente como cambia el comportamiento del a VTO frente a la
etapa del cultivo que se encuentra, como ya se ha mencionado en el periodo de Latencia se
presenta un crecimiento practicamente nulo o muy pequefio y a su vez la tensién de oxigeno
disuelto (TOD) es consumida en su totalidad lo cual hace la VTO aumente durante este periodo,
este fendémeno puede desprenderse de la Ecuacién 2-10 ya que si se considera la variable Kla
cercana a una constante y el oxigeno disuelto (C) disminuye segtin la ecuacién la VTO aumenta.

Para el periodo de crecimiento exponencial el oxigeno disuelto (C) en el medio es practicamente
nulo provocando que la VTO se encuentre en su valor maximo igual a VTO max=Kla-C’. Finalmente
en el periodo de crecimiento estacionario caracterizado por el cese de crecimiento de la bacteria,
el oxigeno disuelto llega a su maximo nuevamente porque se estd ingresando constantemente
oxigeno y la bacteria ya no estd consumiendo, provocando que la diferencia de la Ecuacién 2-10
entre el oxigeno en equilibrio (C*) y el oxigeno disuelto (C) haga que la VTO disminuya hasta llegar
a 0, considerando que la férmula esté limitada a 0 ya que por un tema fisico esta no puede ser
negativa.

Este comportamiento de la VTO hace estimar como una buena estrategia de control analizar el
sistema por cada etapa de crecimiento por separado para compensar la no linealidad del sistema,
éste enfoque serd un punto de partida para el trabajo que se comentard més adelante sobre todo
en el tema de la identificacién del sistema y la sintonizacién del controlador PI, todo esto nace
como una idea inicial. Otro punto de vista especulado es considerar el sistema como si estuviera
sometido a perturbaciones muy grandes que hagan que la VIO baje simulando las etapas de
crecimiento, visto el problema desde este punto de vista y aproximéandolo a este comportamiento
también existe la posibilidad de que solo con un sistema de control PI funcionard, pero todo
queda como esbozos de lo que puede ser la estrategia de control y que ayudard mds adelante a
definir los experimentos a realizar.
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R]Sistema de adquisicion de datos

El sistema de adquisicion de datos que se utiliz6é para las pruebas de este trabajo consta de una
serie de sensores para cada variable y un sistema de adquisicion de datos conectados a un
computador. El sistema de adquisiciéon de datos utilizado ya se encontraba disponible y en
funcionamiento en la escuela de bioquimica, pero de igual manera estd la necesidad de
presentarlo para dar a conocer cémo se implementaron las pruebas de identificacién y de control.

El sistema de adquisicién de datos consta de una serie de sensores para cada variable de interésy
una tarjeta de adquisicién de datos, a la cual van conectado todos los sensores para luego ser
procesados en un computador. El software utilizado es el programa LABVIEW y a lo largo de las
distintas experiencias se fueron utilizando distintos programas de LABVIEW para llevarlos a cabo.
A continuacién, se presentardn en mas detalle cada componente del sistema de adquisicién de
datos.

3.1 Dispositivo de E/S multifuncién USB-6008

Tarjeta de adquisicién de datos de la empresa National Instruments DAQ NI-6008-USB que
provee conexion de 8 entradas anélogas (12 bits de resolucién y una tasa de muestreo maxima de
10 kS/s), 2 canales de entradas/salidas (12 bits de resolucién y tasa de muestreo méxima de 150
S/s) y 12 canales de entrada/salidas digitales en conjunto con un contador de 32 bits con una
interfaz USB a méaxima velocidad.
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Figura 3-1: Tarjeta DAQ NI 6008-USB (fuente: www.ni.com)
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3 Sistema de adquisicién de datos

3.2 Sensor dissolved oxygen transmitter Model 20-03 y oxyprobe.

Tanto el transmisor como el electrodo Oxyprobe son lo encargados de realizar la medicién de la
TOD. Oxyprobe es un electrodo utilizado para medir el oxigeno disuelto en el biorreactor, éste
consiste en un tubo de vidrio sellado en el extremo con un catalizador de Pt fusionado de alambre
y entrega una sefial dentro del rango de los 4mA a los 20 mA. El transmisor por otro lado es el
encargado de adaptar la sefial recibida del Oxyprobe para mostrar el valor sensado, este tiene la
opcién de entregar alarmas para dos valores de TOD o temperatura y muestra las medidas

realizadas en un display digital escaladas en [ppm] o [%].

Figura 3-2: Dissolved oxygen transmitter Model 20-03 (fuente: www.broadleyjames.com).
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Figura 3-3: Oxyprobe (fuente: www.broadleyjames.com).

3.3 Sensor de pH Ts-ALPHA ph800

Sensor encargado para la medicién de pH. Entrega los datos mediante una sefial de corriente
entre el rango de 4mA a 20maA.

EUTECH olpha-pH800
INSTRUMENTS PH/ORP Controller
MEAS
1.00-
0%
2505
T
o
(=) b
(o) L
- L
ESC
e

Figura 3-4: Sensor pH Ts-Alpha pH800 (fuente: www.metexcorporation.com).

3.4 Infrared gas analyzer Model 7500

Sensor analizador de gases infrarrojo de la empresa Teledyne Analytical Instruments, encargado
de realizar las medidas de las concentraciones de CO2, CO, CH4, SO2, O2. La unidad de detector
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3 Sistema de adquisicién de datos

infrarrojo utiliza un sensor de flujo de masa de alta sensibilidad. Este sensor serd esencial para la
medicién indirecta de la VTO ya que se encarga de medir en gran medida los gases de salida del
sistema. Los datos son entregados en el estindar de 4mA a 20mA.

»

Figura 3-5: Infrared gas analyzer Model 7500 (fuente: www.steamequipments.com).

3.5 Mass flow controllers Model SLA 5850

El controlador de flujo mésico es el encargado de controlar el grado de apertura o cierre de las
valvulas de oxigeno y nitrégeno respectivamente. Es un elastémero térmico digital para la
medicién y control del flujo masico el cual ofrece una gran flexibilidad y rendimiento. El flujo de
gas medido abarca valores tan bajos como 3ccm y presenta una precision para la medida y control
del flujo de gas de hasta 0.06 ccm. Posee un rendimiento de respuesta rapido llegando a valores
de tiempos de respuesta de 0.2 segundos. También presenta los valores de salida estdndar para la
industria de 0-5 Volts 0 4-20 mA.

Figura 3-6: Controlador de flujo mdasico marca Brooks modelo SLA 5850 (fuente:
www.brooksinstruments.com).
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3 Sistema de adquisicién de datos

3.6 Medicion de la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO)

Actualmente no existe sensor capaz de medir la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) ya
que no es una variable que exista de manera fisica sino mas bin representa la velocidad con que
se transfiere el oxigeno de fase gaseosa a fase liquida. Para obtener un valor en linea de la VTO se
procedi6 a ocupar la Ecuacién 3-1 [4], la cual se encuentra implementada en el software LABVIEW
y calcula un valor de VTO instantdneo de acuerdo a los valores obtenidos del analizador de gases

y los pardmetros del cultivo.

La ecuacion se basa en calcular la velocidad de transferencia de oxigeno (VIO) determinando
cuanto oxigeno se disolvi6 en el liquido basicamente como una estimacién de la diferencia entre
el oxigeno que se inyecta al biorreactor y el que sale de él, considerando también la diferencia de
di6oxido de carbono ya que es una respiracién celular, las condiciones del cultivo son

representadas en las constantes de la ecuacion.

. pIN _ yIN _ yIN -
V1o - Mox " Fl .<X(,),¥ _ngl,T_( 1— X1y — XN >> 3-1)
Vi Vn 1_X82UT_Xgé]T

Donde M2 es lamasa molécula de oxigeno con un valor de 1 [g mmol™!], F" es el flujo volumétrico
de aire de entrada y tiene un valor de 90 [L h'!], VM es el volumen molar ytiene un valor de 0,024734
[L mol’!], Vr es el volumen en que se trabaja tiene un valor inicial de 1,5 [L] pero se puede ir
actualizando en la medida que el usuario saque muestras del cultivo, X3 es la fraccién molar de
gas de oxigeno de entrada en [mol mol ], X397 es la fraccion molar de gas de oxigeno de salida
del fermentador en [mol mol™], X%, es la fraccion molar de diéxido de carbono de entrada en
[mol mol!], X2UT es la fraccion molar de diéxido de carbono de salida del fermentador en [mol
mol!]. El método de medicién establecido fue validado para un cultivo en condiciones normal a
una entrada constante de aire la cual es igual a una entrada constante de 20,9% de oxigeno como
se ve en la Figura 3-7, se puede ver claramente el efecto de actualizar el volumen dentro de la
aplicacién producto de la extraccién de muestras para la medida de la cantidad de biomasa ya

que éste cambia bruscamente el valor de la VTO, por el hecho de que el célculo de ésta involucra

el volumen utilizado en el cultivo.

Validacion Medicion VTO
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Figura 3-7: Validacion de la medicién de VTO para un cultivo de entrada constante de aire.
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3.7 Aplicacién LABVIEW

En la Figura 3-8 se puede ver el panel frontal de la aplicacién desarrollada en LABVIEW. Como se
mencioné anteriormente se trabajoé sobre la aplicacién disefiada en el trabajo de John Cardoch
[2] agregando toda la programacion necesaria para el calculo de VTO y sus respectivas graficas ya
que los usuarios del laboratorio ya se encontraban familiarizada con ella. La aplicacién consta
béasicamente de un panel donde se ve una figura del biorreactor donde se puede ver de manera
amigable para el usuario cudles son los porcentajes de oxigeno y nitrégeno que ingresan al
biorreactor, asi como también los valores de los gases de salida de estos con el propésito de un
mejor monitoreo. Se encuentra para la manipulacién todo lo del sistema de control, el cambio de
pardmetros, el valor de setpoint y cambio de modo manual a automatico. Finalmente se tienen
todas las gréficas de las variables de interés como es la VTO, los flujos de gases de entrada, la TOD,
pH, RQ y CTO. Si bien dentro de la aplicacién se realizaron cambios internos en la programacién
estos fueron minimos en comparacién a la aplicacién que ya se encontraba disponible.
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Figura 3-8: Aplicacion para las experiencias de control sobre la VTO del software LABVIEW.
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Identificacion del Sistema

La siguiente etapa del trabajo consistié en empezar a realizar experimentos en el sistema real,
producto de que las ecuaciones que se tienen del sistema no lo representan en su totalidad, ya
que por ejemplo se considera el coeficiente de transferencia volumétrico (kla) como constante y
no se visualizan los efectos que se producen frente a cambios continuos de la variable de entrada,
nace la necesidad de identificar el sistema como punto de partida. Los principales objetivos de la
experiencia de identificacion del sistema para este trabajo radican en la necesidad de encontrar
un modelo del sistema para la sintonizacién del controlador PID y también analizar, gracias a un
modelo del sistema en cada etapa de crecimiento de la bacteria, si es necesaria una sintonizacién
distinta para cada etapa lo que llevaria a un sistema de control de ganancias programadas (Gain
Scheduling).

Un aspecto importante a tomar en cuenta para la identificacién del sistema es la consideracion
de las etapas de crecimiento bacteriano, ya que la variable a controlar (velocidad de transferencia
de oxigeno) presenta distintos comportamientos dependiendo de la etapa de crecimiento en que
se encuentre la bacteria, esto en una primera instancia llevo a pensar que se podria encontrar una
funcién de transferencia distinta en cada etapa que represente de mejor medida el
comportamiento de la variable para una mejor sintonizacién del controlador PID. Como el
sistema es claramente no lineal a lo largo de todo el proceso (72 horas) se establece como una
mejor estrategia establecer ganancias del controlador PID para cada etapa del crecimiento
buscando establecer un controlador por ganancia programada para controlar de manera eficiente
el proceso.

4.1 Marco tedrico de identificacion de sistemas

El fin de la identificacion de sistemas es encontrar una forma de representar el sistema mediante
un modelo, el modelo es una representacién simplificada del sistema que busca representar el
comportamiento de éste. Se requiere de un modelo porque resulta 1til para la simulacién y el
diseno de controladores (sintonia de controlador PID), la manera de obtener estos modelos es
mediante la obtencién de datos experimentales del sistema a controlar. Para la identificacién de
sistemas es necesario seguir una serie de procesos como lo son la planificacién de experimentos,
realizacion de ellos y registro de datos, seleccién del tipo de modelo y validacién del modelo.
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4 Identificacién del Sistema

Para la identificacion del sistema es necesario la recoleccién de datos de entrada y salida de las
variables de interés mediante una sefial de excitacion planeada, para éste trabajo se ocupara una
sefial PRBS (Pseudo Random Binary Sequence) y el software utilizado serd MATLAB maés
especificamente el System Identification Toolbox Ident, la cual es una herramienta especializada
para identificacion de sistemas que mediante el ingreso de variables medidas de entrada y salida
éste es capaz de entregar una gran cantidad de tipos de modelos a eleccién tanto en el dominio
del tiempo como de la frecuencia.

4.1.1 Senal de excitacién Pseudo Random Binary Sequence (PRBS)

El primer paso para la identificacién de sistemas es la elecciéon del tipo de entrada a excitar al
sistema dentro de la gran cantidad de elecciones se encuentran las Random Binary, Pseudo
Random Binary Sequence (PRBS), escalones/pulsos miltiples, senoidales, etc. Para este trabajo
se utilizard una senal PRBS ya que es una de las sefiales mds utilizadas en identificacién de
sistemas y que data resultados satisfactorios en todo tipo de sistemas.

La sefial PRBS basicamente es una sefial de pulsos rectangulares de anchos variables (pseudo
aleatorios), que se caracteriza por tener dos valores o niveles l6gicos 0 y 1 pero los cudles puede
ser escalados a dos valores arbitrarios segtin sea necesario, el ejemplo de esta sefial se puede ver
en la Figura 4-1. Otra caracteristica importante de esta sefial es que es periddica, deterministica y
que posee principalmente propiedades similares al ruido blanco (contenido muy rico en
frecuencias).

2_

Amplitude
o
|

]
0 10 20 30 40 50 60 70 80 a0 100
Sample

Figura 4-1: Ejemplo de sefial PRBS (fuente: www.ni.com).

La sefial PRBS se genera mediante registros de desplazamiento con retroalimentacién y una suma
de médulo 2 como se ve en la figura 4-2. A cada periodo de reloj los registros de desplazamiento
van moviendo los digitos a la salida y a su vez se va produciendo la operacién XOR con los digitos
correspondientes para generar un nuevo digito a la entrada del primer registro, aqui se genera la
pseudo aleatoriedad de la senal.

Las propiedades de la PRBS vienen dadas tanto por el periodo del reloj, como por la cantidad de
registros que se utilizan para generarla. La sefial PRBS es generada por una serie de registros de
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4 Identificacién del Sistema

desplazamiento, sin embargo la teoria detrds de éstos proviene de la Ecuacién 4-1 (donde
rem(x,2) es el resto de la divisién de x por 2), las posiciones de los valores que se les aplica la suma
de moédulo 2 vienen dados por la Tabla 4-1 donde se retratan cudles son los coeficientes akx que
deberian tomar el valor 1 (los demds toman valor de 0) para que se obtenga una sefial de Mdxima
Longitud (Maximun Lenght PRBS) para que posea las propiedades de ruido blanco tan deseadas.

u(n) =rem(a;-un—1) +-+a,-(n—k),2) (4-1)

CLK

B

o | 1] o[ o [ha s
XOI‘KL
(O

Figura 4-2: Generacion de PRBS mediante 4 registros de desplazamiento.

Numero de = 3 4 5 6 7 8 9 10
registros i

Longitud _ de 3 7 15 31 63 127 255 5E1 1023
la secuencia

Fats 1.2 1.3 3.4 3.5 5.6 4,7 78 59 7.10
sumados

Figura 4-3: Tabla para la generacién de una PRBS.

Tabla 4-1: Coeficientes para generacién de una sefial PRBS.

Orden k M=2N-1 Ax=1, parak
2 3 1,2
3 7 2,3
4 15 1,4
5 31 2,5
6 63 1,6

Las sefiales PRBS vienen definidas por una serie de pardmetros que son importantes considerar a
la hora de disenar estas sefiales para los experimentos de identificacién, éstos son necesarios
adecuarlos de acuerdo a las dindmicas del sistema a tratar. El primer pardmetro de importancia
es la longitud de la secuencia (M), la cual como bien lo dice su nombre da el largo de la secuencia
generada, el periodo maximo puede obtenerse mediante M=2"(N-1), donde N es el niimero de
celdas del registro de desplazamiento como puede verse en la Ecuacién 4-2.
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Otro aspecto importante a considerar es el periodo de conmutacién del reloj (A) ya que este
representa el periodo en el cual se va generando la PRBS., cada cierto periodo los registros de
desplazamiento mueven los digitos a su derecha generando en cada periodo un valor nuevo para
la PRBS por ende el periodo de conmutacion del reloj directamente nos define el ancho méximo
y minimo de la sefial PRBS como se puede ver en la Ecuacion 4-3 y 4-4, del mismo modo en
conjunto con la longitud méxima de la secuencia (M) generan el periodo de la PRBS (Ecuacién 4-
5) la cual es el periodo de la PRBS, si bien es una sefal supuestamente periddica esta se repite
cada cierto periodo, por ello es necesario que se cumpla la condicién de longitud maxima de
secuencia (M) para que el periodo sea lo suficientemente grande para lograr los objetivos de la
sefial PRBS:

Un aspecto fundamental a la hora de disefiar una sefial PRBS es la eleccion de la amplitud de esta,
en teoria la sefial PRBS entrega solo valores de 0 o 1 sin embargo estos pueden ser escalados
mediante simples operaciones matematicas a valores deseados como entrada al sistema, para la
eleccién correcta de este parametro generalmente es deseado seleccionar un rango de valores
acorde a los que se tienen normalmente como entrada al sistema en cuestion.

Finalmente, el iltimo pardmetro de interés es el nimero de celdas del registro de desplazamiento
(N), éste es un término fundamental para la sefial PRBS ya que la cantidad de registros de
desplazamiento ocupados para la generacién de la sefial PRBS practicamente define una serie de
caracteristicas importantes de la sefial, como lo es la longitud de la secuencia (M) y el méximo
ancho de pulso.

M=2N-1 (4-2)
Ancho Minimo del pulso = At (4-3)
Ancho Maximo del pulso = N - At (4-4)
Tpres = M - At (4-5)

4.2 Experimentos de Identificacion del sistema

4.2.1 Primera Experiencia de identificacion del sistema

Para la primera experiencia de identificacion del sistema fue necesario disefiar la sefial PRBS de
manera bien cualitativa ya que no se conocian de manera profunda y necesaria la dindmica del
sistema, sin embargo, se pudo disefiar una sefial tomando referencia trabajos anteriores y el
conocimiento de las ecuaciones que rigen del sistema.
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Para el disefio de la sefial PRBS en esta primera experiencia se seleccionaron los pardmetros que
se muestran en la Tabla 4-2. Como se mencion6 anteriormente para un disefio 6ptimo se necesita
conocer las dindmicas del sistema como lo son los tiempos de asentamiento y frecuencias de
interés, pero como éste no es el caso y no se tenia conocimiento de ellas sumado a que no se
posibilité la posibilidad de hacer pruebas tipo escalén fue necesario considerar una serie de
criterios. Para las amplitudes maximas y minimas de la PRBS se consideraron aperturas maximas
y minimas de las vélvulas de oxigeno de 5% y 18% respectivamente considerando que es un rango
apreciable para ver cambios y que en experiencias de control sobre la TOD [2] datan aperturas de
véalvulas de hasta 70%. Para el ancho méaximo y minimo de los pulsos la literatura menciona la
necesidad de observar tiempos de asentamiento del sistema, como el proceso tiene duracién de
72 horas se consideré un ancho méximo correcto de alrededor de 15 minutos y un ancho minimo
de 2 minutos tomando en consideracién respuestas escalén sobre la TOD frente a una entrada de
oxigeno provenientes de trabajos anteriores sobre control de TOD [2] considerando que su
dindmica no es muy distinta. Como la sefial PRBS es peri6dica, para lograr una buena estimacién
del sistema la longitud mdxima de la secuencia deberia ser lo més grande posible, éste valor se
calcula en la Ecuacion 4-3 con los datos ya elegidos dando un M=255, o sea se necesitan aplicar
255 secuencias de la PRBS al sistema lo cual considerando el tiempo de reloj establecido se tendria
un tiempo de 510 [minutos], lo cual es sobrepasado de sobremanera ya que el cultivo tiene
duracién de 72 [horas].

Tabla 4-2: Pardmetros de disefio de la primera sefial PRBS.

Parametro Valor
Amplitud Méxima 18%
Amplitud Minima 5%

At 2 [minutos]
N 8
M 255
Ancho de Pulso Minimo 2 [minutos]
Ancho de Pulso Maximo 16 [minutos]
TPRBS 510 [minutos]

Los resultados obtenidos de esta primera experiencia de identificacién del sistema se pueden ver
en la Figura 4-4 y 4-5. Como se puede ver no se obtuvieron los resultados deseados ya se
presentaron valores extremadamente altos de la VTO, los valores nominales de VTO deberian
rondar el orden de los 20 [mmol-L'-h"!] y en la experiencia con la primera PRBS se obtuvieron
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valores que rondaban sobre los 200 [mmol-L!-h'!] y -200 [mmol-L'-h"!] lo que provocé que los
datos obtenidos no sirvieran para una identificacion del sistema.

En la Figura 4-4 se puede observar la sefial PRBS ocupada como entrada de porcentaje de oxigeno
de las valvulas a lo largo de las 72 horas que duraba el cultivo y en la Figura 4-5 se ve la respuesta
de la variable de interés del sistema o sea la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) a esta
senal de excitacion. Los resultados erréneos hacen suponer que fue producto de que los anchos
de pulso minimos de la sefial PRBS eran muy pequefios (demasiado rdpidos) por lo que se
consider6 necesario un nuevo disefio de PRBS tomando en consideracion estos resultados. Es
importante a destacar que a primera vista no se ve tan diferente el efecto de cambiar de etapa de
crecimiento en la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO), sin embargo, surgié la necesidad
de hacer otra prueba donde se obtuvieran resultados mds convincentes en términos de VTO.

25 T T T T T T =

20 -

tiempo [h]

Figura 4-4: Sefial PRBS de la primera experiencia de identificacién del sistema.

800 [ 1

h]

VTO [ mmol / (L

-800 [ T

tiempo [h]

Figura 4-5: Velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) obtenida en experiencia de identificaciéon de
sistema.
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4.2.2 Segunda experiencia de identificacion del sistema

La segunda experiencia de identificacién de sistema tomé en consideracién los valores altos de la
VTO, estos valores se deben al efecto del analizador de gases. La VTO es medida mediante un
célculo instantdneo que hace el programa LABVIEW de acuerdo a la medicién de los gases de
salida, normalmente se espera que a una cierta entrada (porcentaje de apertura de valvula de
oxigeno) el oxigeno de salida debiera ser levemente menor al valor de entrada siendo la diferencia
entre ambos una estimacion de lo que consume el microorganismo, tomando en consideraciéon
esto, cuando hay cambios constantes y rdpidos no se tiene esta relacién ya que fisicamente el
analizador de gases va midiendo el gas de oxigeno que lentamente va saliendo del fermentador,
de modo ilustrativo si se considera una entrada de 5% de oxigeno que se cambia a 18% producto
de la PRBS el analizador de gases en un principio marcara un valor cercano por debajo al 5% pero
luego del cambio de entrada este lentamente va aumentando de 5% hasta 18% lo que genera
segun la Ecuaci6n 3-1 una diferencia muy grande entre el oxigeno de entrada y salida provocando
los valores altos de VTO.

Segun pruebas realizadas con el analizador de gases para ver su respuesta y los mismos datos
recabados en la primera experiencia de identificacién del sistema se estimé que la medicién de
oxigeno de salida se demora alrededor de 7 minutos en estabilizarse luego de un cambio en el
oxigeno de entrada, esto serd la principal variable a considerar para la segunda sefial PRBS
disefiada.

Para la eleccién de los nuevos pardmetros de la sefial PRBS fue necesario mas que nada cambiar
el ancho minimo del pulso dado por el At, considerando que cambios muy rédpidos como en la
primera experiencia darian resultados err6neos. Para la seleccion del nuevo ancho minimo del
pulso se tomo6 en consideracion la respuesta ya mencionada del analizador de gases, para ello el
minimo periodo de tiempo en que puede haber un cambio en la entrada debe ser igual o mayor a
los 7 minutos que demora en estabilizar el analizador de gases, por ello se consider6 en conjunto
a usuarios especializados en los cultivos que el ancho minimo deberia ser de 7 minutos.

Para el ancho maximo como necesariamente por la manera en que se genera la PRBS debe ser un
multiplo de 7, se estim6 que tiempos mayores a 30 minutos de duracién harian perder el sentido
delaidentificacion del sistema por ser muy largos. Para los valores maximos y minimos de la sefial
de entrada se estimaron que serian de 10% y 18% (% de oxigeno) considerando que son valores a
los que se trabajaran normalmente y no presentarian valores excesivos de TOD, (condicién
indeseada). Finalmente actualizando los pardmetros de la PRBS en base a las restricciones del
sistema y al resultado de la primera experiencia los valores finales se pueden ver en la Tabla 4-3.
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Tabla 4-3: Pardmetros de disefio de la segunda sefial PRBS.

Parametro Valor
Amplitud Méaxima 18%
Amplitud Minima 10%

Ancho de Pulso Minimo 7 [minutos]
Ancho de Pulso Méaximo 28 [minutos]

4.2.3 Resultados de la segunda experiencia de identificacién del sistema

Los resultados obtenidos con la segunda experiencia de identificacién mediante una sefial PRBS
fueron mds convincentes que los anteriores. Alin se presentan valores altos de VTO, pero esto es
producto del efecto del cédlculo de la VTO y el analizador de gases explicado anteriormente, sin
embargo, ahora se ve claramente que luego de un tiempo el valor de la VTO se estabiliza en un
valor considerablemente coherente con lo esperado gracias a los cambios realizados en la PRBS

disenada.

Se puede ver que los resultados tanto obtenidos para periodo de latencia en la Figura 4-6 como
los del periodo de crecimiento exponencial en la Figura 4-7 y los del periodo de crecimiento
estacionario en la Figura 4-8 presentan dindmicas similares, o sea un aumento grande de la VTO
frente a un cambio de entrada y luego se estabilizan en un valor pequefio. Como punto
importante a mencionar es que se tomoé como periodo de latencia los valores dentro del rango de
las 0 — 6 [hrs], para periodo de crecimiento exponencial de 6 — 45 [hrs] y periodo estacionario de
45-72 [hrs]. A pesar de la similitud de la respuesta del sistema en cada etapa de crecimiento se
analizard en el software IDENT por cada etapa para posteriormente concluir que grado de
similitud hay entre cada etapa o si hay diferencias significativas que lleven a tratar el sistema de
control por cada etapa en separado.

02 (%]

VTO [mmol/ (L h) ]

o 1 2 3 4 5 6
Tiempo [h]

Figura 4-7: Resultado de la segunda experiencia de identificacién del sistema para el periodo de latencia.
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Figura 4-8: Extracto del resultado de la identificacién del sistema para el periodo de crecimiento
exponencial.
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Figura 4-9: Extracto de la identificacion del sistema para el periodo de crecimiento estacionario.

4.3 Identificacion del sistema mediante System Identification Toolbox

Para la identificacion de sistemas se utilizard la herramienta System Identification Toolbox Ident
del software MATLAB utilizando los datos recolectados de la segunda experiencia con sefial PRBS.
El System Identification Toolbox de MATLAB (Figura 4-9) bdésicamente construye
matemadaticamente modelos dindmicos de sistemas gracias a datos de entrada y salida,
permitiendo obtener una gran variedad de tipos de modelos como los son en el dominio del
tiempo, el dominio de la frecuencia, funciones de transferencia, espacios de estados, etc. Para
este trabajo se ingres6 a MATLAB los datos de entrada (02%) y salida (VTO) en conjunto con el
tiempo de muestreo utilizado (30 segundos) y el tipo de modelo elegido es de una funcién de

transferencia ya que se considera el mds adecuado.
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Figura 4-9: System Identification Toolbox de MATLAB

Los modelos fueron estimados mediante el System Identification Toolbox eligiendo dentro del
programa el tipo de modelo “Transfer Function Model”, ingresando los datos de entrada (02%) y
salida (VTO) con un periodo de muestreo de 30 segundos, por ello las funciones de transferencias
estardn referidas en segundos. Para encontrar la funcién de transferencia 6éptima se fueron
estimando distintas combinaciones de polos y ceros buscando las que presentardn mayor
porcentaje de exactitud. Como punto inicial se quiso encontrar una funcién de transferencia para
cada etapa con el fin de encontrar un conjunto de pardmetros especificos para el mejor
rendimiento del control PID para cada etapa considerando que la variable a controlar presenta
comportamientos diferentes en las distintas etapas de crecimiento bacteriano. Se consideraron
los rangos de periodo de latencia los datos entre el periodo de las 0 — 6 [hrs], para periodo
exponencial entre 6 — 45 [hrs] y para periodo de crecimiento estacionario entre 45 -72 [hrs], sin
embargo, para la identificacién del modelo se utilizaron datos considerando cierto margen de
error producto que estos rangos pueden variar de cultivo a cultivo.

4.3.1 Modelo estimado para periodo de latencia

Para el periodo de Latencia se consideraron datos entre las 0 y 6 [hrs] dando un margen de error
con el objetivo de no tomar datos de otra etapa de crecimiento. La funcién de transferencia
estimada se puede ver en la Ecuacién 4-6, la cual es una funcién de transferencia con 2 polos y
dos ceros que se pueden ver en el diagrama de la Figura 4-10. La posicién de los polos son p1=-
40.6950+25.37551i y p2=-40.6950-25.37551i mientras que el de los ceros son z1=-107.4320 y z2=-
0.7206, debido a que las partes reales de los polos son negativos la funcién de transferencia es
estable. La Funcién de transferencia estimada presenta un 87,92% de exactitud (Figura 4-11)
segun la comparacion que realiza el propio Ident. La respuesta escalén y diagrama de Bode se
pueden ver en las Figura 4-12 y 4-13 respectivamente, las cudles seran comentadas més adelante
en el andlisis de resultados y la sintonizacién respectivamente.

26.75s% + 2892 + 2070 (4-6)
52 4+81.39 s 4 2300

Giatencia(s) =
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Figura 4-10: Diagrama de polos y ceros de la funcién de transferencia estimada para el periodo de latencia.
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Figura 4-11: Comparacién del modelo estimado con datos reales con 89,22% de exactitud en periodo de
latencia.
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Figura 4-12: Respuesta escal6én de la funcién de transferencia para periodo de latencia.
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Figura 4-13: Diagrama de bode para funcién de transferencia en periodo de latencia.

4.3.2 Modelo estimado para periodo de crecimiento exponencial

Para el modelo de la etapa de crecimiento exponencial se utilizaron datos entre los tiempos
comprendido en el intervalo de 6 — 45 [hrs] considerando cierto margen de error. Al igual que en
la etapa anterior se obtuvo una funcién de transferencia de 2 polos y 2 ceros como se ve en la
Ecuacion 4-7, los polos complejos conjugados son pi= -36.07+24.8989i y p2=-36.07-24.8989i
mientras que los ceros tienen las posiciones de z1=-92.4489 y z2=-0.6904 como se ve en el diagrama
de polos y ceros en la Figura 4-14, por ello claramente se ve que la funcién de transferencia es
estable al no poseer polos positivos. Es importante mencionar que en esta etapa considerando el
efecto de las curvas de crecimiento donde se encuentre, su efecto en la VTO no deberia ser mucho
diferencidndose en gran medida de las otras dos etapas debido a que aqui la VTO en un cultivo
normal es maxima ya que el oxigeno disuelto se debiera encontrar en cero. La estimacién produjo
un porcentaje de 87,92% de exactitud como se ve en la Figura 4-15 y el diagrama de Bode se ve en
la Figura 4-16.

28.86 52 + 2688 s + 1842 (4-7)
Gexponencial(s) = s2+4+7214s+ 1921

Imaginary Axis
o n i

Ree;IVAxis
4-14: Diagrama de polos y ceros de la funcién de transferencia en periodo de crecimiento exponencial.
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Figura 4-15: Comparacién del modelo estimado con datos reales con 87,92% de exactitud en etapa de
crecimiento exponencial.
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Figura 4-16: Diagrama de bode de la funcién de transferencia estimada en periodo de crecimiento
exponencial.

4.3.3 Modelo estimado para periodo de crecimiento estacionario

Al igual que en los periodos anteriores para la estimacién del modelo se usaron datos en este caso
dentro del periodo de las 45 — 72 [hrs]. Se obtuvo una funcién de transferencia de 2 polos y 2 ceros
como se puede ver en la Ecuacién 4-8 y la Figura 4-17, donde los polos son p1=-33.54+23.4961i y
p2=-33.54-23.4961i mientras que los ceros son z1=-93.6322 y z2=-0.4793. La funcién estimada tiene
una precision de 85,13% como se ve en la Figura 4-18, para lo cual se comparan a las mismas
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entradas el resultado real con el de la funcién de transferencia estimada, finalmente el diagrama

de Bode se muestra en la Figura 4-19.

Gestacionario () =

28.7 s +2701s + 1288

s2+67.08s + 1677

Imaginary Axis

(4-8)
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Figura 4-17: Diagrama de polos y ceros de la funcién de transferencia estimada para periodo de
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crecimiento estacionario.
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Figura 4-18: Comparacién de la funcién de transferencia estimada con datos reales con una exactitud de
85,13% en periodo de crecimiento estacionario.
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Figura 4-19: Diagrama de Bode de funcion de transferencia estimada para periodo de crecimiento
estacionario.

4.3.4 Analisis de resultados de la estimacion de modelos

Si bien con respecto a la primera experiencia de identificacién del sistema al tener que cambiar
algunos pardmetros de la sefial PRBS haciéndola que el periodo minimo de cambio de la entrada
fuera mas lento perdiendo frecuencias a excitar se estima que se logr6é una buena identificacién
del sistema ya que para el propésito para el cual se requiere este sistema de control la sefial PRBS
se asemeja mucho alo que se podria esperar en cultivos normales. Otro aspecto a destacar es que
los modelos tuvieron un gran porcentaje de exactitud en cada etapa (superior al 80%) lo que
significa que son modelos confiables del sistema y un aspecto favorable es que son funciones de
transferencia de segundo orden lo cual representa ecuaciones de no tanta complejidad,
considerando que para esta identificacién también funciones de transferencias de octavo orden
mostraban porcentajes de exactitud altos (alrededor del 60% a 70%).

Un aspecto problematico visto en las funciones de transferencia obtenidas radica en el porcentaje
de sobrepaso frente a un cambio de la entrada, ya que éstos son muy altos por ejemplo con lo
visto en las respuestas escalén para cada etapa en la Figura 4-20, 4-21 y 4-22 frente a una entrada
escalén (entrada de 1% de apertura de vélvula de oxigeno) la variable a controlar VTO aumenta
de sobremanera teniendo un tiempo de estabilizacién en un valor més pequefo en alrededor de
7 minutos, el problema queda reflejado en la PRBS que al cambiar de un valor de 5% a uno de 18%
la VTO alcanza valores de hasta 130 [mmol /L*h] segtin la férmula usada para su célculo. Estos
valores altos provocados por cambios en la entrada producto del analizador de gases como se
mencioné anteriormente podria traer problemas en el controlador PID, de manera
ejemplificadora si se considerard un setpoint de 18 [mmol/L*h], frente a una apertura de valvula
considerable la VTO medida podria tener valores de hasta 130 [mmol/L*h] lo cual generaria
errores considerablemente altos, porlo que el controlador tenderia a abrir demasiado las vélvulas
incluso llegando a aperturas y cierres de 0 a 100% en periodos cortos de tiempo, lo que hace
pensar en ganancias pequefas para el controlador PID.
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Figura 4-20: Respuesta escalon en periodo de latencia.
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Figura 4-21: Respuesta escalén en periodo de crecimiento exponencial.
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Figura 4-22: Respuesta escalén en periodo de crecimiento estacionario.
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Luego de conocer el funcionamiento del sistema, sus variables de interés y poseer un modelo del
proceso que en primera instancia parece de fiar, se procede a trabajar en el sistema de control
mismo (Figura 5-1). El sistema de control elegido es un controlador PID ya que es uno de los mas
usados en la industria y considerando las dindmicas del sistema hace parecer una estrategia més
que viable. Durante la investigacion de este proyecto se tomo6 en consideracion otros trabajos
relacionados con control sobre biorreactores [2], [5], [6], [7] en éstos trabajos lo que se buscaba
era controlar la Tensién de Oxigeno Disuelto (TOD) sin embargo servia como antecedente de que
ya se habian implementado sistemas de control tipo PID, PI y de légica difusa (Fuzzy Logic) en
este tipo de procesos y en variables no tan distantes a lo que es la VTO.

Como antecedente del sistema de control se tienen las Ecuaciones 5-1 y 5-2 las cudles hacer
parecer que hay una relacion lineal entre la entrada (02%) y la salida (VTO),donde el porcentaje
de oxigeno es proporcional a la presion del oxigeno de entrada (P}Y) que a su vez al aumentar o
disminuir afecta directamente al oxigeno en equilibrio (C" aumentando la VTO, sin embargo al
ser un sistema en el que se involucran una serie de factores como respiracién celular, etapas de
crecimiento de la bacteria se sabe que es un sistema no lineal como se ve en la Figura 5-2, donde
a una entrada constante de 20.9% de oxigeno se tiene una respuesta cambiante a lo largo de las
72 horas del cultivo.

¢ (5-2)
IN _ =
POZ - H
Setpoint VIO +/\ e(t) % 02 VIO

,\[/ > Pl »{ Biorreactor >

Figura 5-1: Esquema de control para el control de VTO.
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Figura 5-2: Velocidad de transferencia de oxigeno (OTR) a una entrada constante [5].

5.1 Sistema de control PI

La estrategia de control elegida es un controlador PI (Figura 5-3), su nombre proviene de las
acciones proporcional e integral que contiene. Este tipo de controladores es uno de los més
utilizados en la industria y generalmente son suficientes para muchos problemas de control. Esta
basado en un sistema de control de lazo realimentado, el cual consiste en una constante
comparacion de la sefial de salida del sistema con el valor de referencia estipulado, con lo cual
permite ejercer un control continuamente dependiendo del error o diferencia entre los que se
quiere ylo que se estd midiendo instantdneamente. Fue desechada la opcién de la parte derivativa
(controlador PID) por el hecho de que considerando trabajos anteriores [2] y los resultados
obtenidos en los cudles se espera pequenas aperturas de valvulas para compensar los grandes
sobresaltos en la variable a controlar, la accién derivativa ocasionaria mdas problemas que
soluciéon ya que es conocida por agregar ruido a la sefial de control.

La importancia de este tipo de controlador radica en las funciones que posee, tiene una acciéon
proporcional encargada de actuar sobre un error instantdneo, una accién integral encargada del
error en estado estacionario. Cada una de estas acciones estd relacionada con sus respectivos
pardametros los cuales deben ser ajustados para que el controlador PI corrija de manera eficaz y
en minimo tiempo los efectos de perturbaciones o las mismas dindmicas del sistema.

P K.e(t)

ult)

\J

\(t)
I Kfetrpr - Planta |

Figura 5-2: Diagrama de bloques de un sistema controlado mediante PI.
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La ecuacién que rige a los controladores PID se muestra en la Ecuacién 5-3, donde se puede
apreciar cada accion por separado. Donde e(t) es la sefial de error, u(t) es la sefial de control, Kp
es la constante proporcional, Ti es el tiempo integral.

u(t) =K, 'e(t)+%'fe(r) dt (5-3)

Dentro dela familia de los controladores PID se incluyen los controladores P, I, PI, PD y PID donde
varian de acuerdo a la inclusién o no de cada una de las acciones de control: Proporcional (P),
Integral (I) y Derivativa (D). Cada accién del controlador tiene una funcién especifica dentro del
sistema de control. Como el controlador elegido es un PI éste solo contiene las acciones P e I.

La Accién Proporcional (P) actia en forma proporcional al error instantdneo, la magnitud de su
aporte dependerd de que tan grande o pequefio sea el error actual. Viene definida por una
ganancia proporcional ajustable Kp. Dentro de sus caracteristicas se puede decir que posee un
desempefio limitado y posee por si solo error en régimen permanente (off-set).

La acci6n Integral (I) principalmente busca contribuir con valores proporcionales al error
acumulado o errores pasado, lo cual es representado por la integral, busca forzar el error en estado
estacionario a cero (eliminacién del off-set), es caracterizado por ser un modo de reaccién lenta.
Viene representada fundamentalmente por el Tiempo Integral (Ti), el cual es el encargado de
ajustar la accién integral en conjunto con la constante Kp como se ven en la Ecuacién 5-3. Al
aumentar el valor de Ti en un sistema el sistema tiende a estabilizarse, pero tiene una velocidad
de reaccién més lenta, pero su principal virtud es eliminar el error en estado estacionario. Muchos
controladores industriales solo tienen acciéon PI ya que las caracteristicas del controlador
proporcional y derivativo es adecuado para gran cantidad de procesos.

5.2 Sintonizacion del controlador PI

Para la sintonizacién del PI se utilizaron las funciones de transferencias estimadas en la
identificacion del sistema para cada etapa de crecimiento. En primera instancia lo que se buscé
fue hacer una sintonizacion por Ziegler-Nichols ya sea por el método de la respuesta escalén o el
método de oscilacién sostenida, pero ambas no rindieron frutos. La primera sintonizaciéon por
respuesta escalén no fue posible porque segtin la dindmica de la respuesta a un escalén ésta no
era posible aproximar a un modelo de primer orden, para realizar el segundo método de
oscilacién sostenida hay que encontrar graficamente mediante el diagrama de Bode de ganancia
los cruces por 0 y como se ve en las Figuras 4-13, 4-16 y 4-19 eso no sucede.

Como solucién a este problema y en conjunto con el conocimiento de la peculiar dindmica
encontrada tanto en los resultados de la sefial PRBS como en la estimacién de la funcién de
transferencia en la identificacion de sistemas se procedi6 a realizar una sintonia empirica basada
en reglas, en donde mediante simulacién y el conocimiento de cada accién del controlador se
buscé un conjunto de pardmetros que presente un resultado 6ptimo.

El método seleccionado de una sintonia empirica basada en reglas es basicamente un método de
sintonfa manual que busca obtener propiedades razonables en lazo cerrado mediante la
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5 Sistema de control

simulacién ylos modelos que se identificaron. Se aplicard un escalén que represente el punto de
consigna y se observaré la respuesta en lazo cerrado a medida que se varian los pardmetros del
controlador PI. Los ajustes se basan en conceptos simples que dan pautas para cambiar los
pardmetros como que el sistema, por ejemplo, el sistema puede ser menos oscilatorio si se reduce
la ganancia, si se aumenta el tiempo integral y se aumenta el tiempo derivativo. Un conjunto
simple de reglas viene dado por:

e Aumentar la ganancia proporcional Kp disminuye la estabilidad.

e Elerror decae mds rdpidamente si se disminuye la estabilidad.

e Disminuyendo el tiempo de integracion (Ti) disminuye la estabilidad.
e Aumentando el tiempo derivativo (Td) mejora la estabilidad.

También se apoya este método en el efecto que provoca cada accién por separado. El efecto de la
accioén proporcional tedricamente se ve en la Figura 5-4, los cuales pueden ejemplificarse en tres
puntos.

¢ Aumento de Kp provoca disminucién de error en estado estacionario.
¢ Aumento de Kp aumenta la velocidad de respuesta del sistema.
e Aumento de Kp aumenta oscilaciones del sistema pudiendo llegar a la inestabilidad.
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Figura 5-4: Efecto tedrico de la acciéon proporcional en un sistema [2].

Por otra parte, el efecto de la accién integral dominada por el Tiempo Integral (Ti) se puede ver
en la Figura 5-5, donde su efecto se caracteriza por:
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e Disminucién de Ti hace que la accién de control sea mayor provocando un sistema més
oscilatorio.

e Aumento de Ti provoca una respuesta mas suave pero lenta.

e Altender aTi al infinito provoca que la accién de control sea nula, por el hecho de ir en
una divisién, por ende, entre mayor Ti menor accién de control integral.

i
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Figura 5-5: Efecto teérico de la accién de control integral en un sistema [2].

Hay que tener en tener en cuenta que estas relaciones se cumplan con las funciones de
transferencia dadas ya que hay situaciones en que estas reglas no se cumplen, como es el caso de
funciones de transferencia del proceso con integradores puros. Sin embargo, finalmente lo que
se busca es una adecuada combinacién de ambas acciones que proporcionen una respuesta
adecuada del sistema.

Un aspecto importante que se considero antes de la sintonizacién manual simulada fue el andlisis
de las respuestas escalones de cada funcién de transferencia, ya que éstas proporcionan una idea
de que es lo que pasa al generar un cambio en la entrada. Las respuestas escalén se pueden ver
en las Figuras 5-6. 5-7 y 5-8 donde la principal dindmica vista es el gran porcentaje de sobrepaso
que presenta la variable a una entrada unitaria, efecto ya comentado anteriormente, para luego
estabilizarse en un valor mds consecuente. En la Tabla 5-1 se puede ver la comparacién entre las
tres funciones de transferencia estimadas. Con respecto a la sintonizacion el gran peak que
presenta la variable a una entrada hace pensar que la accién proporcional deberia ser pequeiia,
lo cual sirve como punto de partida para la sintonizacién manual simulada.
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Figura 5-7: Respuesta escal6n para funcién de transferencia estimada para periodo de crecimiento
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Figura 5-8: Respuesta escal6n para funcién de transferencia estimada para periodo de crecimiento
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Tabla 5-1: Pardmetros importantes de la respuesta escalén de cada funcién de transferencia estimada.

Etapa Crecimiento Peak Maximo Valor Estacionario
Latencia 29.31 0.748
Exponencial 30.08 0.717
Estacionario 32.31 0.4121

5.3 Sintonizacion mediante simulacion en SIMULINK

Como punto de partida se utilizé la funcién de transferencia estimada para periodo de Latencia
dada por la Ecuacién 4-7. Como primera instancia se ocupd el sistema de sintonizacién
automdtica de SIMULINK en el bloque del controlador PID dando valores de Kp=0,
Ki=0.000187428585604869 [1/s] y Kd=0. Estos valores se consideraron no aplicables ya que
consideran solo la constante Ki y no la accién proporcional la cual actda frente al error
instantdneo en conjunto que la apertura de vélvulas en cada minuto es demasiado pequeia
(décimas y centésimas), lo cual la vélvula real no puede realizar (resolucién). Sin embargo, es
destacable que el valor tan pequefio de la constante debe provenir del andlisis de las respuestas
escalon senaladas anteriormente porque frente a un cambio de 1 unidad en la entrada (% de
oxigeno) hay un cambio instantdneo enorme en la VTO, por lo que estos cambios en decimales o
centésimas provocarian pequefos cambios instantdneos en la VTO.

Seguido de esto se procedieron a probar pardmetros del controlador PI de acuerdo a la parte
tedrica antes mencionada y ver su desempeiio en la simulacién, considerando ciertos aspectos:

e La auto sintonizacién arroj6 soélo el pardmetro integral despreciando el término
derivativo en conjunto con el hecho de que muchos trabajos en biorreactores solo utilizan
controladores PI, es que se desestimé el uso de la parte derivativa. También entro en
consideracion que la parte derivativa como es conocido produce mucho ruido y como la
variable a controlar es afectada facilmente por sutiles cambios en la entrada ayudo a
desestimar en primera instancia la parte derivativa.

e Considerando las respuestas escalén obtenidas, a primera vista se esperaria una
constante proporcional pequefia producto de las grandes variaciones que sufre la
variable a controlar al aumentar o disminuir la entrada.

e Se verificard en simulaci6n la apertura de vélvulas. Estas no deben sobrepasar el 100% de
apertura o ser menor al 0%, a su vez considerar que aperturas demasiado pequefas de las
valvulas tampoco son posibles hablando en términos de decimales producto de la
resolucioén propia de la valvula.

Producto de las consideraciones planteadas anteriormente y una gran cantidad de simulaciones
se lleg6 a dos conjuntos de valores que se presentan en la tabla 4-2. En primera instancia se realizé
el mismo procedimiento para cada funcién de transferencia estimada (para cada periodo de
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crecimiento), encontrados esos pardmetros y considerando la similitud de los modelos en cada
etapa se comprobé mediante simulacién si el mismo conjunto de pardmetros funcionan de
manera correcta para cada etapa de crecimiento.

Se seleccionaron dos conjuntos de pardmetros que dieran buenos resultados producto de que
como siempre algo puede fallar, como por ejemplo un aspecto totalmente indeseado como
aperturas de valvulas demasiado grandes en cortos periodos de tiempo.

Tabla 5-2: Conjunto de pardmetros estimados para el controlador PI mediante simulacién.

Pardmetro Primer Conjunto Segundo Conjunto
Kp [-] 0.5 0.01
Ki[1/s] 45 45
Kd [s] 0 0

Primero se seleccion6 un Kp=0.5 ya que presentaba un buen comportamiento en la simulacién,
pricticamente no poseia oscilaciones y lograba controlar de manera perfecta la VIO, sin
embargo, éste resultado provoco dudas, ya que después de un periodo de horas la valvula se
mantenia constante y aun asi lograba controlar la VTO. El resultado para el periodo de Latencia
se puede apreciar en la Figura 5-10, para el periodo de crecimiento exponencial en la Figura 5-11
y finalmente para periodo estacionario en la Figura 5-12.

En la Figura 5-13 se presentan los resultados de la simulacién con una accién proporcional de
Kp=0.01 y accién integral de Ki=45 para el periodo de latencia. Se visualiza que la apertura de
valvulas se abre hasta un 20%, aspecto positivo considerando que aperturas mdés grandes
implicaria grandes cantidades de TOD. En la Figura 5-14 se observa el comportamiento del
sistema con los mismos pardmetros, pero con la funcién de transferencia del periodo de
crecimiento exponencial, se ve que la apertura de vélvulas llega hasta un maximo de alrededor de
18% de oxigeno. Finalmente, en la Figura 5-14 se aprecia el resultado con los mismos parametros
con el modelo para periodo de crecimiento estacionario llegando a una apertura de vélvulas de
hasta un 23%. De acuerdo a los resultados se puede ver que no hay demasiada diferencia entre las
aperturas maximas de las valvulas lo que afirma que un solo conjunto de pardmetros funcionaria
para el sistema en todos sus periodos de crecimiento.

En la Figura 5-14 y 5-15 se pueden ver los resultados de la simulaci6én del sistema de control con
Kp=0.01 y Ki=45. Se aprecia de mejor manera que las valvulas abren y cierran en porcentajes muy
pequefios y que hay una pequefia variaciéon u oscilacién de la VTO en torno al valor de setpoint.
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Figura 5-9: Diagrama de bloques para simulacion en periodo de latencia en SIMULINK
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Figura 5-10: Simulacién del sistema de control PI con Kp=0.5 y Ki=45 para modelo del periodo de latencia.
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Figura 5-11: Simulacién del sistema de control PI con Kp=0.5 y Ki=45 para modelo del periodo de
crecimiento exponencial.
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Figura 5-12: Simulaci6n del sistema de control PI con Kp=0.5 y Ki=45 para modelo del periodo de
crecimiento estacionario.
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Figura 5-13: Simulacién del sistema de control PI con Kp=0.01 y Ki=45 para modelo del periodo de latencia
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Figura 5-14: Simulaci6n del sistema de control PI con Kp=0.01 y Ki=45 para modelo del periodo de
crecimiento exponencial.
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Figura 5-16: Simulacién de sistema de control PI con Kp=0.01 y Ki=45, vista cercana a la variable VTO.
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Figura 5-17: Simulacién de sistema de control PI con Kp=0.01 y Ki=45, vista cercana a la variable %02.
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5.4 Diseiio de control PI en software LABVIEW

Como ya se menciond anteriormente el software utilizado para implementar el sistema de control
es LABVIEW. Pricticamente se tomo la aplicacién creada en el trabajo de tesis de John Cardoch
[2] ya que los alumnos de la Escuela de Bioquimica ya se encuentran familiarizados con la
aplicacion creada. Los cambios més notorios en comparacién con la aplicacién realizada por John
Cardoch es que esta incluye la mediciéon de VTO en conjunto con su gréfica.

Como LABVIEW contiene una gran cantidad de VI’s a su disposicién es importante destacar el
uso del “PID Advanced VI” mostrado en la Figura 5-18, ya que es el encargado de realizar el control
PID dentro del programa desarrollado. La VI en cuestién implementa un controlador usando un
algoritmo PID con una gran cantidad de opciones avanzadas como cambio de modo manual a
automadtico mediante anti-bumpless, la opcién de poder realizar control manual, métodos de
anti-windup para saturacién del actuador, etc.
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Figura 5-18: PID Advanced VI (fuente: http://zone.ni.com)

En términos de programaciéon por LABVIEW cabe mencionar que se encuentra habilitada la
opcién de realizar control manual, permitiendo pasar de control manual a control automatico,
pero no vis reversa. Dentro de los pardmetros del rango de salida del PID (output range) se
estableci6 en el primer experimento una apertura méxima de 100 y una minima de 0 cambiando
para la segunda experiencia de control a un maximo de 25%, valores que estan referidos en el
porcentaje de apertura de valvula de oxigeno. Se programé para que cada 60 segundos realizara
la operacién de control y no se estableci6 un rango para el setpoint. Con respecto a las ganancias
del controlador hay que mencionar que el programa pide ingresar el tiempo integral (Ti) en
minutos, por lo que se realiz6 la transformaciéon correspondiente del pardametro Ki a Ti
encontrado en la simulacién mediante SIMULINK.
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La primera prueba de control se llevé a cabo mediante un control PI con los pardmetros de
Kp=0.01 y Ti=0.8 [seg], el cultivo tuvo una duracién de 72 horas de la bacteria Azotobacter
Vinelandii. Como punto de partida se eligi6é un Setpoint o referencia de 20 [mmol / (L-h)], y dentro
del experimento hubo variaciones de la referencia a valores de 18 [mmol / (L-h)] y 15[mmol / (L-h)],
cabe mencionar que todos estos valores se encuentran en el rango que se trabajarian en cultivos
con el objetivo de medicién de alginato.

6.1 Resultados experimentales

A continuacién, se mostraran los resultados obtenidos de la primera experiencia de control, se
presentan los resultados durante las 72 horas y luego una serie de gréficos en cada etapa de
crecimiento de la bacteria. En la Figura 6-1 se presenta el gréafico de la velocidad de transferencia
de oxigeno (VTO) durante el cultivo completo (72 horas), debido a la cantidad de horas del
proceso y la cantidad de datos muestreados en la Figura 6.2 se muestra la VTO para las primeras
22 horas con el fin de poder apreciar més de cerca el comportamiento de la variable a controlar,
también se agregé la referencia para saber a qué setpoint se estaba controlando.
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Figura 6-1: Control de la velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) durante el cultivo (72 horas).
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Figura 6.2: Velocidad de transferencia de oxigeno durante las 22 primeras horas.
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Figura 6-3: Sefial de control (porcentaje de apertura de valvulas de oxigeno) en las 72 horas.
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Figura 6-4: Sefial de control (porcentaje de apertura de valvulas de oxigeno) en las 72 horas (Eje Y en el
rango 25-31 [%]).
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Figura 6-5: Velocidad de transferencia de oxigeno (VTO) y tensién de oxigeno disuelto (TOD) durante las 72
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Figura 6-6: Comparacion de la referencia (setpoint) con respecto al porcentaje de apertura de valvulas
(variable manipulable).

6.2 Analisis de resultados

En el resultado global de la experiencia efectivamente se logré controlar la velocidad de
transferencia de oxigeno (VTO) como se puede ver en la figura 6-1, se llegd a ésta conclusién
debido a que la VTO en un cultivo normal (entrada constante de 20.9% de oxigeno) durante las
primeras 6 horas aproximadamente va incrementando hasta quedar estable en un valor para
luego durante la hora 45 aproximadamente (cese de crecimiento de la bacteria) disminuye hasta
llegar a 0, dicho esto se ve claramente que en periodo de latencia si bien la variable oscila mucho,
esta intenta mantenerse alrededor del valor de setpoint, en crecimiento exponencial la variable
tiene el mismo comportamiento y finalmente en el periodo mas importante (por la complejidad
que tedricamente se espera para controlar la VTO) igualmente oscila de la misma manera
alrededor del setpoint elegido. Todo esto se puede ver en la Figura 6-1 de manera global y en més
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detalle en la Figura 6-7 para latencia, en la Figura 6-8 para crecimiento exponencial y 6-9 para

estacionario.
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Figura 6-7: VTO en periodo de latencia.
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Figura 6-8: VTO en periodo de crecimiento exponencial.
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Figura 6-9: VTO en periodo de crecimiento estacionario.
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El siguiente aspecto a analizar es que tan bien se control6 la variable, se puede ver en la Figura 6-
2 que se presenta una oscilacién grande de la variable (VTO) en torno al valor deseado. La
oscilacion es producto de la dindmica identificada en el capitulo anterior, la cual consiste en que
a una pequeia variacion en la entrada se produce un valor muy alto en la salida como se aprecia
tanto en la respuesta escalén de los modelos identificados y la respuesta a la sefial PRBS. Para
poder controlar éste efecto se necesitan ganancias pequefias como la utilizada en la primera
experiencia (Kp=0.01) ya que la tnica forma de aumentar o disminuir la VTO es mediante
aperturas muy pequeiias de la védlvula de oxigeno, sin embargo aunque computacionalmente el
PID calculaba una apertura de valvula del orden de décimas o centésimas el controlador de flujo
madsico encargado de la apertura de valvulas de oxigeno no entregaba la resolucién suficiente
aparentemente aproximando el valor que el controlador PID le entregaba generando una
apertura de valvula mayor de la estimada por el programa provocando una mayor aumento en la
VTO generando las oscilaciones en torno al valor de setpoint. En la Tabla 6-1 se pueden apreciar
los valores méximos y minimos en los que oscilaba la VTO para cada etapa de crecimiento.

Tabla 6-1: Valores maximos y minimos de la VTO.-

Etapa de crecimiento Valor maximo de VTO Valor minimo de VTO
Latencia 20.72 14.38
Exponencial 24.29 14.77
Estacionario 23.61 12.87

La VTO presenta un comportamiento diferente dependiendo en qué etapa de crecimiento se
encuentra, segtin las funciones de transferencias estimadas mediante la identificacién del sistema
se vio que la respuesta del sistema no variaba tan considerablemente entre cada etapa de
crecimiento por lo que con solo un conjunto de pardmetros del PI se esperaba que controlara el
sistema en cada etapa de crecimiento. Analizando los resultados el controlador efectivamente
control6 en sistema en sin mayores problemas como se aprecia globalmente en la Figura 6-1 y las
Figuras 6-7, 6-8 y 6-9 de cada etapa respectivamente. Sin embargo observando la Figura 5-5
podemos ver que al observar la Tensién de Oxigeno disuelto (TOD) con respecto a la VTO hay
cambios en el comportamiento del control de la VTO, este andlisis se provoca debido a que la
TOD es la principal variable que afecta la VTO, de hecho esta es la variable que cambia
dependiendo de la etapa de crecimiento de la bacteria, entre menor sea la TOD al aumentar es
oxigeno de entrada es mas fécil incrementar la VTO, como se ve en la figura 6-5 cuando la TOD
incrementa seguramente por el cese del crecimiento de la bacteria la VTO oscila a valores més
pequeiios en contraparte de en periodo exponencial.

Como forma de cuantificar el rendimiento del controlador en la Tabla 6-2 se muestran el
promedio y desviacién estdndar de la VTO controlada para cada etapa de crecimiento. Se puede
observar que en todos los periodos y para cada setpoint respectivo el promedio es practicamente
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igual al valor de Setpoint determinado, sin embargo, la desviacién estdndar tiene un aumento
considerable en la etapa de crecimiento estacionario, lo es consistente ya que en esta etapa es
donde se preveia la mayor dificultad para realizar el control sobre la VTO.

Tabla 6-2: Promedio y desviacién estdndar de la VTO controlada a lo largo del cultivo.

. Exponencial Exponencial . .
Latencia i . Estacionario
(Setpoint=18%) (Setpoint=20%)

Setpoint 15 18 20 18
Promedio 14.84232 17.24392 19.51267 17.88769
Desviaciéon
; 4.499222 11.3205 3.23685 23.36481
estandar

6.2.1 Consideracion de la medicion del analizador de gases

Como ya se ha mencionado anteriormente la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO) es
medida mediante una férmula que utiliza los valores del analizador de gases. Segtin los datos ya
expuesto se puede ver que la apertura de vélvulas llega hasta una apertura de vélvulas de 28%
como se ve en la Figura 6-6, lo cual significa que el oxigeno de salida debiera rondar el 28% menos
lo que respira la célula, sin embargo, el analizador de gases mide en teoria como mdaximo hasta
un 25% de oxigeno de salida. Ocurre que el sistema a pesar de superar el rango del analizador de
gases aun indicaba el valor oxigeno de salida de hasta un 28%, poniendo en duda si éste es un
valor real.

Como solucién propuesta se realizé una segunda experiencia incluyendo esta limitacién. Para la
segunda experiencia fue necesario limitar la apertura de vélvulas hasta un méximo de 25% ya que
eso provocaria que en el oxigeno de salida idealmente no debiera sobrepasarse de ese 25%
producto de la relacién existente entre el oxigeno de entrada y el de salida. La limitacién
inicialmente hace suponer colocar problemas al sistema de control ya que como se visualiz6 en
la primera experiencia para controlar la VTO a los setpoints requeridos se necesité rondar la
apertura de la vélvula de oxigeno hasta un 28%.

6.3 Segunda experiencia de control con limitacion de valvulas

Para la segunda experiencia de control se limit6 la apertura de vélvula hasta un 25% con el
propdésito de que el analizador de gases no superard el rango maximo para el oxigeno de salida.
Se utilizaron los mismos pardmetros del controlador PI sin embargo se utiliz6 un setpoint menor
va que a los setpoints experimentados anteriormente presentaban aperturas de vélvulas
superiores al 25%.
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Los resultados de la segunda experiencia de control se pueden ver en la Figura 6-10. El sistema
de control no funciond con la limitacion de control ya que cuando la apertura de véalvulas llegé6 a
su limite de 25% se perdi6 el control de la VTO (Figura 6-11).

La principal razén de la falla en el sistema de control de este sistema se le puede delegar a la
limitacion de las vdlvulas, ya que en el momento que la apertura llego a su limite alrededor del
25%, el programa estimaba pequeias variaciones rondando décimas o centésimas bajo el 25%,
sin embargo, la vdlvula no mostré respuesta a estos cambios haciendo que la VIO empiece a
disminuir hasta llegar a 0. También se presentaron mayor cantidad de oscilaciones luego de
cambiar el setpoint a valores més bajos. En conclusién, el sistema de control con los pardmetros
establecidos y mediante la limitacién de 25% de oxigeno no dio resultados, esto era de suponer
porque es dificil poder controlar la variable con una limitante tan importante como lo es la
entrada. Como modo de comparacién en experiencias de control de TOD (variable de estrecha
relacion conla VTO) se llegaban a aperturas de vélvula de hasta 80% y sumdandole al hecho de que
en setpoint relativamente bajos aparte de ser dificil de controlar por las grandes variaciones de
VTO son inservibles para los fines de investigacién en la produccién de alginato.
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Figura 6-10: Resultado de control de la VTO en la segunda experiencia de control.
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Figura 6-11: Porcentaje de apertura de oxigeno para segunda experiencia de control.

65



Discusion y conclusiones

Las virtudes del trabajo realizado se pueden ver al considerar las etapas que lo constituyeron. El
punto de partida fue esencial ya que consider6 todo lo que era el marco teérico del proceso
biolégico, adentrarse en estos temas no fue lo mas sencillo, pero finalmente sirvié para entender
el sistema y estar mejor preparado para el posterior trabajo de control y a su vez poder
desenvolverse de buena manera con el personal de la Escuela de Bioquimica de la PUCV para un
fructifero trabajo en conjunto. Gracias al marco teérico del proceso es que surgieron ideas como
la evaluacién de la variable a controlar con respecto a las etapas de crecimiento, surgi6 la mejor
interpretacion de los resultados obtenidos de las experiencias de control y también a visualizar
las limitaciones que producia las ecuaciones del sistema lo que llevé a implementar una
identificacién del sistema mediante PRBS.

Gran parte del trabajo consistié en experiencias de laboratorio, por ello una de las principales
dificultades que se tuvo fue la larga duracién de ellas. Una experiencia normal tenia una duracién
de 72 horas, lo que significa que son alrededor de 4 dias con el cultivo en funcionamiento, por ello
todo el proceso desde el momento en que empieza la preparacion para el cultivo y se obtienen los
datos del experimento duraba alrededor de 1 semana. Otra dificultad que fue necesario conllevar
fue que las experiencias no se podian realizar siempre que se estimara, era necesaria la
coordinacién con las personas encargadas en bioquimica ya que era necesario la disponibilidad
tanto del operario, del biorreactor, y de los gases a utilizar. Este hecho fue una gran limitante para
el avance del trabajo ya que durante el inicio del trabajo hubo demasiado tiempo en que no
autorizaron el uso del biorreactor por parte de la escuela de bioquimica debido a una serie de
factores.

Un aspecto fundamental a destacar en la implementacién de sistemas de control en bioprocesos
es la complejidad de trabajar con microorganismo vivos, el trabajar con una bacteria
generalmente provoca muchas veces respuestas que no son facilmente previstas, como sucede
con la respiracion celular, no siempre se obtienen las respuestas debido a la influencia de una
gran cantidad de factores. Este tipo de procesos estd caracterizado también por la gran cantidad
de variables estrechamente relacionadas por lo que la manipulacién de una genera una cadena
de reacciones que no es facil de visualizar por ello es fundamental tener una clara nocién teérica
de este tipo de sistemas y apoyarse de la posterior identificacién del sistema.

La identificacién del sistema nacié producto de que las ecuaciones diferenciales que se tienen del
biorreactor no son lo suficientemente rigurosas para disefiar el sistema de control, ya que no
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toman en consideracién una gran cantidad de factores como por ejemplo la variabilidad del
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (kla). La identificacién del sistema ayudé a
conocer ladindmica del proceso sobre todo del efecto que se produce de la variacién de la variable
manipulable sobre la Velocidad de Transferencia de Oxigeno (VTO). Esta fue realizada mediante
una técnica ampliamente usada como lo es la sefial PRBS, si bien el propio sistema pone muchas
limitaciones a la sefial PRBS se considera que los modelos estimados representan de buena
manera la peculiar dindmica del sistema. Un aspecto a destacar es la limitacién que exige este
tipo de bioprocesos frente a sefiales PRBS ya que esta se caracteriza por los constantes cambios
de la variable de entradalo que puede provocar cambios de entrada demasiado bruscos que sobre
exigen al microorganismo de una manera indeseada, principalmente por el hecho de que se estd
forzando al microorganismo con temas de respiracion celular propios de un organismo vivo.

La variable a controlar posee una gran dificultad para ser controlada, por una serie de hechos
como lo son la manera de medirla y la dindmica que presenta. La Velocidad de Transferencia de
oxigeno (VTO) no es una variable que se obtenga directamente de un sensor, sino que se estima
mediante una férmula que ocupa tanto medidas de los gases de entrada y salida en conjunto con
una serie de constantes de cardcter operacional, este método inherentemente conlleva un cierto
margen de error sobre el valor exacto de la variable en cuestién, pero se considera como una
estimacion viable. Uno de los principales problemas del método de medicién usado es que la
velocidad en que los gases de salida varian frente a constantes cambios en la entrada, como ya se
ha mencionado hay una relacién clara entre el porcentaje de oxigeno de entrada y el de salida, ya
que éstos deberian ser parecidos para estimar cuanto consume el microorganismo y asi calcular
la velocidad de transferencia de oxigeno, sin embargo, cuando se tienen continuos cambios en la
entrada los gases de oxigeno de salida no tienen una rdpida reaccién frente a ellos ya que
fisicamente hay un tiempo en que se demora el gas de oxigeno en salir del biorreactor no es un
cambio instantdneo como si puede suceder en la entrada. Este efecto provoca que haya una gran
diferencia entre el oxigeno que sale y el que entra generando valores extremadamente altos de
VTO (o extremadamente bajos) durante cierto periodo.

La dificultad presentada por la dindmica misma de la VTO radica en el gran porcentaje de
sobrepaso que presenta frente a un cambio en la entrada, como modo ilustrativo se puede ver la
respuesta escalén en la cual nos dice que frente a un aumento de 1 unidad en la entrada
(porcentaje de apertura de vélvula de oxigeno) la VTO puede llegar a aumentar hasta un valor de
30 mmol /(L-h) considerando que un valor nominal de VTO puede rondar los 19 mmol /(L-h),
incluso esto se demuestra en los resultados con la sefial PRBS que a un cambio mds grande en la
entrada de 10% a 18% de Oxigeno la VIO puede tomar valores de hasta 130 mmaol /(L-h). Esta
dindmica hizo presupuestar valores pequefios en los pardmetros del controlador PI, sin embargo,
como se vio en los resultados obtenidos tanto en la simulacién como en los experimentales las
aperturas constantes de valvulas deberian ser muy pequefias para un control 6ptimo pero que
fisicamente las vélvulas reales no daban con la resolucién solicitada para el cumplimiento del
controlador generando las oscilaciones en torno al valor de setpoint esperado.

En un principio se estimé que era necesario estimar un modelo para cada etapa de crecimiento
producto de las etapas de crecimiento de la bacteria y el efecto que éste provocaba en la variable
a controlar generando claramente el comportamiento de un sistema no lineal, para mitigar este
problema se habia planteado un sistema de control de ganancia programada (Gain Scheduling)
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sintonizando el PI para cada etapa de crecimiento, sin embargo luego de la estimacién del modelo
se encontr6 dindmicas parecidas para cada etapa de crecimiento, quedé demostrado que tanto
en las simulaciones como en la experiencia de control real el controlador PI pudo controlar el
sistema de la misma manera sin verse afectado de sobremanera por la etapa de crecimiento
bacterial donde se encuentre.

La primera experiencia aparentemente mostré un resultado que, si bien presentaba oscilaciones
grandes en torno al setpoint de VTO vislumbrada un gran avance, ya que se logr6 mantener la
VTO oscilando en torno al valor requerido en momentos que deberia ser nula. Las oscilaciones
fueron producidas porque el controlador con los pardmetros estimados calculaba aperturas de
valvulas demasiado pequefias del orden de décimas o centésimas a lo cual la valvula no poseia la
resolucién necesaria. La VTO se logré controlar con un mismo conjunto de pardmetros como se
estableci6 luego del andlisis de la identificacién del sistema al contrario de lo que se pensé
inicialmente.

Las limitaciones impuestas al sistema de control son un factor importante y hasta determinantes,
ya que estas fueron aumentando a medida que incrementaba el nlimero de experiencias. Si bien
en la primera experiencia se obtuvieron resultados esperanzadores se solicit6 limitar la entrada
de oxigeno hasta un maximo de 25% para obtener un maximo de oxigeno de salida de un 25% con
el propésito de no superar el rango maximo del analizador de gases de salida (encargado de la
medicién de VTO), esta restriccion luego de analizar los resultados de las dos experiencias con 'y
sin limitacién fueron demasiado contundentes ya que tanto en simulacién y la primera
experiencia para controlar el sistema de estimaban entradas de hasta 28%. Analizando los
resultados obtenidos se ve muy dificil controlar la VTO con una entrada mdaxima de 25% de
oxigeno por lo anteriormente mencionado de hecho en trabajos de control de TOD que es una
variable de caracteristicas y dificultades similares se llegaban a entradas de hasta 80% de oxigeno
en los lugares de mayor dificultad de control lo que hace vislumbrar que frente a VTO entre los
10-18 [mmol /(L h)] no seria posible controlar con solo una entrada de hasta 25%.

Si bien el sistema no se logr6 controlar de manera perfecta se lograron buenos avances en temas
como la identificacién del sistema, marco teérico del mismo, experiencias de control e incluso en
la identificacién de las restricciones pensando en futuros trabajos para la mejora. Como trabajo a
corto plazo en busca posibles mejoras se estima como opciones buscar otro tipo de sintonizacién
para el sistema y principalmente planificar una experiencia donde se pueda obtener un resultado
de control 6ptimo tomando en consideracion la relacion entre setpoint de VIO con respecto a la
limitacién de entrada. Finalmente se cree que para obtener realmente un sistema de control
robusto sobre la VTO es necesario estudiar técnicas de estimadores de tiempo real de la velocidad
de transferencia de oxigeno (VTO) como el presentado en [9], ya que el efecto de la lentitud del
analizador de gases con respecto al oxigeno de salida puede ser contrarrestado con un estudio de
una mejor férmula que estime en tiempo real la VTO. Estudios datan de estimadores de la VTO
pero en cultivos de E. coli [6] en el cual se consideran temas como la dilucién del espacio de
cabeza (head space) y el lag de las mediciones de sensores de gases de salida, sin embargo ello
conlleva un conocimiento més profundo del microorganismo en cuestién y todo lo relativo a
respiracion celular.
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