
    

Csene ! 

STAD ATT, Le 
ce £ ie 

iffy; UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 
      

  

  

FACULTAD DE QUIMICA 

UNIDAD ACADEMICA DE LOS CICLOS PROFESIONALES 
Y DE POSGRADO DEL COLEGIO DE CIENCIAS 

Y HUMANIDADES 

MODELAMIENTO Y CONTROL DE 
UN SISTEMA DE DIGESTION 

ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

TESIS 
QUE PARA OBTENER EL GRADO ACADEMICO DE 

DOCTOR EN BIOTECNOLOGIA 

PRESENTA 

M. en C. OSCAR ARMANDO MONROY HERMOSILLO 

Coyoacén, D.F. marzo de 1998       | 

ott 
N vO ee



 

UNAM – Dirección General de Bibliotecas 

Tesis Digitales 

Restricciones de uso 
  

DERECHOS RESERVADOS © 

PROHIBIDA SU REPRODUCCIÓN TOTAL O PARCIAL 
  

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal 
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México). 

El uso de imágenes, fragmentos de videos, y demás material que sea 
objeto de protección de los derechos de autor, será exclusivamente para 
fines educativos e informativos y deberá citar la fuente donde la obtuvo 
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro, 
reproducción, edición o modificación, será perseguido y sancionado por el 
respectivo titular de los Derechos de Autor. 

 

  

 



P
A
G
I
N
A
C
I
O
N
 

 
 

D
I
S
C
O
N
T
I
N
U
A



    
  

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA 

- DE MEXICO 
  

  

FACULTAD DE QUIMICA 

UNIDAD ACADEMICA DE LOS CICLOS PROFESIONALES Y DE 

POSGRADO DEL COLEGIO DE CIENCIAS Y HUMANIDADES 

MODELAMIENTO Y CONTROL DE UN SISTEMA 

DE DIGESTION ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

T E S I S 
QUE PARA OBTENER EL GRADO ACADEMICO DE 

DOCTOR EN BIOTECNOLOGIA 

P R E Ss E N T A 

M. en C. OSCAR ARMANDO MONROY HERMOSILLO 

Comité Tutoral: Dr. Gustavo Viniegra Gonzalez 

‘Dra. Carmen Duran de Bazua 

Dr. Adalberto Noyola Robles 

Jurado: Dr. Jean Pierre Guyot 
Dr. Juan Lema Rodicio 
Dr. Agustin L6pez Munguia 

Dr. Rodolfo Quintero Ramirez 

Dr. Sergio Revah Moiseev 

Coyoacan, D.F. marzo de 1998



AGRADECIMIENTOS 

Cuando en la etapa madura de mi carrera de investigador, decidi iniciar mi doctorado, 

me encontré con tantas dificultades para llevarlo a cabo, como amigos que me ayudaron a 

superarlas. 
Quiero agradecer especialmente: 

A Amelia Farrés, por ayudarme a atravesar el calvario de la inscripcion. Con la varita 
magica de su buena disposicién me abria puertas y extendia plazos para mantenerme dentro 

del programa. 
A mi comité tutorial, especialmente a Carmen Duran, Rodolfo Quintero, Adalberto 

Noyola y Gustavo Viniegra quienes me ayudaron a darle forma a la tesis mediante sus 
pacientes revisiones y discusiones a través del muy util correo electronico. 

A mis alumnos Patricia Olguin, Flor Cuervo, Acela Laguna, Roberto Rios y Daniel 
Vilchis quienes me ayudaron con el trabajo experimental y de quienes aprendi mucho de lo que 
es la digestion anaerobia. 

A mis colaboradores y amigos del laboratorio de Microbiologia Ambiental de la 

Universidad Auténoma Metropolitana; Florina Ramirez, Monica Meraz, Margarita Salazar, 

Carmen Fajardo y Herve Macarie, con quienes he compartido largas horas de trabajo, 

aprendizaje y satisfacciones, por sus continuas palabras de aliento. También es justo agradecer 

a todos y cada uno de sus trabajadores de la UAM por el ambiente general de trabajo, que me 

estimuld a iniciar y terminar esta tesis. 
A José Alvarez Ramirez, mi maestro en control con quien comparti largas sesiones de 

trabajo, para desarrollar el sencillo método de control que proponge en la tesis. 
A Victor Ruiz Carmona quien me ayud6 a elaborar los programas de computacion. 

A Sevastiannos Roussos, quien tuvo la generosa idea de invitarme a Montpellier para 
iniciar la escritura de la tesis que ya llevaba algunos meses esperando un tiempo de dedicacion 

exclusiva. 

A Jean Pierre Guyot, quien compartid conmigo, en un imviemno, su cubiculo y 

bibliografia para darle forma al primer borrador de esta tesis. 

A Gustavo Viniegra, mi amigo, cuyas ideas y animo para discutir cualquier cosa, desde 

la biotecnologia, el medio ambiente y la educacién, mucho me animaron durante el desarrollo 

de esta tesis. 

A Lupe, Oscar, Cecilia y Andrés, a quienes amo y dedico esta tesis, por los largos 

periodos que me permitieron aislarme para empezar y terminar esta tesis.



  

Modelamiento y contro! de un sistema de digestion anaerobia en dos etapas 

MODELAMIENTO Y CONTROL DE UN SISTEMA DE DIGESTION ANAEROBIA 

EN DOS ETAPAS 

RESUMEN i 
ABSTRACT iii 
GLOSARIO v 
INDICE DE FIGURAS viii 
INDICE DE TABLAS x 

1, INTRODUCCION: CONTROL DE LA DIGESTION ANAEROBIA 1 

1.1 MICROBIOLOGIA Y BIOQUIMICA DE LA DIGESTION ANAEROBIA =. 3 
1. Acidogénesis: hidrolisis y fermentacion 3 
2. Importancia del hidrégeno en el control de la acidogénesis 5 
3. Acetogénesis 6 
4. Metanogénesis ; 9 

1.2 TERMODINAMICA Y PAPEL DEL HIDROGENO 10 
1. Transferencia de hidrégeno entre especies 11 
2. Inhibicion de la reaccion acetoclasta por el hidrégeno 11 

1.3 MODELOS CINETICOS DE LA DIGESTION ANAEROBIA 12 
1. Hidrolisis de particulas suspendidas 13 
2. Crecimiento de la biomasa, consumo y produccién de compuestos solubles 14 
3. Fermentacion de monosacaridos y aminoacidos: Efecto de la presién 

parcial de hidrégeno 15 

4. Acetogénesis 16 
5. Metanogénesis 17 

1.4 ESTABILIDAD DE LOS REACTORES ANAEROBIOS 19 
1. Importancia del tiempo de retencién de sélidos 19 
2. Importancia de los factores ambientales 21 
3. Causas que rompen la estabilidad de los reactores anaerobios 22 

4. Puesta en marcha de una estrategia de control : 23 

5. Supervision e instrumentaci6n 24 
1.5 DIGESTION ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 30 

1. Aplicaciones 30 
2. Microbiologia 32 

1.6 DIGESTION ANAEROBIA DE LA LACTOSA 32 
1. Estructura y bioquimica 32 
2. Rutas de degradacion anaerobia 34 

1.7 MODELAMIENTO MATEMATICO 36 
1. Modelamiento fenomenoldgico 36 

2. Modelamiento de reactores con biomasa retenida 38 

3. Modelo matematico 38 
1 Fase microbioldgica 39 
2 Fase liquida 39 
3 Fase gaseosa 41



  

1.8 CONTROL DE REACTORES ANAEROBIOS 
1. Estrategias de control 

1. de lazo cerrado 

2. de lazo abierto 

3. modelos lineales 

4. Control adaptable 

5. Control robusto 

6. Sistemas expertos 
7. Control fuzzy o difuso 

2. Toma de acciones 
1.9 CONCLUSIONES 

1.10 OBJETIVOS Y ESQUEMA DE LA TESIS 

2, MATERIALES Y METODOS 
1. Reactores UASB de laboratorio 

1. Medicion del biogas producido 
2. Medicion del caudal tratado 

. Medios de alimentacion 

. Indculo 

. Establecimiento de estados pseudo-estacionarios 

. Métodos analiticos 

1, Demanda quimica de oxigeno 
2. Acidos grasos volatiles totales, bicarbonato y carbonato 
3. Acidos acético, propidnico y butirico 
4. Metano y didxido de carbono en el biogas 
5. Cuentas bacterianas 

a
R
 
W
h
 

3. MODELO DE LA DIGESTION ANAEROBIA Y SELECCION 
DE ESTRATEGIAS DE CONTROL 
1, Resumen 

2. Introduccion 

1. Estrategia adaptable de linearizacién externa 

2. Estrategia Lakrori de aproximacién logaritmica 
3. Estrategia proporcional integral 

3. Material y métodos 
4. Resultados y discusién 

Apéndices del capitulo 
A3.1 Modelo de la digestion anaerobia en dos etapas 
A3.2 Comportamiento dinamico de la digestién anaerobia 
A3.3 Estimacion recursiva del coeficiente an 

A3.4 Estimacion recursiva del coeficiente B,, 

A3.5 Programa en TurboPascal de la digestién anaerobia en dos etapas 

42 

42 

42 
42 
42 
44 
45 
45 
45 
46 
46 
47 

49 

51 

52 

54 

54 
54 

54 

54 
56 

37 

58 

59 

61 

61 
62 

64 

65 

65 

70 

74 

78 

79 
80



  

Modelamiento y control de un sistema de digestion anaerobia en dos etapas 
  

4, VALIDACION DE UN MODELO DE LA DIGESTION ANAEROBIA 

Y CONTROL POR ADICION DE BICARBONATO 
1. Resumen 

2. Materiales y métodos 
1. Corridas experimentales 

2. Corridas de simulacion 

3. Comparacién entre comportamiento del reactor y el modelo 
1 Resultados experimentales 
2 Resultados de la simulacion 

4. Uso del concepto de potencial de amortiguamiento como estrategia de control 
5. Control por adicion de bicarbonato 

1, Caracterizacion dinamica del reactor 

6. Conclusiones 

Apéndice 4.1 Modelo dinamico de la digestion anaerobia 

5, CINETICA DE LA DIGESTION ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 
1. Resumen 

2. Introduccién 
3. Materiales y métodos 
4. Resultados y discusién 

1 Reactor acidogénico 
2 Reactor metanogénico 
3 Reactores UASB en serie 

5. Conclusiones 

Apéndice 5.1 Balance de H2 en el reactor acidogénico 

6. ESTRATEGIA DE CONTROL ADAPTABLE SIN USAR MEDICIONES 

DE BIOGAS 
1. Resumen 

2. Introduccion 
1. Accién sobre la tasa de dilucion 

2. Accién sobre el potencial de amortiguamiento 
3. Materiales y métodos 
4. Resultados y discusién 

1. Ajuste de los controladores 
2. Control de la concentracion de DQO de salida (S,) 
3. Ordenes de control con y sin medicion de biogas 
Control del potencial de amortiguamiento 

5. Conclusiones 

7. CONCLUSIONES GENERALES Y RECOMENDACIONES 

8. REFERENCIAS 

PUBLICACIONES RELACIONADAS CON ESTA TESIS 

95 
97 

97 

97 

98 

98 

98 

102 

104 

105 
105 

107 

109 

111 

113 

113 

114 

114 
114 

121 
124 
128 

129 

133 

135 

135 
136 

137 

137 
138 

138 

139 

142 

143 

145 

149 

159



  

Modelamiento y control de un sistema de digestiéa anaerobia en dos etapas, 
Tesis de Doctorado en Biotecnologia de la UACPyP, CCH (1998) 

Universidad Nacional Autonoma de México 
Oscar Monroy Hermosillo 

RESUMEN 
En esta tesis se desarrolla una estrategia de control adaptable de la digestion anaerobia 

de aguas residuales que contienen compuestos recalcitrantes que requieren de, al menos, dos 
etapas para convertirse en metano. Esta estrategia consiste en un control adaptable robusto 
en el reactor metanogénico que requiere de mediciones de la demanda quimica de oxigeno 
(DQO) y del potencial de amortiguamiento (PA), sin necesidad de acudir a las mediciones de 
biogas, que no se practican actualmente en la mayor parte de las plantas anaerobias del pais. 

Al principio de cada capitulo se hace un breve resumen de las ideas que se 
desarrollaran en él y al final se extraen las conclusiones particulares de ese capitulo. Al final 
de este trabajo se incluyen copias de cuatro publicaciones que sustentan esta tesis, 
acompajiadas de una revisién del estado del arte sobre el control de los reactores anaerobios. 

En el capitulo 1, se hace una revision de los conceptos basicos de la microbiologia, 

bioquimica, cinética y fisicoquimica de la digestion anaerobia, de los modelos matematicos 
que integran estos factores y de las distintas estrategias de control existentes. Se concluye 
que se requiere un modelo matematico de la digestién anaerobia para hacer simulaciones, 
estimar variables de estado, seleccionar modelos de control y, junto con experimentos en 

reactores en continuo, validar las variables. Se concluye también, que la estrategia de control 
debera usar las variables mas faciles de medir como son la DQO y las relaciones de 

alcalinidad para llegar a establecer una estrategia de control util a cualquier planta de 
tratamiento anaerobio en México. 

En el Capitulo 2, se presentan los materiales y métodos usados describiendo con cierto 
detalle el montaje de los reactores anaerobios, las técnicas de medicién de gas y de los 
acidos grasos volatiles. Los disefios experimentales se describen en cada uno de los capitulos 
subsiguientes. 

Para establecer una estrategia de control adecuada a las plantas de tratamiento 

anaerobio en México se siguieron tres pasos. 
1) Una exploracién o analisis comparativo de las propiedades dinamicas de los 

modelos de control mas aceptados a la fecha con objeto de ver si los algoritmos asociados a 
estos modelos son confiables (sensibles y robustos). Esto ocurre en el capitulo 3 y para ello 

se elabora un modelo de la digestién anaerobia que parte del de vanBrusegem et al., (1990) 
y se modifica para describir un reactor completamente mezclado en las fases liquida y 
gaseosa, con estados transitorios periddicos debidos a la acumulacion y purga periddica de 
células en el reactor. Después, se analizan tres distintas estrategias de control, -una 
adaptable de linearizacién externa, una proporcional-integral robusta y una empirica de 
aproximacién logaritmica- mediante simulaciones en computadora, con objeto de conocer 
sus propiedades dinamicas. Se observa que la estrategia adaptable de linearizacién externa 

controla de esa manera mas cercana al reactor aunque requiere de un gran numero de 

parametros por analizar. La estrategia proporcional-integral basada en balances transitorios 

de materia, si bien es robusta, controla al reactor con retraso y se estima que encontrando un



sintonizador ajustable podria mejorarse. La estrategia de aproximacion logaritmica es dificil 
de sintonizar ya que la ecuaci6n y sus pardmetros al ser obtenidos de manera empirica no 

tienen significado fisico y, por tanto, son dificiles de reajustar. En conclusion, se decide 

trabajar con una estrategia de control adaptable modificada para que no se requiera del 
andlisis de gases que no se practican actualmente en las plantas de tratamiento en México. 

2) En los capitulos 4 y 5 se hacen balances de masa durante la operacién en estado 
seudoestacionario de procesos anaerobios de una y dos etapas con objeto de estimar las 
variables de estado, validar un modelo y comparar las estrategias de lazo abierto con las 
adaptables. En el capitulo 4 se valida un modelo de la digestion anaerobia de dos 
poblaciones, se estiman los valores numéricos de los parametros que permiten modelar el 
sistema sefialando la dificultad de predecir la evolucién del pH. Al mismo tiempo, se prueba 
el control del reactor mediante una estrategia de lazo abierto mediante la adicién de 

bicarbonato, manteniendo fija la tasa de dilucién (D). Con ello se pretende ver si esta sola 
estrategia permite controlar el proceso. Los resultados de control de lazo abierto se 
comparan con los valores tedricos del control adaptable, el cual se consideré que controlaba 
mas cercanamente al reactor (capitulo 3). Se compararon dos criterios: el de la relacién de 

alcalinidades (a) y el del potencial de amortiguamiento (PA). Se encuentra que, para 

efluentes que estan bien amortiguados, el control con el criterio a es mas econdmico y para 
efluentes con altos niveles de AGV, es mas econdmico controlar con el PA. En el capitulo 5 
se intentan modelar las dos etapas de la digestién anaerobia en dos reactores de lecho de 

lodos de flujo ascendente (UASB, por sus siglas en inglés) en serie. En el reactor 
acidogénico (RA), se encuentran bacterias metanogénicas hidrogenotrofas atin a cargas 

organicas altas de 32 gDQOL"d" y pH 3.5. Predomina la produccién de acido acético 
pero, en general, la eficiencia de acidogénesis disminuye con la velocidad de carga organica. 
La estimacion de la produccién tedrica de Hz predice la velocidad de fermentacién de la 
lactosa y la formaci6n de metano, pero no se encuentra la influencia sobre la distribucién de 
los acidos grasos volatiles (AGV). La estimacién de la produccién de CO predice la 

capacidad amortiguadora del medio. Se concluye que no es necesario controlar al reactor 
acidogénico pues se autocontrola por pH entregando al reactor metanogénico (RM) una 
mezcla de carbohidrato, AGV y bicarbonato ya que la conexidn entre los dos reactores esta 
mediada por un recipiente en donde se mezcla una corriente de recirculacién del RM y el 
efluente del RA. 

3) En el capitulo 6 se establece una estrategia de control adaptable con !a minima 

supervision de variables y se compara con el control adaptable, que requiere de medicién de 
gases, que es el comunmente aceptado en la literatura, por lo que se propone una estrategia 

de control adaptable en el reactor metanogénico basada unicamente en el balance de DQO. 
Con los datos cinéticos obtenidos en varias corridas continuas en el reactor UASB 
metanogénico, sometido a variaciones subitas de la velocidad de carga organica se 
caracteriza la estabilidad dinamica del reactor con objeto de introducir este factor, en forma 
de ganancias y de coeficientes de rendimiento, en las ecuaciones de control. Se comprueba 
que, con esta estrategia, basada unicamente en las mediciones fuera de linea, de la DQO y 
del PA, es posible controlar el reactor. 

Finalmente, en las conclusiones de esta tesis se discuten las ventajas y desventajas 
que puede tener el uso del modelo adaptativo para el control de reactores anaerobios y las 
necesidades de futuras investigaciones para llegar al control automatico. 
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Modelling and control of a two stage anaerobic digestion system 

Biotechnology Doctorate Thesis from the UVACPyP, CCH, UNAM (1998) 
Oscar Monroy Hermosillo 

ABSTRACT 
An adaptive control strategy for the anaerobic digestion treatment of waste waters 

which need at least two stages to be methanized is developed. This strategy is a robust 
adaptive control in the methanogenic reactor which requires of the chemical oxygen demand 
(COD) measurements and of the buffer potential (BP), without the need of biogas 
measurements which are not practised in most of the anaerobic plants of the country. 

Each chapter contains a brief abstract of the ideas which will be developed throughout 
as well as the particular conclusions which are stated at the end. Four publications, which 
are the basis of this work, are to be found at the end of the thesis, which is merely the 
integration of their results and a review of the state of art of the control of anaerobic 
reactors. 

In chapter 1, the basic microbiological, biochemical, kinetic and physicochemical 
concepts are reviewed together with the mathematical models which integrate these factors 
and the different control strategies. It is concluded that a mathematical model of the 
anaerobic digestion process is needed to simulate, estimate state variables, select control 
models and, together with experiments on continuous reactors, validate the variables. It is 

also concluded that the control strategy should use the most easily measurable, like COD 
and the alkalinity ratios to arrive a control strategy which is useful to any anaerobic 

treatment plant. 
In Chapter 2, the materials and methods, such as the anaerobic reactors set-up, the 

gases and VFA measuring techniques, used throughout this work are described with detail. 

The experimental designs are described in each of the chapters. 
To address the problem of establishing a useful and appropriate control strategy for 

the anaerobic treatment plants in Mexico, a three steps approach was followed: 

1) A screening or comparative analysis of the dynamic properties of the most accepted 
control models with the aim to see the reliability of the algorithms associated to these 
models. Chapter 3 deals with it and therefore develops 2 mathematical model, based on a 
previous one of two populations from van Breusegem e# al., (1990) which describes a 
completely mixed reactor, for the liquid and gas media but that due to biomass 

accumulations and purges allows for transient states. Three different control strategies, an 
adaptive with external linearization, a robust proportional-integral and a logarithmic 
approximation were tried by computer simulations in order to study their dynamic 
properties. It is concluded that the adaptive strategy controls the reactor very closely 
although it requires the analysis of a great number of parameters. The proportional-integral 
strategy based on transient mass balances, though robust, controls the reactor with a 

response lag. Nevertheless, a choice of an adaptable tuner can improve the strategy. The 
logarithmic approximation strategy is difficult to tune as the whole equation does not have a 
physical meaning, and thus, are difficult to readjust. A final conclusion is to work with an 
adaptive control strategy, based on mass balances which do not requires the gas analysis, as 
they are not practised today in most of the anaerobic wastewater treatment plants in Mexico. 

iii



2) During the pseudosteady state operation of one and two stage anaerobic processes, 
the state variables are estimated, the model is validated and two strategies (an adaptive and a 
lineal) are compared. In chapter 4 the two population anaerobic digestion model is validated 
and the parameters which allow the simulation of the process are estimated. The difficulty to 
predict the pH evolution is analysed. At the same time, the reactor at constant dilution rate is 
controlled with bicarbonate addition using an open loop strategy in order to compare it with 
an adaptive control strategy. It is concluded that while the former does not allow for the 
variation in the reactor activity, as it doesn’t use mass balances, so it is limited to keep the 
reactor in a safe buffer potential, the adaptive method, although demanding more 
bicarbonate keeps the reactor in a higher activity. Two criteria to measure the alkalinity 
potential were evaluated; the alkalinity ratio (a) and the BP. It is concluded that effluents 
having high concentrations of volatile fatty acids (VFA), the use of BP requires less 
bicarbonate addition. In Chapter 5 the two stage anaerobic digestion process is modelled for 
two sequenced UASB reactors. In the acidogenic reactor, at loading rates as high as 32 
gCODL"'d" and pH as low as 3.5, there are found hydrogentrophic methanogenic bacteria. 
Although the acetic acid production is the most significant, the general VFA production 
decreases with increasing loading rates. The theoretical estimation of Hz production predicts 
the lactose fermentation and the methane generation rates but no influence on the VFA 
distribution is found. The theoretical estimation of the CO2 formation predicts the buffer 
capacity of the medium. It is concluded that it is not necessary to exert a control on the 
acidogenic reactor as it is self controlled by pH and a fraction of the methanogenic reactor 
effluent, delivering the methanogenic reactor with an appropriate mixture of VFA and 
carbohydrate and bicarbonate. 

3) In Chapter 6 an adaptive control strategy with minimum variable supervision is 
established (based on COD balances that does not require biogas monitoring). It is 

favourable compared against the normally accepted adaptive strategy which requires gas 
measurements. With the kinetic data obtained from the methanogenic reactor, subjected to 
sudden variation in the organic loading rate, the dynamic characteristics of the reactor are 
obtained in the form of tuning and yield coefficients. It is proven that this strategy, based 
only on out of line COD and BP measurements, can successfully control the reactor. 

The advantages of an adaptive model of this sort and the need for future research in 
this field are discussed in the general conclusions. 

iv
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GLOSARIO 

Algunos términos usados reiteradamente en esta tesis 

digestién: el término proviene del latin digerere: digerir, convertir, en el aparato digestivo, 

los alimentos en sustancias solubles y asimilables por el organismo. Por extensién o 

derivacién, rompimiento de sustancias complejas que producen moléculas mas pequefias y 

sencillas. Por ejemplo la digestion de virutas de madera por medios bioquimicos, quimicos 0 

mecé4nicos para producir pulpas celuldsicas; digestién de los alimentos por medios quimicos, 

bioquimicos y mecanicos para producir sustancias facilmente adsorbidas por el cuerpo, 

digestién 0 composteo (tomada del inglés compost) de residuos vegetales en fertilizantes 

organicos y acondicionadores de suelos para facilitar la incorporacién de nutrimentos a las 

plantas y sustancias himicas al suelo. 

anaerobia: en ausencia de aire o sea sin oxigeno molecular como receptor final de 

electrones 

digestién anaerobia: términos dados técnicamente al proceso mediante el cual, por la 

accion de diversos grupos de bacterias, las sustancias organicas se rompen y degradan hasta 

sus formas mas sencillas en ausencia de oxigeno, ya que en cada etapa del rompimiento, el 

receptor de electrones en este sistema de reacciones de éxido-reduccién nunca es el oxigeno 

molecular 

Abreviaturas 
AG: acidos grasos 
AGV: acidos grasos volatiles 
BA: bacterias acidogénicas 
BM: bacterias metanogénicas; 

BMA: acetoclastas 
BMH: hidrogenotroficas 

CAEP: control adaptable con estimacién de las perturbaciones 
DA: digestion anaerobia 
DADE: digestion anaerobia en dos etapas 
DQO: demanda quimica de oxigeno 
E-SE: estado seudoestacionario 
FA: reactor de filtro anaerobio 
GI: ganacia del controlador integral (T'] 
GP: ganacia del controlador proporcional [T"] 
HAGV: AGV no disociados 
IVL: indice volumétrico de lodos [L>M"), (mL'g”) 
LE: estrategia de control adaptable de linearizacion extrerna 
LA: estrategia de control exponencial de aproximacién logaritmica 
LF: reactor de lecho fluidificado 
NAD(H,H)*: dinucleétidos de nicotinamida oxidados, (reducidos) 
NMP: numero mas probable de microorganismos, técnica estadistica para contarlos 
OHPA: bacterias acetogénicas productoras obligadas de hidrégeno por sus siglas en inglés 

obligate hydrogen producing acetogens 
PA: potencial de amortiguamiento 
PI: estrategia de control proporcional-integral robusta 
RCTA: reactor continuo en tanque agitado 
RAMM: medio mineral revisado para anaerobios (revised anaerobic mineral medium) 
SST: sdélidos suspendidos totales



SSV: sdlidos suspendidos volatiles usados para estimar la biomasa en reactores de 
tratamiento de aguas residuales 

TR: tiempo real, en linea 
UASB: reactor anaerobio de lecho de lodos de flujo ascendente por sus siglas en inglés 

upflow anaerobic sludge blanket también conocido como RALLFA en espafiol 

Variables y parametros 3 
A= la concentracién total de AGV = AH+ A [ML ], (eq'L!, mgDQOL”) 

A, los AGV disociados, 

AH los AGV no disociados = Atot*HA/Atot= Atot/(1+10°""™) 
Ac = acido acético, [ML ] 

AT = alcalinidad total = (A + HCO3°), [ML%}, (eq) 
b = parametro de no crecimiento [T"] 
B = (HCOs], concentracién de bicarbonato, [M'L*], (el) 

B,a: concentracién de bicarbonato afiadido 

B’ = concentracién de consigna 
Bu = acido butirico [ML J 
Bv = velocidad de carga organica volumétrica [ML*T"], (kgDQOm*d") 
Bx = velocidad de carga organica especifica [T”], (keDQO-kg" SSV-d") 
c = parametro de sintonia de las ecuaciones de control [-] 
CI = carbono inorganico [M'L”], (eq) 
D = tasa de dilucion (= F/V [T"]) 
F = flujo (L3-T'], 
Gp = ganancia del controlador proporcional [T"] 
Gi = ganancia del controlador integral [T?] 
H = concentracién de Hz [ML], (mgDQOL") 
He = constante de Henry [L'T-?] (atm.Lmo!) 
k = constante especifica de consumo de sustrato [T"],(gDQO'g' SSV-d") 
kya = coeficiente de transferencia de COza la fase gaseosa [T'] 
kp = constante especifica de velocidad de hidrdlisis [T"] 
kw = producto iénico del agua [M'L"], (10° M a 25°C) 
kg = coeficiente estequiométrico de metano a hidrdgeno [-], (L CH4/L H2) 
Ky = coeficiente estequiométrico de bidxido de carbono a hidrégeno [-], (L CO2/L H2) 
Ki = constante de equilibrio acido-base de i: para AGV a, para acido carbonico b [ML"], 

(eqL”) 
K; = constante de afinidad al sustrato i: por carbohidrato (S), por H2 (H) o por acético (A) 

[ML*}, (mgDQOL") a 
K; = constante de inhibicion no-competitiva por HAGV (no disociados) [ML ] 

Kia = constante de inhibicién por acido acético (ngDQOL") 
Kis = constante de inhibicién por acido butirico (mgDQO'L") 

Kp = constante de inhibicién por acido propionico (mgDQO'L") 

P = fraccién de purga del reactor UASB [-], subindices 1 0 2 son de reactores Acido o 
metanogénico, respectivamente 

Pt = presién total [ML'T”], (atm) 

PA = [HCO,°]-[HA], potencjal de amortiguamiento [ML*], (eq/L) 
Pr = acido propidnico, [ML ]
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p = materia organica hidrolizable presente en el biorreactor [ML] 
pi = presién parcial de i; CH4, CO2 0 vapor (v) [ML'T*], (atm) 

pH = - log((H")}) 
pK; = -log Kj la constante aparente de disociacién de los acidos i: carbénico (b) o de los 

AGV (a), pKb = 6.38, pKa = 4.8 
Qi = produccién volumétrica de gas [T"], de CH, (m), CO, (c), total (t) [T"], PL *d") 

= velocidad de reaccion del componente i, [ML™T"] 

Tg = velocidad de acidificacion de la glucosa, (gDQO'L'd") 
Tp= velocidad de solubilizacién de los biopolimeros (gDQOL'd") 

1, = velocidad de consumo de sustrato (gDQOL' d') 
Ix = la velocidad de crecimiento [ML*T'], (gSSVL"d") 

R= fraccion de purga del reactor de contacto anaerobio [-] 
R = constante general de los gases (Ler), (0.082 Liatm °K mol’) 

S; = concentracién de sustrato [ML 1 (mgDQOL’) [-], los subindices 0, 1 0 2 son de 
entrada y Salida de los reactores 4cido y metanogénico, respectivamente, 
S* = concentracién de consigna 

T = temperatura (°C, °K) 

T = periodo de muestreo [T], (d) 
TRH = tiempo de retencion hidraulica [T} 
TRS: tiempo de retencidn de sélidos [T] 
V= volumen [L?] 

Maan volumen molecular gramo [L°M"! ]=22.4L mol" 

= la concentracién de los distintos tipos de bacterias i en SSV [ML 4 
X, = BA, Xm, = BMH, Xqu= BMA 

sin subindice, es biomasa en general 
yi = fraccién mol de un gas en una mezcla gaseosa [-] 
Y = coeficiente especifico de crecimiento [-], (gSSV_gDQO") 

Ygj = rendimiento de BM por acético y por Hp. 
Yj = coeficientes de rendimiento celular, subindices 1; 

1: bacterias acidogénicas (g X, gs "s), 
2: bacterias aceto y metanogénicas (g Xng" Ad, 
3: bacterias acidogénicas (g X.g" ' Ai) 
4: bacterias metanogénicas (gXnL" CHy) 
5: bacterias acidogénicas (gX.L" C02) 
6: bacterias metanogénicas (gXuL" CO.) 
7: bacterias acidogénicas (gX,L H2) 

y = velocidad de consumo de bicarbonato {ML°T"y, (eqL"d") 
ye = velocidad estimada de consumo de bicarbonato 

zh = NADH/NAD” (ver ecuaci6n 1.8) 
z= velocidad de consumo de sustrato [ML°T'] 

ze = estimacion de z en linea 

Letras griegas 

a = A7ZAT, relacién de alcalinidades [-] 

“a = coeficientes globales de rendimiento no lineales respecto a S, [ML*], (gS‘L"!), i es (m) 
0 (c) para CH, 0 COz, respectivamente 

Ge; = estimacién de a; en tiempo real



B; = coeficientes globales de rendimiento no lineales respecto a B, [ML], (eqA'L), i es (m) 

0 (c) para CHs 0 COz, respectivamente 

Be; = estimacién de B; en tiempo real 
3M; = producto del peso molecular (x;) por la demanda quimica de oxigeno (DQO) del 

compuesto i [-], (gDQO/mol) 

& = constante que determina la convergencia exponencial del error en la estimaci6n de B, es 

el inverso del tiempo medio de residencia de B cuando toma el valor B [T"] 

T = factor de olvido en Ja ganancia [-] 

AG = energia libre estandar a 25°C (°‘)y normal (*) de reaccién [L’T], (k‘mol) 

1 = eficiencia de produccién (n>0) o consumo de sustrato (n<0) = (C - Co)/Co 

2. = constante que determina la convergencia exponencial del error en la estimacion de S, es 

el inverso del tiempo medio de residencia de S cuando toma el valor S(T’) 

L. = velocidad especifica de crecimiento (T"'], 
mi = peso molecular {-], (g'mol”) 
$ = fraccién no disociada de AGV = HA/(HA+A)) = (H’)/(Kat{H')), [-] 

@ = fraccién disociada de AGV = A/(HA+A) = Ka/(Ka+[H')),6 + w= 1, [-] 

Subindices 

Ac: acético G: glucosa m:metanogénicas o metano 

Bu: butirico H: hidrogeno a: acidogénicas 
Pr: propidnico mx: maximo c: CO2 

I: fase liquida eq: equilibrio 
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INTRODUCCION: 
CONTROL DE LA DIGESTION 

ANAEROBIA 

Se revisan los conceptos basicos de la microbiologia, de la bioquimica, de la cinética y 
de la fisicoquimica de la digestién anaerobia, asi como de los modelos matematicos que 
integran estos factores y de las distintas estrategias de control existentes Se concluye que se 
debe encontrar una estrategia de control que, empleando variables faciles de medir, como son 
la DQO y las relaciones de alcalinidad, sea util a cualquier planta de tratamiento anaerobio en 
México.
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l INTRODUCCION: 
CONTROL DE LA DIGESTION ANAEROBIA 

El tratamiento de aguas residuales cuenta, desde 1970, con un nuevo tipo de procesos 
basados en lo que se conoce como digestién anaerobia. Poco a poco, esta tecnologia se ha ido 
abriendo paso en los sistemas de tratamiento de aguas residuales combinandose con otros 
procesos biologicos y fisicoquimicos. Hoy se encuentran 1066 reactores operando en el 
mundo, de los cuales el 90% trata aguas residuales industriales (Hulshoff-Pol ef a/., 1997). Sin 
embargo, debido a las variaciones en flujo y calidad de los efluentes a tratar y a las 
inestabilidades propias de los sistemas biolégicos, la calidad del agua tratada no siempre es la 
misma. Entonces, con objeto de hacer mas confiables los sistemas de tratamiento de aguas 
residuales, es necesario disefiar estrategias de control para este tipo de sistemas. 

Para disefiar estrategias de control de reactores anaerobios para el tratamiento de aguas 
residuales es necesario conocer las reacciones que se llevan a cabo; su cinética y 

termodinamica, las caracteristicas de los microorganismos que toman parte en ellas, asi como, 
el efecto del medio y las condiciones de operacion en el desarrollo del proceso. Es importante 
también, conocer como operan las distintas estrategias de control que se han desarrollado para 
seleccionar la que sea mas facil de usar para una condicién dada. 

1.1 MICROBIOLOGIA Y BIOQUIMICA DE LA DIGESTION ANAEROBIA 
El proceso de la digestion anaerobia consiste en una serie de reacciones que, en ausencia 

de oxigeno, degradan la materia organica hasta metano y didxido de carbono como productos 
finales. Basicamente, el proceso se puede dividir en tres pasos de acuerdo al modelo propuesto 
por McInerney y Bryant (1981). Las complejas relaciones intermicrobianas que la llevan a 
cabo se esquematizan en la figura 1.1. 

En la primera etapa, llamada de acidogénesis, los polimeros y otras sustancias complejas 
son hidrolizadas y fermentadas para dar compuestos quimicos simples como el acetato que es 

el principal precursor del metano, otros acidos organicos (propiénico, butirico, lactico, 
valérico, etc.), etanol e Hz. En la segunda etapa, con las reacciones de acetogénesis, los acidos 

grasos son transformados en Acido acético e H2. En la tercera etapa, se lleva a cabo la 

metanogénesis mediante dos tipos de reacciones; la acetoclasta que consiste en la 
descarboxilacién del Acido acetico y la hidrogenotrofa que consiste en la reduccién del CO, 

con Hp. 

1.1.1 Acidogénesis: hidrdlisis y fermentaci6n 

Consiste en la hidrdlisis de las macromoléculas y en la fermentacion de los mondmeros y 
oligomeros (acidos grasos, carbohidratos, amino acidos, bases puricas y compuestos 
aromaticos) para producir principalmente acidos grasos volatiles (Cz a C5), acidos 
dicarboxilicos (succinato), alcoholes (metanol, etanol), lactato, acido formico, CO, e H3. En 

este nivel intervienen reacciones de interconversion de algunos metabolitos que permiten que 
el producto sea fermentado después por un grupo complementario de bacterias fermentativas. 

Por ejemplo:



a) la formacién de propionato a partir del succinato o del lactato (Pipyn y Verstraete, 
1981) 

b) la reduccién carboxilativa del propionato (C3) en butirato (C4) 
c) la desmetoxilacion, por Acetobacterium woodii, de compuestos aromaticos 

metoxilados. 
El hidrégeno y los acidos grasos volatiles (AGV) son los productos finales mas 

importantes de esta etapa. Una sobrecarga organica de los digestores anaerobios, lleva a una 
sobreproduccién de hidrégeno y de acidos, los cuales pueden bajar el pH del reactor e inhibir 
la digestién anaerobia. Este es el primer nivel de interaccién de la fisiologia microbiana con las 
condiciones de operacién de los reactores. 

caroohiarmos 
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Figura 1.1 Esquema de la digestién anaerobia Mosey (1983) mostrando los grupos bacterianos que intervienen 
y los productos intermediarios y finales. Se destaca la produccién de H; en sus etapas dcido y acetogénicas y su 
consumo en la metanogénesis 

En esta etapa intervienen bacterias anaerobias estrictas tales como Clostridia, bacterias 
lacticas y propionibacterias, entre otras, cuyas caracteristicas bioquimicas y fisiologicas estan 
muy definidas. En el cuadro 1.1 se destaca su alta velocidad de crecimiento y su pH dptimo, 
generalmente inferior a 7. 

Actuaimente, el estudio de esta primera etapa es de gran interés para el microbidlogo y 
el tecndlogo. Los procesos de tratamiento anaerobio se han aplicado principalmente a 
efluentes de la industria agro-alimentaria, dada la facilidad de hidrolizar sus contaminantes. 
Pero, ahora, se abre un nuevo campo de aplicacion en Ja industria quimica y petroquimica. En 
estos casos, los compuestos encontrados no son faciles de hidrolizar y fermentar dada su



  

1 Introducci6n 

estructura quimica y su toxicidad. En particular, la fermentacién de compuestos aromaticos y 

la busqueda de nuevas cepas capaces de realizar tales reacciones es el objeto de 

investigaciones recientes. Asi, la capacidad de adaptacion y de degradacion de las bacterias de 

la primera etapa determina de manera preponderante la eficiencia de un indculo en la 

degradacién de efluentes que contienen compuestos recalcitrantes. 

Cuadro 1.1 Algunas especies de bacterias acidogénicas 
  

  
BACTERIAS Sustrato Td(d) T(°C) pHop_ Ref. 

Bacteroides polypragmatus Lactosa 0.2 35 7 1 

Streptococcus sp Almidén 6.0-9.0 2 

Propionibacterium shermanii Glucosa 5.0-7.0 3 

Clostridium thermocellum Celobiosa 0.0875 60 

Cultivo mixto 0.45 60 

Bacterias del rumen Celulosa 5.8-6.2 4 

Glucosa 0.057- 35 5 

0.0014 
  

Td: Tiempo de duplicacién, T: Temperatura de crecimiento; 1)Patel, 1983; 2)Graham y Lund, 1983, 

3)Nanda ef al.., 1983; 4)Zoetemayer ef a., 1982; 5) Pavlostathis y Giraldo-Gémez, 1991 

1.1.2_Importancia de! hidrégeno en el control de la acidogénesis 

Durante la fermentacién, los dinucledtidos de nicotinamida reducidos (NADH,H"), 

producidos durante la oxidacién de un sustrato fermentable, son regenerados (vueltos a 

oxidar) mediante la reduccién de un compuesto intermediario del metabolismo microbiano 

(piruvato o acetaldehido) resultando en la formacién de propionato, butirato, lactato, 

succinato y etanol (Figura 1.2). El He, producido durante la deshidrogenacién del piruvato 

(con un potencial REDOX = -680 mVolts a pH 7), podria influir en la relacion piridin 

dinucleétidos reducidos a oxidados (NADH,H*/NAD*) y ésta, a su vez, en la proporcién de 

Acido acético y los otros productos de la acidogénesis (Mosey, 1983). 

Cuando las bacterias fermentativas estan en presencia de una bacteria hidrogenotréfica, 

(muchas de las primeras tienen la capacidad de transferir sus electrones a la bacteria 

utilizadora de hidrégeno), el NADH,H* se re-oxida via la formacién de hidrégeno sin 

necesidad de reducir al piruvato que, en vez de ser convertido en los productos clasicos de las 

fermentaciones, forma una acetil-CoA que se convierte en acetato con la produccién de un 

ATP. Las consecuencias directas son: 
(i) una ganancia energética para las bacterias fermentativas (ver las reacciones de 

acidogénesis del cuadro 1.2). 

(ii) una desviacién de las vias metabdlicas hacia la optimizacién de la produccién del 

acetato, principal sustrato metanogénico, con una disminucién de la produccién de 

AGV y etanol evitando, por tanto, la acetogénesis. 

De aqui que la acumulacién de hidrégeno en un digestor por arriba de las capacidades de 

consumo de las bacterias metanogénicas, impedira la reoxidacién del NADH,H* y los 

dinucledtidos reducidos tendran que ser regenerados por medio del proceso de reduccién 

interna. Entonces la acumulacién de hidrégeno tendré como primer efecto aumentar la 

concentracion de AGV, principalmente del propidnico, valérico y otros de cadena larga.
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Figura 1.2 Influencia de !a relacién NAD*/NADH,H en Ia formacién de Acido acético y de los otros AGV. Se 
indica el papel que juega un sumidero de H, como la metanogénesis, en este proceso (Mosey, 1983) 

1.1.3_Acetogénesis 

E! resultado de esta etapa es la conversion de los AGV, en acetato, hidrogeno y didxido 

de carbono. La llevan a cabo un grupo de bacterias acetogénicas productoras obligadas de 
hidr6geno (OHPA, por sus iniciales en inglés). Para ello es preciso que el hidrogeno, 
producido en la acidogénesis y en la acetogénesis, tenga un sumidero continuo, para que el 
equilibrio termodinamico de las reacciones se desplace hacia la liberacion de energia libre (de 

AG’> O a AG’<O), en caso contrario, se inhibirian las bacterias OHPA (cuadro 1.2). Las 
bacterias metanogénicas hidrogenotréficas son el sumidero de H>. Esta transferencia de 
hidrégeno entre especies es una relacién sintrOofica de transferencia de electrones, mediante la 
cual se genera H, por las bacterias OHPA y se consume por las bacterias hidrogenofilicas. 
Esta relacion es muy importante porque permite la produccién de acetato a partir de los otros 
AGV. 

A partir de la ecuacién de Gibbs (ec. 1.1) y utilizando las concentraciones de AGV y 

bicarbonato que se encuentran en los digestores y los valores de AG°’, que se encuentran en el 
cuadro 1.2 a pH 7 y 25°C, se ve que la remocién eficiente del Hz hasta presiones parciales 
(pz) menores a 10-4, 10-3 y 10-! atm vuelve exergonicas las reacciones oxidativas del 
propionato, del butirato y del etanol, respectivamente.



  

1 Introducci6n 

Cuadro 1.2 Estequiometria y termodinamica de la digestién anaerobia (Pipyn y Verstraete, 1981, 
Costello et al., 1991) 
  

  

  

AG* 
(kJ/mol sust) 

BACTERIAS FERMENTATIVAS Y ACETOGENICAS 
C6H]206+4H20 ----> 2CH3COO- +2HCO3- +4H™ +4H> + 4ATP -206.3 

Cc Og+ 2H2 ----> 2CH3CH2COO- +2 H20 + 2H* + 3ATP -358.1 
(CH; HyCOO-+ 3 HO. —3 CH3COO~” + HCO3 + H* +3 Hp + 0.5ATP) 152.0 

Cgftiz0 6 +2H90 ----> CH3CH2CH2COO- +2HCO3" +3H* +2H2 +3 ATP -254.6 
HCH) OO- +2H> es} 1H3COO- +H? +2H> + 0.75 ATP 48.1 

C6H) 206+ 2H30 ----> 2 CH3CH20H + 2HCO3- +2H* +2ATP -226.0 
CH HOH + H20 —> “CHSCOO- +2 Hy + Ht) 19,2 

C6H120¢ ----> 2CH3CHOHCOO- + 2H* + 2ATP -198.0 
2*CH, HOHCOO- > CH3COO- +HCOz + 2H2 + Ht + 1 ATP) - 84 
2* (CH; CHOHCOO- + Hp ----=- > CH3CH5C0O- + £50 +0.5 ATP) -160.3 

BACTERIAS METANOGENICAS ACETOCLASTAS 
CH3COO- + H20 ----> CH4 + HCO3" + 0.25 ATP - 31.0 

BACTERIAS METANOGENICAS HIDROGENOTROFICAS 
4H + HCO3" + Ht ----> CH4 + 3 H20 +1 ATP -135.6 

OTRAS BACTERIAS METANOGENICAS 
HCOO- + Ht ----> 0.25 CHg + 0.75 CO2 + 0.5 H20 - 130 
CO + 0.5 HO ---> 0.25 CHy + 0.75 C02 - 52.7 
CH 30H —-> 0.75 CHy +0.35 CO> +0.5 H)0 - 79.9 
CHSNH3+ + 0.5 H20 ----> 0.75 chy +075 C02 + NHq* - 57.4 
(CH3)2NH>+ + H 30 > 1.5 CHy 40.5 CO +NHgt -112.2 
(CHS) SNCHCHy a +H20 ---->1.5CHy +0.5CO2 + *H3NCH2CH3 -105.0 
(CH3)sNH* + 1.5 H20 2S 2.25 CHy4 + 0.75 COs + NHqt -170.8 

BACTERIAS SULFATORREDUCTORAS 
4 Hy + SO4= + Ht ----> HS" +4 H»O -152.0 

AG'= AG* + RT In((Ac"][H*][HCO3](H)}3/[Pr]) (1.1) 

El caso del propionato ilustra la termodinamica de estas reacciones. En ausencia de 

remocion de hidrégeno, la ecuacién de oxidacién del propionato hasta acetato e hidrégeno, 
por una bacteria OHPA, es la siguiente: 

CH3CH2COO- + 3H30 ----- > CH3COO- + Ht + HCO3 + 3H 
AGO'= +76 kJ/reac 

En presencia de bacterias metanogénicas hidrogenofilicas, el hidrégeno es usado para 
reducir el didxido de carbono.



3H + 3/4 HCO3" + 3/4 Ht ---->3/4 CHy + 9/4 HO + 3/4 ATP 
AG°'= -101.6 kJ/reac 

EI balance general es negativo: 

CH3CH2COO- + 3/4 H20 ----> CH3COO- + 3/4 CH4 + 1/4 Ht + 1/4 HCO3 
AG°'= -25.6 k]/reac 

La influencia de la prp en el consumo del acido propiénico y otros AGV se muestra en la 
figura 1.3. Se ve que al disminuir py (en el eje de las absisas) el equilibrio de la reaccién se 
desplaza a la derecha (el valor se hace mas negativo en las ordenadas). 

Thiele e¢ al., (1977) formularon la hipdtesis de que el formato podria ser también el 
vector de electrones entre estos dos grupos de bacterias para dar lugar a un fendmeno similar 
al anterior, llamado transferencia de formato entre especies. 

Las bacterias OHPA son anaerobias estrictas y tienen tiempos de duplicacién (Td) muy 
largos (cuadro 1.3). Por ejemplo, Syntrophobacter wolinii que puede oxidar el propionato a 
acetato, hidrégeno y bicarbonato, co-cultivado con Methanospirillum hungatei tiene un 
tiempo de duplicacién de 161 horas (Boone y Bryant, 1980). Dada esta caracteristica, son 
bacterias dificiles de estudiar. Hasta la fecha, un nimero muy reducido ha sido aislado y 
caracterizado encontrandose que algunas no son obligatoriamente sintroficas. Es sorprendente 
que una etapa tan importante de la digestion anaerobia sea controlada por un grupo tan 
reducido de bacterias. , 
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Figura 1.3 Influencia de la pyyy en el consumo del dcido propiénico y otros AGV mediante el equilibrio 
termodinamico expresado por la ecuacién de Gibbs (1.1), la AG estd tomada del cuadro 1.2 y So= 0.0222 M



  

1 Introducci6n 

Cuadro 1.3 Algunas especies de bacterias acetogénicas productoras obligadas de hidrégeno 

  

  

(OHPA) 
BACTERIAS Sustrato Td @) TCQ)  pHop Ref. 

Syntrophomonas wolfei Butirato 2.2 357.25 1 

Syntrophomonas sapovorans Oleato 1.9** 35 2 

Syntrophomonas wolinii Propionato 7.5 ** 7.4-1.8 3 
Syntrophomonas sapovorans AGV 4 

Syntrophomonas bryantii AG-->11C * 5 

Syntrophus buswellii Benzoato $ 
  

Td: Tiempo de duplicacién, T: Temperatura de crecimiento; En sintrofia con: Desulfovibrio Sp con: 

Methanospirillum hungatei"*, 1)McInerney y Bryant, 1981; 2)Roy ef al., 1986; 3)Boone y Bryant, 1980; 
4)Warikoo et al., 1996, 5)Dolfing, 1985 

1.1.4 Metanogénesis 

Esta etapa es realizada por un grupo muy particular: las bacterias metanogénicas. Se 

denominan asi porque producen metano a partir de sus sustratos: la mezcla de H2/COg, el 

formato, el acetato, el metanol y las metilaminas. Algunas pueden utilizar el etanol, el 

ciclopentanol y el 2-propanol como donadores de electrones para reducir el CO2. En los 

digestores anaerobios, los principales sustratos son la mezcla de H2/CQg, el formato y el 
acetato. Este ultimo es el origen del 73% del metano producido. Para simplificar, se puede 
dividir a las bacterias metanogénicas en dos grupos troficos (cuadro 1.4): 

1. las metanogénicas hidrogenofilicas no acetoclastas, que utilizan la mezcla de H2/CO2 y en 

su mayoria, el formato, representadas por los géneros Methanobrevibacter y 
Methanobacterium: 

HCO3° + 4H) + Ht -----> CH4 + 3H20 AGO'= -135 kJ/reac. 

2. las _metanogénicas acetoclastas, que utilizan principalmente el acetato como fuente de 
energia y carbono: 
CH3COO- + H20 ------ > CHy + CO2 AGO= -31 kJ/reac. 

Este grupo puede subdividirse en dos: 
i) las del género Methanosarcina que ademas del acetato, pueden utilizar metanol, las 

metilaminas y unas cuantas bacterias, hidrogeno 
ii) las del género Methanosaeta, antiguamente conocido como Méethanothrix, que 

unicamente utilizan acetato. 

Las bacterias metanogénicas, representan un grupo con varias morfologias, desde 
bastoncitos hasta cocci y sarcinas. Su pared no tiene mureina y, dependiendo de la especie, 
puede ser constituida de subunidades proteicas (Methanococcae), de pseudo-mureina 

(Methanobacteriaceae) o de un heteropolisacarido acido (Methanosarcinacea). Los lipidos de 
la pared no son saponificables y estan constituidos de éteres de glicerol con fitanol o bifitanol 
en la fraccién polar y de escualeno en la fraccion apolar.



El] metabolismo de estas bacterias es muy particular y su estudio ha permitido el 
descubrimiento de nuevos cofactores que no se encuentran en ningun otro grupo, como el 

factor F429, transportador de dos electrones de bajo potencial, que confiere a las bacterias 
metanogénicas una fluorescencia azul-verde de 420 nm de longitud de onda detectable en el 
microscopio de epifluorescencia. Sus caracteristicas bioquimicas y genéticas permitieron el 
descubrimiento de un nuevo dominio, el de las Archaebacteria que incluye bacterias extremo 
alofilicas y termofilicas. El lector interesado en este tema puede referirse a la excelente 
revisién de Rouviére y Wolfe (1988). 

Las metanogénicas son bacterias anaerobias estrictas muy sensibles al oxigeno que 

requieren potenciales redox inferiores a -330 mV (tomando como referencia el electrodo Pt- 
Calomel pero, en realidad, con Ep = -92.4 mV, de acuerdo a Macarie y Guyot, 1995), para 
crecer en condiciones optimas. 

Cuadro 1.4 Clasificacion de las bacterias metanogénicas 
  

  

  

BACTERIAS Sustrato Td(d) T(°C) pHop Ref. 

Metanogénicas acetoclastas: Acetato 6-7 
Methanosarcina barkeri (227) 1.44-1.5 35-37 1 

Methanosarcina barkeri (TM-1) 0.48 50 1 
Methanosarcina barkeri (MS) 1.39 35-37 2 

Methanosarcina mazei 0.69-1.3 35-37 2 

Methanosarcina AZ 9.03 33 6-85 3 

Methanosaeta soehngeni 3 6.8-8.2 1,4 
Methanosaeta concilli 10 

Metanogénicas hidrogenotréficas: CO/H2 7 
Methanobacterium thermoaceticum 0,.04-0.13 65 5,6 

Methanobrevibacter arboriphilus AZ 0.5 33 3 

Methanobrevibacter smithii 0.17 37 9 
Methanospirillum hungatei 0.7 41 7,8 
Methanogenium bourgense 0.75 37 8 
  Td: Tiempo de duplicacién, T: Temperatura de crecimiento, 1)Kisaalita ef a/., 1989; 2) Zinder y Mah, 
1979; 3)Zehnder y Wuhrmann, 1977; 4)Huser et al., 1982; 5)Zeikus y Wolfe, 1977; 6)Ferry y Wolfe, 1977; 
7)Archer y Kirsop 1990; 8)Ollivier et a/. 1985; 9)Pavlostathis y Giraldo-Gomez, 1991, 10)Patel 1984. 

1.2. TERMODINAMICA Y PAPEL DEL HIDROGENO 

La aparicién del hidrégeno en el gas producido por los digestores sefiala siempre una 

falla del proceso (Harper y Pohland, 1985; Hickey y Switzenbaum, 1988). El hidrégeno regula 
la digestién anaerobia por fa inhibicion de reacciones claves y por la desviacién de vias 

metabolicas. Su acumulaciOn se puede deber a diversas causas: sobrecarga del reactor que 
llevara a una sobreproduccion de acidos y de hidrogeno o inhibicién de unas de las reacciones 
por un compuesto que favorecera la acumulacién de hidrégeno o impedira su consumo. El 

efecto del hidrégeno es notable a través de sus acciones en relacion: 

(i) con el fendmeno de transferencia de hidrogeno entre especies y 

(ii) con la inhibicién de la reaccién acetoclasta por el hidrogeno. 
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1.2.1 Transferencia de hidrégeno entre especies 

Este fendmeno que ha sido descrito anteriormente; ocurre al nivel de la acidogénesis y 
de la acetogénesis. Al acumularse el hidrogeno en los reactores, no solamente se modifican las 
vias metabdlicas de la primera etapa y se acumulan los AGV, sino que también, al mismo 
tiempo, la degradacién de los AGV en la segunda etapa se ve impedida. Sin embargo, cuando 
hay bacterias hidrogenotroficas, se observa un aumento en la produccién de acetato. Entonces, 
la transferencia de hidrégeno entre especies permite el mas eficiente uso de la energia de ATP 

a través de la produccién de H2 en lugar de otros productos de la fermentacién. 
Por ejemplo, cuando E. coli es cultivada solo con sacarosa, se producen por la via de la 

fermentacion mixta, una mezcla de acetato, etanol, succinato, formato y lactato. Cuando esta 

misma bacteria es co-cultivada con una metanogénica hidrogenofilica, gracias a la 
transferencia de hidrogeno entre especies, aumenta la produccién de acetato, se produce 
metano y disminuyen el etanol, lactato y succinato (Jones ef a/., 1986). En este caso se logra 
una digestién anaerobia en dos etapas sin la intervencién de las OHPA. 

Schink y Thauer (1988) establecieron que es necesaria una distancia maxima de 0.08 um 
entre las bacterias acetogénicas productoras obligadas de hidrégeno y las especies que lo 
oxidaran para aumentar al maximo el flux de H2 y poder compartir entre los tres grupos de 
bacterias la energia disponible en el acoplamiento de las reacciones acidogénicas, acetogénicas 
y Metanogénicas. Por eso la agregacién de bacterias es de primordial importancia en la 
digestion anaerobia. 

1.2.2 Inhibicion de la reaccién acetoclasta por el hidrégeno 

Ciertas especies del género Methanosarcina pueden utilizar el hidrégeno. Pero cuando 
se tienen hidrégeno y acetato en el medio de cultivo, el hidrégeno deberé desaparecer primero 
antes de que se pueda degradar el acetato. De esta manera también el hidrdgeno inhibe la 

degradacion del acetato por las especies de Methanosarcina que son hidrogenofilicas (Baresi 
et al. 1978, Fergusson y Mah 1983). 

Sin embargo, la metanogénesis a partir del acetato por los integrantes del género 

Methanosaeta (Methanothrix) no es inhibida por el hidrégeno. Esto podria explicar los 
contradictorios resultados encontrados en la literatura cuando los estudios son realizados con 

lodos de digestores, de distinta composicién bacteriana (Harper y Pohland, 1985; van den 
Berg et al., 1980) 

Por otra parte, Wu et al., (1993) han demostrado que se produce formato durante la 

metanogénesis hidrogenofilica (Formato + H,0 <---> H> + HCO;). Se ha demostrado también 
que el formato inhibe la metanogénesis a partir del acetato con bacterias del género 
Methanosarcina y en los lodos granulares de reactores UASB (Guyot 1986; Guyot y Ramirez 

1989), pero es muy probable que no inhiba a las Methanosaeta porque estas tienen una 
formato-deshidrogenasa, lo que implica que la accién del formato es entonces muy similar a la 
del hidrégeno. Lo anterior lleva a formular la hipétesis, alin no verificada, de que la intensidad 
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de la inhibicién por el hidrégeno o el formato en ios digestores dependera de la relacion 
Methanosarcina/Methanosaeta (Guyot, comunicacién personal, 1995). 

A través de estos ejemplos se ve que las bacterias metanogénicas hidrogenofilicas tienen 
un papel fundamental en el proceso de regulacién de la digestién anaerobia. Asi, no es 
aleatorio que en los lodos de los digestores, el mimero de metanogénicas hidrogenofilicas 
siempre es mas elevado que el de las acetoclastas (Guyot ef al., 1993). Esto es congruente con 
los resultados de Kaspar y Wuhrmann (1978), quienes encontraron que la tasa de remocién de 
hidrogeno en lodos de digestores es menor al 1% de la tasa maxima posible, lo que les llevé a 
concluir que un ecosistema anaerobio metanogénico se estabiliza debido a que su gran 
capacidad de consumo de hidrégeno regula su concentraciOn a niveles suficientemente bajos 
como para permitir.la rapida reduccion de los acidos grasos. 

Asi, se ha visto que un incremento en las concentraciones de Hz causara que se generen 
productos de la fermentacién distintos del acetato (acidos propiénico, butirico, lactico, 
férmico y etanol, etc.) y se inhiba la degradacién de estos compuestos, con su consecuente 
acumulacién y disminucién del pH. Un valor de pH menor de 7 inhibe de manera selectiva a 

las bacterias metanogénicas resultando en una creciente acumulacién del H2 y AGV y, por 
tanto, en una mayor acidificacién del reactor. 

1.3 MODELOS CINETICOS DE LA DIGESTION ANAEROBIA 

Como ya se ha visto, existe una gran complejidad y diversidad de reacciones bioquimicas 
que ocurren a diferentes velocidades en la digestion anaerobia. El lograr hacer que todas ellas 

ocurran simultaneamente a una velocidad Optima y detectar los pasos limitantes en una 
situacion dada, son los objetivos del estudio de la cinética y modelacién de la digestion 
anaerobia. El objetivo de esta seccién es establecer las bases para un modelo cinético de la 
digestion anaerobia. 

La digestion anaerobia puede modelarse mediante el concepto de paso limitante segun el 
cual, en una serie de reacciones, la mds lenta es la que controla el proceso y se llama reaccién 

limitante. En este caso, el paso limitante es aquél que ante una condicién de esfuerzo cinético 
causa que el proceso falle, porque no cumple con las condiciones de descarga (en 
concentraci6n y flujo) para las que esta disefiado. Esto equivale a decir que una de las etapas 
no es capaz de degradar sus sustratos a la velocidad a que se producen. Si bien la digestién 
anaerobia puede interpretarse como una serie de reacciones, con sus desviaciones, reacciones 

paralelas y reacciones reversibles, no es posible tener un modelo unico o determinar cual es el 

paso limitante. En realidad eso dependera de la composicién del agua residual, de la 
configuracién del reactor, de la temperatura, de la velocidad de carga y de que se satisfagan 
las necesidades fisiologicas de todas las especies involucradas. 

Se puede decir entonces que la concentracién de sustrato a la salida del reactor es 
funcion de, al menos cinco variables de estado: de la concentracién inicial (So), del tiempo de 

residencia hidraulica (TRH=V/F), de la temperatura (T), de la concentracién de nutrimentos 
(N) y de las velocidades de consumo de los sustratos (1,): 

S =f(So, V/F, T, N, r) 
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1.3 Modelos cinéticos 

Pero, antes de integrar el modelo de paso limitante, se hace necesario analizar cada paso 

por separado. 

1.3.1. Hidrélisis de particulas suspendidas 

Para que puedan ser asimilados por microorganismos, los sdlidos suspendidos que estan 

compuestos por carbohidratos, proteinas 0 lipidos, deben ser solubilizados. De ahi el interés de 

estudiar las velocidades de solubilizacién de distintos materiales. 

Gujer y Zehnder (1983), estudiando la rapidez de hidrélisis de distintos residuos 

reportados, concluyeron que era valido interpretarlos a través de una cinética de primer orden 

teniendo siempre presente que son funciones globales resultantes de cinéticas individuales mas 

complejas. 
La ecuacién que propusieron es: 

Ip=-kp*p 
en donde: 1, = rapidez especifica de solubilizacién de los biopolimeros [M.L?T-}, p = materia organica 

hidrolizable presente en el biorreactor [M.L*] y kp = constante especifica de velocidad de hidrélisis [T-*] 

De ese estudio y del de Pavlostathis y Giraldo-Gomez (1991) se puede concluir que: 
1) Generalmente las bacterias que hidrolizan el carbohidrato también lo fermentan 

mientras que las bacterias que hidrolizan las proteinas no son las mismas que 
fermentan sus aminodcidos. Lo anterior tiene implicaciones cinéticas pues la hidrdlisis 
de proteinas es mas lenta que la de carbohidratos, como lo sugiere el cuadro 1.5. 

Cuadro 1.5 Valores de kp de hidrolisis (Gujer y Zhender 
1983; Pavlostathis y Giraldo-Gomez ,1991) 
  

  

SUSTANCIAS kp (d-") TCC) 
Carbohidratos 

celulosa 2.8 - 0.12 37 

almidén 1.08 - 0.2 

Proteinas 0.8 35 
caseina 0.35 

gelatina 0.60 

albimina 0.57 

Hemicelulosas 0.54 

Lipidos 0.3 

Residuos sélidos 
mazorca de maiz (olote) 0.18 35 
DQO soluble en agua 3 35 

basura urbana 0.052 - 0.99 35 - 60 

biomasa algal 0.22 20 

lodos activados 0.168 - 0.6 25 

lodos primarios 0.20 35 
lodos primarios y 0.077 25 

secundanos 0.15 35 
  

13



2) En la fermentacion de celulosa y almidon soluble, la hidrdlisis es limitante, como se 
puede ver en el cuadro 1.6, al compararse con la fermentacién de glucosa. Lo mismo 
puede esperarse de las proteinas y sus aminoacidos. 

Cuadro 1.6 Constantes cinéticas de la fermentacién continua de carbohidratos 
(Noike at al., 1985) 

  

Sustrato kKnax Ks T 
gDQ0 2SSV-d" mgL" °C 

Celulosa 1.33 8.0 35 

Almid6on 40.0 630 35 

Glucosa 70.6 75.3 35 
  

3) El proceso de degradacién de los lipidos empieza con el rompimiento de la fraccién 
grasa mediante las estearasas llamadas lipasas. Como resultado, quedan acidos grasos 
de cadena larga (de dificil degradacién) y glicerol. 

4) En general, la literatura reporta valores de constantes especificas de degradacién muy 
diversos. Incluso, las excelentes revisiones mencionadas parecen tener datos 
contradictorios. Sin embargo, es importante tener en cuenta que: 

a) La constante de velocidad de hidrolisis depende de la configuracién del reactor, 
del proceso usado y de las caracteristicas del agua residual. 

b) La velocidad de degradacion depende del tamafio de la particula. 
c) Debe tomarse en cuenta Ja fraccién no degradable (FND) con objeto de no 

subestimar la constante especifica de degradacién. La medicién de la FND 
permite estimar en forma correcta la velocidad real de degradacién del 
complemento degradable del sustrato particulado. 

1.3.2 Crecimiento de la biomasa, consumo y produccién de compuestos solubles 

Cuando se considera el crecimiento a partir de compuestos solubles se puede usar la 

ecuacion de , que es la mas sencilla y robusta desde el punto de vista fenomenologico. La 
ecuaci6n 1.2 representa la velocidad especifica de consumo de sustrato (k). 

kat - How +S = Knax +S _ (1.2) 

YY (Ks+S) (Ks+S) 
en donde: k =actividad especifica [(DQO'gSSV'd"], Y = coeficiente especifico de crecimiento[gSSV gDQO"], 

} = velocidad especifica de crecimiento [d"], S = concentracién de sustrato [gL], Ks = constante de afinidad 
(gL"}. 

La ecuacién 1.3 describe la constante especifica de velocidad de crecimiento en funcién 
de “k” y del parametro de no-crecimiento “b”. Moletta ef al., (1986) y Guiot at al., (1989) 

incorporan el concepto del parametro de no crecimiento para explicar el desacoplamiento 

entre el metabolismo celular y el crecimiento y demuestran que la Y global cambia en funci6n 

de la eficiencia del digestor debido a las distintas proporciones de energia disponible para cada 
una de las poblaciones. 

p=Yk-b (1.3) 

en donde: b = pardmetro de no crecimiento [d''] 
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1.3 Modelos cinéticos 

Las ecuaciones 1.4 y 1.5 representan las velocidades de crecimiento y de consumo de 

sustrato directamente relacionado al crecimiento, respectivamente. 

utX =(¥*k—b)tX (1.4) 

pata k*X 1.5 = 5 (5) 
La formacién de producto esta asociado al crecimiento mediante el coeficiente de 

formacién de producto (Y,) (Ecuacion 1.6). 

‘ 
% “yy (1.6) 

P 

y combinando las ecuaciones 1.4 a 1.6 se tiene que tanto la velocidad de crecimiento como la 
de formacién de producto estan asociadas a “b” y la velocidad de consumo de sustrato: 

x= Yrs ~ bX = Yjfp (1.7) 

Varios investigadores han usado estas ecuaciones para caracterizar cepas y en los 
cuadros siguientes (1.7 a 1.10) se presentan algunos resultados y valores comparativos de las 

constantes cinéticas. 

1.3.3. Fermentacién de _monosacaridos y aminoacidos: Efecto de la_presién parcial de 

hidrégeno 

De acuerdo a Pavlostathis y Giraldo-Gémez (1991), se encuentra que estas reacciones 

no dependen criticamente del valor de pH (4.5 a 7.3) ni de la temperatura (20 a 60°C). Para 

valores de pH de 7 y 30°C reportan [max = 7.2 y 43 d-! para bacterias acidégenas en ausencia 
y presencia de bacterias hidrogenotroficas, respectivamente, Y ~ 0.16 kg Xkg DQO", Ks=22 
mgDQO.L' y b=6.1 a0. 02* dl Cc dato de Mosey, 1983). En lodos granulares Noike at al., 

(1985), Chang at al., (1993), Wu at al, (1993) reportan k = 70.6, 5.76 0.368 

mgDQOmgsSV"d", respectivamente. 
Los resultados antes citados son muy divergentes, por lo que siempre hay que tomar en 

cuenta si los experimentos se hicieron en presencia de una bacteria hidrogenotrofa o no, 
debido a que la presencia de H, acelera la fermentacion de glucosa. Mosey (1983) propone un 
modelo cinético que muestra la influencia de la presién parcial del hidrégeno en la velocidad 
de reoxidacién del NADH,H" y, en consecuencia, en la relacion NADH,H*/NAD* (ecuacién 
1.8) que, a su vez, regula las velocidades de fermentacion de la glucosa y produccion de los 
distintos AGV y etanol (cuadro 1.7). Asi, la presencia de Hz hace disminuir no solo la relacion 
entre las velocidades de produccién de acetato con respecto a los otros AGV (ra-/ragy) sino, 
ademis, rc, la velocidad de consumo de glucosa (figura 1.4). 

NADH/NAD* = pip * 10034) (1.8) 

Es probable que con altas velocidades de conversién, estas bacterias sean inhibidas de 

forma no-competitiva por producto, por lo que la ecuacién 1.5 podria tomar la forma: 
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1G = [kmax/(I+HA/KI)*S/(Ks+S)]X, = kK(I+HAVKDX, (1.9) 
en donde KI = constante de inhibicién no-competitiva = 639 mgDQO/ (Costello et al., 1991) y HA, = 
concentracién total de HAGV en mg DQOL" , 

Cuadro 1.7 Distribucién de la acidogénesis por pry (Mosey, 1983) 
  

  

Velocidad de reaccién Ecuacién Yp 
gSSV-gDQ0" 

Consumo de: 
glucosa rgp= TG/(1+zh) 0.160 

Formaci6n de: 
acetato ra= 2(6Ma/5Mg)*1G/(1+zh)3 0.355 
butirato rg= (5Mp/5Mg)*rg*zh/(1+zh)3 0.418 
lactato ry= 2(6M,/8Mg)*rg*zh/(1+zh)2 0.118 

propionato rp= 2(85Mp/8Mg)*rg*zh/(1+zh)2 0.204 
  

en donde zh = NADH/NAD* (ver ecuaci6n 1.8) y 35Mj ¢s el producto del peso molecular por 
la demanda quimica de oxigeno de cada compuesto i [2DQOmol™) 

R 
(m

gD
QO

/.
d)

 

  

  

5 45 4 3.5 3 -2.5 -2 A5 -1 0.5 0 

fog pH2 (mbar) 

Figura 1.4 Influencia de la pyyo en las velocidades de fermentacién de glucosa y de produccién de los distintos 
AGV de acuerdo al cuadro 1.7. S= 533 mgDQO-glucosaL”, pmax = 5 d', Y = 0.16 mgDQOgSSV". Se ve 
como la pyyp hace disminuir no solo la relacién r4,/ragy sino, ademds, 1a tg 

1.3.4. Acetogénesis 

En el cuadro 1.8, al analizar los datos de Lawrence y McCarty (1969) se muestra el 
efecto de la temperatura, muy importante en la Ks y mucho menos apreciable en la Lax. La 
velocidad de degradacién del acido propidnico es mas lenta que la del Acido butirico como lo 
han visto tambien, entre otros, Rebac at al., (1995). La dependencia que también tienen las 
reacciones de acetogénesis con la produccién obligada de Hy se puede expresar de acuerdo a 
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1.3 Modelos cinéticos 

Mosey (1983), considerando ademas la inhibicidn por los AGV segun se indica en las 
ecuaciones 1.10 y 1.11. 

Cuadro 1.8 Acetogénesis en cultivos mixtos 
  

  

Sustrato T p Ya Ks b Ref 
oc gt g88VgDQ0" met! 

Acido propidnico 25 0.358 0.051 1145 0.04 1e6 
Acido propiénico 35 0.313 0.042 60 0.01 166 

Acido butirico 35. 0.354 0.047 13 0.027 166 
Mezcla de acidos 35 0.414 0.03 166 0.099 2€6 

2:1:1 

qs 
LG gDQOgSSV'h! 

Acido propionico 35 0.145 - 4-6.2 ~- 3 
Acido propiénico =? 0.0028 - - -- 4 
Acido butirico 37 0.054 0.37 -- - 5 

Acido butirico 35 0.45-0.34 -- 24-30 - 3 
  

  

l)Lawrence y McCarty 1969, 2)Lin at al., 1986; 3)Wu af al., 1993; 4)Chang at a/., 1993; 5) Fang at al., 1995; 

6)Pavlostathis y Giraldo-Gémez, 1991 

-tp = [HpmaxP/(Kp(1+P/Kp)+P)] (X_/¥)*1/(142h) (1.10) 

tg = (#BmaxB/(Kg(1+B/Kyp)+B) } (Xp/¥)*1/(142h) (1.11) 
en donde Kyp = 335 y Kyp = 4780 mgDQOL" (Costello af af., 1991). 

Respecto a su dependencia del pH, se puede decir que las bacterias acetogénicas estan 
muy ligadas al perfil de las metanogénicas y con propdsitos de modelacién se pueden usar los 
coeficientes de inhibicién (ecuaciones 1.12 y 1.13) como factores de la actividad maxima en 
las ecuaciones 1.10 y 1.11. 

1.3.5. Metanogénesis 
Muchos de los experimentos cinéticos con bacterais metanogénicas hidrogenotr6ficas se 

han hecho con H2 exdgeno midiéndolo en el seno del liquido. Debido a la limitacién de la 

transferencia de Hy hacia adentro del agregado microbiano (grano, fléculo y pelicula), los 
valores reportados de K, son altos. Dentro del grano que se consume el H) a la velocidad que 
se produce por lo que las concentraciones son mas bajas que las que pueden medirse fuera del 
grano como lo demuestran Giraldo-G. at al., (1992) que encuentran valores de K, seis érdenes 

de magnitud menores que los medidos en el seno del liquido para cultivos que no forman 
grano (Cuadro 1.9). 
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Cuadro 1.9 Metanogénesis 

  

Sustrato T LW Ys Ks b Ref. 
oC df gssveD00' mgt! ar 

CM- Acético 25 0.250 0.050 930 0.011 1 
CM- Acético 30 0.275 0.054 356 0,037 1 
CM- Acético 35 0.357 0.041 165 0.015 1 
CoC- CO,/H, 37 4.02 0.045 0.018 0.088 4 
CP- CO,/H, 33 1.4 0.04 0.6 - 2 
LG- CO,/H 35 48x106 3 

qs 
gDQO; Ssvin 

LG - acético 35 0.342 - 27.5 -- 5 
LG - acético - 0.24 = - - 6 
LG - acético 37 0.063 -- = - 7 
LG - CO,/H, - 0.627 - = -- 6 
  

1)Lawrence y McCarty 1969; 2)Gujer y Zehnder 1983; 3)Giraldo-G. et al., 1992; 4)Pavlostathis y Giraldo 
Gémez 1991; 5)Wu at al., 1993; 6)Chang at al., 1993; 7)Fang af al., 1995. CM: cultivo mixto; CP-cultivo 
puro CoC: cocultivo; LG: lodo granular 

Como se dijo en la seccion anterior, estas bacterias son las mas sensibles al pH. Rozzi 
(1984) y Mtz.-Viturtia af ai. (1995) proponen las ecuaciones 1.12 y 1.13 para el factor de 
inhibicién por pH que describe una caida brusca en la actividad maxima a partir de un punto 
Optimo que, tal como lo observan Wu at al. (1993), que es diferente para cada bacteria: de 7 a 
7.5 para las hidrogenotroficas y 7.2 para las acetoclastas. 

IpHm = -pH? + 14 pH - 48 (1.12) 

pHm'= exp(-3.937(pH-pHm)2) (1.13) 
en donde pHm = 7.2 

No ha quedado suficientemente claro si existe un efecto inhibitorio del pH per se o 
como causa de la protonacién del acetato a velocidades mayores de las que pueden consumirlo 
las bacterias. De cualquier forma, en la ecuacidn 1.15 esta tomado en cuenta al considerar el 
acido acético no ionizado. 

De esta manera, para las acetoclastas ha sido propuesta la cinética de inhibicién por 
sustrato. Es probable que exista ademas una inhibicidn no-competitiva por efecto de los otros 
AGYV, teniéndose entonces una doble inhibicién: por sustrato y no-competitiva por un agente 
tdxico. El manejo de esta doble inhibicion puede resultar complicado por lo que se usa la 
cinética de inhibicién por sustrato. Es posible que las acetoclastas no se inhiban por exceso de 
acido acético sino por los otros AGV como se muestra en las siguientes ecuaciones. 

+rA= (PmaxA IpHm A/(Ka + AH + AH?/Ky) Xma/ Ysa (1.14) 

-TH2 = [max IpHm H/(Ky +H) Xian ¥sH (1.15) 
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1.4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

en donde: AH= Acido acttico no disociado = Atot*AH/Atot= Ato/(1+10°#™), H = concentracién de Hz 

mgDQOL", Ki, = constante de inhibicién por el ac. acetico, K = constante de afinidad al H, (H) y al ac. 

acético (A) mgDQOL", Xmh = BMH, Xina= BMA, Yj = rendimiento de BM por ac. acético y por H2. 

El cuadro 1.10 muestra un resumen de las reacciones. Las variaciones que se encuentran 

dependen del tipo de medio en donde se hizo el estudio. Se puede apreciar que las bacterias 

acidogénicas son las de crecimiento y decaimiento mas rapido pero su actividad especifica es 

comparable a todas las demas en términos de DQO. La acetoclastia es la reaccion mas lenta. 

Cuadro 1.10 Constantes cinéticas de las reacciones de la digestion anaerobia 
en lodos granulares a 35°C 
  

  

Sustrato Hmax Y Ks k ba! 

¢ gSSVgDQO" _ mgDQOL" _ gDQOgSSV'h" (10°?) 
Carbo- 72-43 0.16 22-630 1,33-70 610 

hidratos 

AGV 0.13-1.2 0.025-0.04 12-500 6-17 1-2.7 

Acetato 0.08-0.7 0.01-0.05 11-421 2.6-12 0.4-3.7 

H»-CO7 0.05 -4 0.017-0.045 4,8x1075 - 0.6 1.9-20 8.8 
  

1.4 ESTABILIDAD DE LOS REACTORES ANAEROBIOS 

El objetivo principal en el disefio de reactores anaerobios es mantener en su interior la 

mayor cantidad de biomasa para obtener tiempos cortos de residencia hidraulica (TRH). El 

objetivo principal de una buena operacion es mantener una alta actividad metanogénica en esta 

biomasa (k de la ecuacién 1.2). Para lograr una alta concentracién de células con alta 
actividad metabdlica , es necesario: 

1. Un adecuado tiempo de retencidn de sdlidos. 
2. Un ambiente adecuado. 

1.4.1 Importancia del tiempo de retencién de solidos 

El tiempo de retencién de sdlidos (TRS) esta definido por la ecuacién 1.16. 

masa de células en el reactor XV 
TRS = ; - : = (1.16) 

velocidad de la masa de células saliendo del reactor = XF; 
  

en donde: X es la biomasa en g SSVL", V es el volumen del reactor en m?, F es el caudal de la corriente de 

salida i (md), 

El TRS es una variable de operacién que puede manipularse hidraulicamente en 

funcién del TRH y del cociente de concentraciones de células dentro y a la salida de los 

reactores. El cuadro 1.11 muestra los balances para cada configuracion de reactor anaerobio 

(Figura 1.5). Ahi se puede encontrar una expresion de TRS para cada tipo de reactor y 

condicién de operacion. 
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Cuadro 1.11 Relacion entre TRS y TRH 
  

  

  

  

  

  

  

Tipo de reactor y balance TRS/TRH = 
de células en el sistema 
Flujo mezclado (FM) 

x. FX-Vr, =0 di x 1 

FM con recirculacion 

aX | REX, —Vr, =0 x 
dt RX, 

Filtro anaerobio 

GX = FX -Vry, =0 Xa 
at xX 

Reactor UASB 

aX | PRX, -Vr,, =0 i 
dt 3P 
  

En donde F es flujo [L>T"], X es SSV [ML], R y P son las fracciones de purga, ty 
la velocidad de crecimiento [ML*T"}. Los subindices r,a,u indican condiciones en la 

recirculacién, en el soporte y en el lecho de lodos 

Speece (1990) recuerda que el TRS minimo esta en funcién de la velocidad de 

degradacién del sustrato (k). A medida que disminuye la actividad metanogénica, mayor es el 

tiempo que requieren los microorganismos para degradar la carga organica por lo que es 

necesario extender el TRS. 

Un balance de sustrato en cualquier tipo de reactor resulta en que el TRS minimo es 

igual al inverso de la velocidad de crecimiento (Ec. 1.17). 

V(dS/dt) = F(So-S) - V(kY - b)(X/Y)=0 (1.17) 

Y el tiempo minimo necesario para obtener una actividad global en el reactor igual a k 

es: 

{VX/[F(So-S)Y]} = 1/(k*Y - b= 1/u = TRS pin (1.18) 

TRS min = (Y* - b)-! . (1.19) 

Se requieren TRS largos (aproximadamente 20 dias) para dar tiempo a que la biomasa: 

«se adapte a las siempre cambiantes condiciones fisicoquimicas del medio dando 

estabilidad al proceso y 
«se degrade eficientemente la materia organica adsorbida a la superficie de los 

conglomerados. 
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1.4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

  

  ————> F.® Reactor de flujo mezclado 

  

  

   —> RF, Xp 

UASB 
Filtro Anaecrobio 

  > (1-FIF 

  

  

|—_——> PF, Xu   

  

  

F 

Figura 1.5 Reactores anaerobios. Las variables estén definidas en el cuadro lu 

1.4.2 Importancia de los factores ambientales 

En general, se puede decir que la biomasa, pudiéndose adaptar a condiciones que no 

son las Optimas, es sensible a los cambios de temperatura, pH y factores especificos en el agua 

(tipo y concentracién de sustratos, nutrimentos, subproductos, sustancias inhibitorias). 

a) Temperatura: Su efecto es diferente para cada reaccion. Las temperaturas Optimas para 

metanogénesis hidrogenotrofa y 4 partir de formato son de 40-50°C y es 40°C para la 

acetoclasta. Su influencia en la velocidad de crecimiento y de decaimiento de los 

microorganismos sigue la ley de Arrhenius. Para una actividad mesofilica se propone la 

ecuacion 1.20 (Paviostathis y Giraldo-Gomez, 1991): 

p=0.75*exp[0.15*(T-30)]-0. 14*e
xp[0.3*(T-30)] 

(1.20) 

Rebac ef al.,(1995) encuentran que la ecuacion 1.20 es una expresion mas adecuada para la 

actividad de las bacterias acetoclasticas, mientras que las acetogénicas se pueden describir 

mejor con una expresioOn exponencial. 

(k)®-5 = br(T-Tm) {1 -exp[Cr(T-Tm)}} 
(1.21) 

en donde br, cr y Tm son constantes encontradas con un método de regresin no lineal. 
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Es importante resaltar, sin embargo, que atin trabajando a temperaturas que no son las 
Optimas, las bacterias anaerobias se adaptan. Lo que resulta muy perjudicial para el proceso 
son los cambios de temperatura pues las velocidades de reaccién se desacoplan. 

b) Valor de pH: Las bacterias metanogénicas, claves en el proceso de digestion anaerobia, 
son sensibles al pH (Rozzi 1984). Las formas no ionizadas de los AGV, atraviesan la 
membrana celular de las bacterias metanogénicas alterando el equilibrio que debe 
prevalecer en el citoplasma (Switzenbaum et ai.,1990). En el reactor, el pH es el resultado 
de un delicado balance fisicoquimico en el que intervienen principalmente los acidos 
organicos y el CO (Cuadro 1.12). Mediante el equilibrio ilustrado en la figura 1.6, el 
bicarbonato, formado durante las reacciones de acidogénesis, puede neutralizar a los acidos 
organicos producidos. El cuadro 1.12 indica que a un valor de pH de 7, las reacciones de 
ionizacion HCO3-/CO3= (3) y NH4*/NH4OH (6) no juegan un papel importante en el 
amortiguamiento natural del sistema pues el 99.94% del C es HCO3" y el 99.5% del N es 
NHy*. El balance se hace considerando el equilibrio de ionizacién de los AGV, 
HAGV/AGV (1), la primera ionizacion del acido carbénico, H2CO/HCO37(2); su 
equilibrio con la fase gaseosa de acuerdo a la ley de Henry (4) y la velocidad de 
transferencia del CO2 de la fase gaseosa a la liquida (5). La concentracién de bicarbonato 
(ecuacién 1.22) puede estimarse a partir de la presién parcial de COz en el gas, 
combinando las ecuaciones 2 a 5 del cuadro 1.12 

[HCO37] = (Peo2/He - reo /Kla)*Ka* 10" = [eqL'] (1.22) 
en donde He es la constante de Henry [atm L‘mol") y Ka es la constante de equilibrio 4cido base (M). 

CUADRO 1.12 Balance acido-base en un reactor anaerobio 
  

  

HAGV <======> AGV~ + Ht PKa = 4.82 ( 1) 

H2C03 <======> HCO37 + Ht pKa = 6.36 (2) 

HCO3~ <======> CO37 + HT pKa = 10.25 (3) 

COz + H390 ------ > H2C03 “1 
Poo2 = He[H2C03]* He = 37.5 atm:'mol (4) 
dcCO2/dt= rcog = kla([H2C03]*-[H2CO3}]= Qmcog (5) 

NH4t + OH™ <======> NH4OH pka = 9.33 (6) 

pH = pK, + log [base/Acido}] (7) 
  

c) Diversas sustancias como son los metales pesados, amonio, sulfuros, metales alcalino 
térreos en exceso o compuestos organicos recalcitrantes pueden inhibir las velocidades de 
crecimiento y degradacion de la materia organica. Por tanto, requieren de un mayor TRSain 
(Speece 1990). 

d) La falta de nutrimentos como N, P, Na, K, Mg, elementos traza (Mo, Co, Ni, Se, W) 0 
Fe causan también una disminucién en la velocidad de crecimiento que puede llegar a 
ocasionar los mismos problemas que una inhibicién por sustancias toxicas. Se recomienda 
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1,4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

una relacién promedio DQO:N:P de 600:7:1 que puede cambiar en funcion de la 

composicién del agua residual. Speece (1994) propone varias formulas en funcién del TRS 
y de la actividad acetoclasta. 

  

  

  

CH, C02 

fase gaseosa 

fase liquida CH, 

SUSTRATO -------- > AGV™ -------- > COg <===s=====> HCO37 

SOLUBLE 

HCO37~ + HAGV ----~~ > H20 + COz + AGV™ 
  

  

Figura 1.6. Modelo de la digestion anaerobia que muestra el equilibrio CO2/HCO37/AGV en el reactor 

1.4.3 Causas que rompen la estabilidad de los reactores anaerobios 

a) Una sobrecarga orgdnica causada por un aumento en la concentracién de sustrato o en el 
caudal de entrada, puede ocasionar que la velocidad a la que se producen los acidos 

organicos (d[AGV]/dt|P) sea mayor que la velocidad de consumo de estos acidos 
(d[AGV]/dt|C) (ecuacién 1.23). La acumulacién de HAGV conduce a la inhibicién de las 
bacterias metanogénicas hidrogenotroficas, acumulacién de Hp? e inhibicién de las OHPA 
con lo que se cierra un circulo de inestabilidad que lleva a la acidificacion del reactor. 

a[ AGV } 
dt 

dlacr} 
a '° Pe) (1.23) 

b) Entrada de agentes téxicos. Sus efectos inhibitorios en la disminucién de la velocidad de 

crecimiento llevan a las consecuencias descritas en (a). 

c) Cambios excesivos de temperatura. Sus efectos en la cinética de crecimiento y consumo 
de sustrato conducen a las consecuencias descritas en (a) por acumulacién de AGV. 

La secuencia de eventos que suceden en el reactor ante aumentos bruscos de carga 

organica, de sustancias toxicas o de temperatura se muestra en el cuadro 1.13. 

Para detectar inestabilidades en el sistema anaerobio, se debe llevar el seguimiento de 
algunos de los sintomas de desestabilizacién enlistados en el Cuadro 1.13 en el orden en que 

se presentan. Asi, el detectar un aumento brusco en la concentracién de H2 disuelto o la pyp es 
un aviso mas inmediato de que el sistema esta sufriendo una perturbaciOn que el detectar una 
acumulacion de AGV o una disminucion del! pH, que es por ejemplo, un indice tardio de que 
existe una inestabilidad en el reactor. Mientras mas arriba estén en la secuencia, mas 

inmediatamente detectaran una alteraci6n. 
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Cuadro 1.13 Secuencia de eventos en la desestabilizacion de un reactor anaerobio 
(sistematizada por Iza, 1989) 

1 Aumento en las concentraciones de Al  inhibirse as  bacterias  metanogénicas 
H) hidrogenotréficas (MH) 

2  Aumento en la produccién de CO Al acumularse por dejar de ser reducido por las 
MH 

3 Acumulacién de AGV Como resultado de la acumulacion de Hp que 
detiene las reacciones acetogénicas 

4 Consumo de la alcalinidad del Al neutralizar HAGV formados debido a un 
bicarbonato aumento de los AGV totales 

5 Formacién de propionato y sintesis EI sistema reacciona asi para eliminar el Hp y 
de AGV de cadena larga restituir el equilibrio 

6 Agotamiento de la alcalinidad de — Cuando ya la concentraci6n de HAGV excede a la 
bicarbonato de bicarbonato 

7 Aumento de la pco: en el Como resultado de la neutralizacion de los AGV y 
biogas del cese de la hidrogenotrofia, el CO2 se acumula 

en el liquido y se desplaza al gas, ademas de que la 
produccion de metano disminuye. 

8 Disminucién del pH La acumulacion de los HAGV cambia el equilibrio 
en la ecuacién de Henderson-Hasselbalch ahora ya 
sin bicarbonato que amortigiie el medio 

9 Inhibicion de las bacterias Por la acumulacién de los HAGV 
metanogénicas . 

10 Detienese la metanogénesis 
11 Disminuye la alcalinidad y el pH —_—La acumulacién de HAGV disminuye los cocientes 

AGV/HAGV y HCO;/CO, lo que hace que 
disminuya el pH 

12 Acidificacién del reactor Acumulacion de HAGV y bajo pH 

1.4.4 Puesta en marcha de una estrategia de control 

Hasta donde se ha visto, en la digestién anaerobia hay un equilibrio dinamico entre las 

fases: sdlida (microorganismos y sdlidos suspendidos), liquida (agua y sustancias disueltas) y 
gaseosa. 

A fin de operar un reactor se deben tener caracterizadas las posibles perturbaciones al 
sistema (picos en los flujos, cambios de concentracin, fluctuaciones de temperatura, entrada 
de compuestos tdxicos, inaccesibilidad de nutrimentos) y sus efectos (caida en las produccién 
de metano o incremento en la concentracién de la DQO de salida). Por tanto, es importante: 

¢ supervisar el comportamiento del sistema 
e tener un modelo que interrelacione adecuadamente la informacién disponible y los 

componentes entre una fase y otra 
© generar la estrategia de control a partir o con ayuda del modelo 

1.4.5 Supervision e instrumentacion 

Hasta donde se ha visto, en la digestion anaerobia hay un equilibrio dinamico entre las 
fases solida (microorganismos y sdlidos suspendidos), liquida (agua y sustancias disueltas) y 
gases. Por lo tanto es importante, ademas de entender estas interacciones, medir las variables 
que permitan conocer permanentemente el estado del proceso. 
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1.4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

Se pueden distinguir dos clases de parametros en la digestion anaerobia: 

1) Variables directas. Indican si se cumplen las condiciones de disefio del proceso. Son 

medibles y controlables directamente. Se muestran en el cuadro 1.14. 

2) Pardmetros indirectos. Permiten tomar datos de una de las tres fases para conocer 

indirectamente el estado global del proceso de tratamiento y permiten controlar al ecosistema 

microbiano y son conocidos mediante mediciones indirectas. Se muestran en el cuadro 1.15 

1.4.5.1._Variables directas (Cuadro 1.14) 
a) Temperatura: En ocasiones es importante el control de temperatura del influente. 

b) Presién: En los colectores y almacenes de biogas. La presencia de H2S y el caracter 

explosivo de la mezcla, aire/metano, lo exige. 

c) Caudal: Desde el punto de vista de la fisiologia microbiana, define la velocidad de carga 

organica y de lodos. Desde un punto de vista fisico define la carga hidraulica (velocidad 

superficial del liquido) que condiciona la retencion de la biomasa dentro del sistema. Por 

tanto, define la geometria y tamafio del reactor. Es importante entonces, controlar la 

maxima carga hidraulica. 
d) Homogeneidad del agua residual; Aunque éste no sea un parametro, si es un 

mecanismo para propiciar una operacién regular y estable al suprimir picos en el caudal 

del influente, en la temperatura, en Ia alcalinidad, en el pH, en la concentracién de 

compuestos tOxicos. 

  

Cuadro 1.14 Variables directamente controlables 
  

  

Caracteristicas Formas de control 

del fluido 

Temperatura -intercambiadores de calor, aislamiento 

SST y DQO -diluciones, separacién, rechazo del influente 

Caudales (alimentaci6n y recirculaci6n) -en tanque homogenizador 
Homogeneidad fisicoquimica -en tanque homogenizador 
pH del influente -en linea o en el tanque homogenizador 
  

de los microorganismos 
cantidad de lodos (SSV) -purgas e inoculacién 
TRS ~por purgas 
carga a los lodos -manejo del caudal 
  

En general, la velocidad de carga organica en la alimentacion debe ser controlada para: 

e evitar que se arrastre la biomasa por un aumento en la produccién de gas que 

repercuta en un incremento de la velocidad ascencional del fluido (agua-gas) 

* evitar que se agote la alcalinidad del medio por aumento de la acidificacion en el 

reactor 
¢ mantener la maxima actividad metanogénica posible. 
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1.4.5.2 Parametros indirectos (Cuadro 1.15) 

Cuadro 1.15 Parametros indirectos en la digestion anaerobia 
  

  

  

LECTURA INFORMACION SOBRE: RESPUESTA 
Caracteristicas del gas 

Qbiogas actividad microbiana y carga organica TR 
Qcxa/Bv 

Qco2 © Peo2 exceso de HAGV TR 
co acumulacion de acetato TR 

alteraciones en el sistema TR 
hp 
HS cantidad de SO4 en el sistema TR 

Caracteristicas del fluido 
la formacion y equilibrio acido/base TR 

pH 
el estado de reduccion del sistema y por 

Eh tanto de presencia de Hz 1 hora 
Aacv=AT4.3 - ABs.75 equilibrio acido/base automatico 

a = AB/AT > 0.6 equilibrio acido/base automatico 
Aacv/AT < 0.4 equilibrio acido/base automatico 

PA = AB - HAGV >0 equilibrio acido/base automatico 
AGV equilibrio acido/base 

Materia organica eficiencia del sistema 
(DQO, DBOs, COT) 

Caracteristicas de los microorganismos 

  

Indice volumétrico de lodos sedimentabilidad 2 horas 
Granulometria, area de contacto 2 horas 

colonizacién 
Actividad metanogénica velocidad global de degradacion 12 horas 

Ac 
Concent{anidn (XI) y velocidad global de degradacion 2 horas 

cantidad (Vl) 
TR = tiempo real 

a) Fase gaseosa 

EI andlisis en linea de los gases de salida esta bien establecido (Switzenbaum et al 
1990, Mathiot ef a/.,1991, Moletta ef al.,1994). Tiene la desventaja de que en México 
puede ser alto el costo de los analizadores de gases. Son cuatro los gases que pueden ser 
supervisados para obtener mas informacién sobre el proceso, el Hz, CO, CHy y CO2. 

e La dinamica de produccién de H; y CO proporciona informacién en linea sobre la 
naturaleza del inhibidor (Hickey y Switzenbaum 1988) o de sobre-cargas instantaneas 
(Holst ef al.,1995). Como se vid en la seccién 1.1, el Hz se produce en la acidogénesis y en 
la acetogénesis y se consume en la metanogénesis. Su acumulacién desvia el flujo de 
electrones hacia la formacién de los compuestos mas reducidos -en lugar de acetato- que 
no seran degradados por la inhibicidn de las bacterias OHPA. Por otro lado, las 
hidrogenotrdficas requieren una concentracién minima de H2 para poderlo consumir. Estas 

dos situaciones hacen de la concentracién de H2 un parametro critico en la termodinamica 

del proceso. En teoria, es un parametro que puede medir alteraciones en el proceso sobre 
las poblaciones mas sensibles. Sin embargo, debido a que cada sistema tiene sus propias 
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1.4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

caracteristicas, -en cuanto a la composicién del medio que a su vez determina la 
composicién de las poblaciones microbianas, velocidad de carga organica, etc-, cambia la 
forma y velocidad con que el hidrégeno se produce, se consume y se transfiere de la fase 
liquida a la gaseosa (Ozturk et al.,1989, Giraldo-G. et al.,1992, Guiot et al.,1995). Por 
esta razon, no es posible tener al Hz como indicador nico ni una concentracion patrén 
para indicar la inestabilidad en los procesos. Por ejemplo, con la presencia de SO4= se 
desarrollaran las BSR que son consumidoras de H. Existen bacterias metandgenas 
acetoclastas que producen Hp y algunas bacterias homoacetogénicas que producen acetato 

a partir de CO? e Hp. Por otro lado, la alcalinidad del medio tiene un efecto positivo sobre 
1a acumulacion de intermediarios incluyendo al Hp. Asi, no se sabe cual parametro sea el 
mas representativo, si su concentracion en la fase liquida o la pH (Guiot et a/, 1995). Para 
medir la primera, Pauss ef al.,(1990), han usado una celdas electroquimicas y para la 
segunda se ha usado cromatografia de gases reductores y los medidores en tiempo real 
(GMI Exhaled Hydrogen Monitor) en reactores de lecho fluidificado (Moletta e¢ al., 1994). 

¢ De acuerdo a Switzembaum ef ai.,(1990), el CO esta ligado a la descarboxilacién de 
acetato y su presencia responde a la inhibicion causada por metales pesados 0 compuestos 
tdéxicos organicos. Se puede detectar por espectroscopia infrarroja junto con el metano. 

e La produccién de CH4 y CO permite estimar la acumulacién de AGV a partir del 
equilibrio HCO3-/H2CO3/CO . Para eso, es necesario incorporar estos datos a un balance 
total de C (en gas y agua, organico e inorganico) para que su informacion en linea sea util 

en un seguimiento cercano (Steyer ef al., 1995). La relacion Qcy4/Bv indica la conversion 
de la materia organica en metano (valor tedrico = 0.34 L CHyg! DQOd) y su variacién 
indica distintos niveles de eficiencia. 

b) Fase liquida (caracteristicas del fluido) 
i) Materia organica. Debido a la heterogénea composicion de las aguas residuales, se usan 
métodos genéricos para determinar el contenido de materia organica: 
Demanda quimica de oxigeno (DQO). Es la variable mas utilizada en la operacidn del 

proceso por su sencillez y relativa rapidez para medirse, sin decir por esto que se puede 
medir en tiempo real. La DQO, al oxidar la materia organica de la muestra, mide el grado 
de reduccién (cantidad de electrones que se transfieren al O, al oxidar una mol de C de 
un compuesto) de una mezcla indeterminada de compuestos. Un grado de reduccién es 
igual a 8 g DQO o 0.25 mol O4. Separando por filtracion las distintas fracciones del agua 
residual es posible obtener valores de DQO: total, soluble y coloidal y suspendida. El 
parametro clave es la DQO total pues sirve para definir parametros de gran utilidad como 
los ya mencionados de: carga organica, carga del lodo y también las relaciones 
metano/DQO, acidificacién (DQO/Alc, DQO/AGV) y carga organica/produccién de gas. 
Fell y Wheatley (1995) usan sondas de SST y de SDT para estimar en tiempo real ia 

DQO y periddicamente calibran su ecuacién contra mediciones de la DQO por la técnica 
estandar. 
Carbono organico total (COT). Medido por métodos instrumentales abre una via para el 
control automatico del proceso; sin embargo, debido a la dificultad en la preparacion de 
las muestras (necesidad de separar sdlidos, desorcién del carbono inorganico, con arrastre 
de materia organica volatil) no es de uso generalizado. 
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ii) Valor de pH. Es un factor muy importante que se debe tener bajo control, pero que no 

sirve en si mismo como una variable de control pues como se vid en la secuencia de 
eventos de Iza (1989) es un reflejo posterior de una gran cantidad de eventos. De 
acuerdo a Escoffier et al.,(1991), la rapidez de la respuesta del pH depende de la 
alcalinidad del medio y ellos lo usan como variable de alarma y control del proceso. Los 
electrodos deben ser limpiados en forma periddica pues es facil que se incrusten y las 
mediciones pierdan validez. 

iii) Potencial redox. No se usa para control de los digestores ya que los reactores de 
tratamiento de aguas residuales son sistemas de multiples reacciones y, por tanto, 
multiples sistemas red-ox. Por lo tanto, el instrumento no mide una sola reacci6n y tarda 

en estabilizarse. Sin embargo, es importante medirlo ocasionalmente para asegurarse que 

los lodos tengan un potencial de -300 mV en el electrodo Pt-calomel. 
iv) AGV y alcalinidad. Seguin se vid antes, la principal consecuencia de una sobrecarga 

organica es la acumulacién de AGV, principalmente propidnico y butirico. Para medir la 
acumulacién de AGV se puede usar el concepto del potencial amortiguador (PA) definido 
por Colin (1985) como la diferencia entre {1a alcalinidad del bicarbonato y los AGV no 
disociados o la diferencia entre la alcalinidad total y los AGV totales como se muestra en 
las ecuacion 1.24. 

PA =[HCO3"]-[HAGV] = {[HCO3}+[AGV’] - (HAGV]H{AGV"))} (1.24) 
= alcalinidad total - acidez total 

La medicién del PA permite una mayor precisién que el método mas universalmente 

usado (Jenkins ef a/.,1983) la cual indica que a relaciones, AGV/Alcalinidad total (a = 
AGV/AT), mayores a 0.35 hay una acidificacion inminente. 

Los métodos para medir las relaciones de alcalinidad en forma automatica fueron 
desarrollados por Colin (1985) y Powell y Archer (1989) -valoracién por retrotitulacién 
de la misma muestra empleada para medir !a alcalinidad y AGV- y la medicion del CO2 

desprendido después de acidificar el medio con un exceso de acido (Rozzi et al.,1985a, 
1994; Hawkes et al.,1993). Estos métodos pueden ser usados para mediciones en tiempo 

real, pues son automaticos y requieren 15 minutos por muestra. Otro método muy exacto 

y relativamente rapido es por cromatografia de gases. Distingue a todos los AGV pero 
necesita manipulacién de la muestra por lo que es dificil de automatizarse. Es muy util 
para establecer relaciones entre acidos. Por ejemplo propidnico/acético >1.4, 0 acido i- 
valérico >15 mg'L"' indican respuesta defensiva del sistema ante acumulacién de AGV, 

Estos métodos se pueden combinar para aprovechar la ventaja de la respuesta inmediata 
que da el monitoreo de los gases. Powell y Archer (1989) proponen el monitoreo continuo de 
los gases y, inicamente, cuando se detecte inestabilidad, medir y actuar sobre la alcalinidad de 

los bicarbonatos. 

c) Fase sélida (caracteristicas de los lodos) 
Las respuestas de esta fase pueden ser muy lentas por lo que no se pueden usar en 

control de procesos; sin embargo, es importante llevar un registro de las variaciones de largo 
plazo para conocer la capacidad global del reactor. 
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1.4 Estabilidad de los reactores anaerobios 

i. Caracteristicas fisicas 
Es vital a la operacion del reactor UASB mantener bajo el indice volumétrico de los 

lodos (IVL) y altas: la velocidad de sedimentacién, la de concentracién en SST y SSV, la 

cantidad de biomassa y la actividad metanogénica. Todos estan fuertemente interrelacionados 

aunque se desconoce su mecanismo de relacién. Estos valores combinados indican las cargas 

maximas hidraulica (m>m*d"), volumétrica (Bv: kgDQOm*d") y masica (Bx: 

(kgDQOkgSSV"d") que se pueden aplicar al sistema. Estos parametros no son medibles en 

tiempo real, aunque se puede obtener una aproximacién de los SST y SSV a través de: la 

medicion de sélidos totales por sondas de conductimetria y de sdlidos suspendidos totales, por 

sondas de absorcién de rayos gama y de ultrasonido o por difraccién de luz infrarroja 

(Vanrolleghem 1995). Pero no es facil llegar a la exactitud requerida por los modelos de 

control pues las aguas residuales tienden a bloquear las sondas, por lo que se debe tener 

cuidado en calibrar periédicamente contra las medidas gravimétricas de los SSV. 

ii. Caracteristicas microbiologicas 

e Actividad enzimatica: Cuando es escogida adecuadamente indica una actividad 

particular ante eventos especificos, Por ejemplo, 1a actividad de las deshidrogenasas se 

podria correlacionar con la actividad metanogénica, las de las fosfatasas y proteasas estan 

relacionadas con eventos toxicos y de sobrecarga antes de observarse la acumulacién de 

metabolitos. 

© Coenzima F 49: Llamada asi por presentar fluorescencia en esa longitud de onda, es uno 

de jos transportadores electrénicos exclusivos de las bacterias metanogénicas. No esta 

relacionada claramente con la actividad metanogénica aunque se usa para determinar la 

presencia de bacterias metanogénicas. 

e Inmunologia de metandgenos: Pruebas como ELISA (prueba enzimatica 

inmunoabsorbente), TIF (inmunofluorescencia indirecta), SIA (prueba inmunoenzimatica 

en portaobjetos), anticuerpos monoclonales y PCR, para detectar y cuantificar 

metandgenos, tienen un futuro promisorio para dar a conocer la composicién de las 

poblaciones en tiempo real en el mediano plazo, sin embargo, su costo puede ser alto. 

© Microcalorimetria: Mide el calor desprendido durante la actividad metabdlica de los 

microorganismos. Esta magnitud esta relacionada con la cantidad y el estado metabdlico 

de los microorganismos y puede por lo tanto ser un indicador de eventos toxicos o de 

sobrecarga en el reactor. Ante la dificultad de usar al propio reactor como un calorimetro 

se ha sugerido usar un pequefio reactor-microcalorimetro paralelo al reactor para detectar 

esos eventos negativos. 

¢ Actividad metanogénica: Las diferentes variantes usadas para medir la actividad de las 

diversas poblaciones que conforman los lodos esta bien establecida (Shelton y Tiedje, 

1984; Dolfing y Bloemen, 1985; Soto ef al.,/993; Ramirez et al.,1994). Aunque esta 

actividad no puede ser medida en linea, es facil de realizarse y sus resultados se pueden 

interpretar y relacionar con el estado metabdlico del digestor. 

Como conclusion, se puede decir que los unicos parametros sensibles de la digestién 

anaerobia que se pueden medir en tiempo real son los gases (H2, CHy y CO2) y el pH. En un 

futuro se tendra a nivel comercial la medicién automatica del bicarbonato y la DQO en linea 
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mediante correlaciones con los SST y los SDT. En realidad, la medicién en linea es lo mas 
econdmico pues se reducen al minimo los gastos en reactivos y mano de obra, aunque se 
requiere de una inversion importante para la instalacion y manejo del equipo. La supervision e 
instrumentacion deben ser adecuadas a la planta de tratamiento y a las exigencias de los 
parametros de descarga, considerando que en algunos sitios se justifica econémicamente 
contar con un buen sistema de supervision, en virtud de las multas por descargas 
contaminadas. En México, los parametros imprescindibles son: 

1) La DQO, los SS y el pH exigidos para fijar la calidad de la descarga y que pueden ser 
usados como control. 

2) La alcalinidad (bicarbonatos y acidez) como control de proceso. 
3) Las caracteristicas fisicas y bioquimicas de los lodos (la actividad metanogénica, IVL, 

granulometria) como control del reactor a largo plazo (conocer si hay una tendencia al 
azolvamiento o a la pérdida de lodos, con la consecuente baja de actividad). 

4) En un futuro, cuando las condiciones econdmicas justifiquen el aprovechamiento del 
biogas, el andlisis de los gases sera imperativo y la estimacién de la DQO, los SSV y la 
alcalinidad podran ser automatizadas y estimadas recursivamente con estimadores 
programados. 

1.5. DIGESTION ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

1.5.1 Aplicaciones 

La digestién anaerobia en dos etapas (DADE) se estudia desde hace 20 afios (Ghosh y 
Pohland, 1974; Ghosh, 1981) con la idea de separar, con base en consideraciones cinéticas, la 
acidogénesis en un reactor y la acetogénesis y metanogénesis en el segundo. El objetivo de la 
primera etapa es producir establemente una mezcla de AGV facilmente metanizable en el 
reactor metanogénico independientemente de las variaciones de flujo y concentracién y evitar 
que el Hz producido en la acidogénesis Ilegue al reactor metanogénico. Asi, la idea es no 
permitir que se acumulen ni el Hp, el ni los acidos propiénico y butirico en el reactor 
metanogénico y de esta manera, optimizar el proceso. 

De acuerdo al Cuadro 1.16, la DADE se ha usado cuando el sustrato: 
a) Es facilmente acidificable. Para evitar la sobrecarga de AGV a las bacterias 
metanogénicas y ganar en estabilidad ante variaciones en cargas organicas, temperatura y 
pH. Ejemplos de estos procesos DADE son las plantas de tratamiento para las refresqueras 
(Ghosh ef al, 1985) y para los efluentes glucosados (Bull ef al, 1984). 

b) Es de dificil hidrélisis. Entonces esta reaccién se optimiza en un primer reactor con 
generacion de AGV, generalmente a un pH menor a 6.5. Ejemplos de estos procesos 
DADE son los tratamientos anaerobios de los residuos celulésicos agricolas (Gijzen et 
al.,1988), de las papeleras (Vifias ef a/, 1993) y de los lodos activados (Ghosh, 1991; 
Elefsiniotis y Oldham, 1994). 

En el cuadro 1.16 se comparan los tratamientos en una y dos etapas hechos por un solo 
autor en los renglones superior e inferior respectivamente. Se distinguen los TRH, Bv, pH y 
tipo de reactor para cada etapa y globales seguin el caso. Muestra como el tratamiento de 
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1.5 Digestién anaerobia en dos etapas 

efluentes de alto contenido de sdlidos o de glucosa tiene mejores rendimientos que los de una 

etapa. Estos ejemplos con aguas residuales demuestran que para estos dos casos, las cargas 

aplicadas pueden ser de 50 a 100% mis altas con eficiencias del 10 al 30% superiores con 

DADE que reactores con etapa unica. Pueden observarse también altas Bv aplicadas en la 

etapa acidogénica, en donde, no siendo el objetivo la reduccién de DQO, se logra gracias a la 

formacion de CO, e Hp. 

Cuadro 1.16 DADE para aguas residuales industriales y municipales 
  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

      

Agua residual de: By pH By pH Bv/Eff T 

Referencia TRH tipo TRH tipo Giobales °C 

Pulpeo de celulosas 47 3-5 9 7 11 

Sh FA 16h UASB 91% 30 

(Viiias et al., 1993) 7 8 

14h UASB 65% 30 

Lodos activados 18.9 5.6 6.2 V7 4.7 

3.1d RAFA 9.1d RCTA 56% 35 
(Ghosh 1991) 6 774 

24-40 d RCTA 50% 35 

16 47 0.4 75 6.1 

Refresquera 2.2d RCTA 5.2d UASB 96% 35 
(Ghosh et al., 1985) 0.8 6.8 

15d UASB 84% 35 

1.6 7 0.358 7 0.26 

Leche en polvo 2.88 RCTA 15h FA 70% 20 

(Jeyaseelan y Matsuo 0.2 7 20 

1995) 24h FA 20% 
Celuldésicos 21.2 6.1 7.4 21.2 37 

(Gijzen et ai., 1988) 12h RCTA 20h UASB >90% 

Glucosa 170 3.5 15 7 12 35 

(Bull ef al., 1984) 17h RCTA 22h LF 89% 
  

By en gL'd’, TRH en horas (h) o dias (d). Reactores: FA:filtro anaerobio, RAFA:anaerobio de flujo 

ascendente, RCTA:continuo de tanque agitado, LF:lecho fluidificado, UASB:lecho de lodos anaerobios de flujo 

ascendente 

Si los reactores de acidificacién tienen TRS menores a 6 horas, tnicamente acidificaran 

pero, si el TRS se extiende permitiendo el desarrollo de metanogénicas se observard 

produccién de metano, proveniente principalmente de la reduccién de COz. La transferencia 
de electrones por esa via orienta hacia la produccién de acido acético, directamente o a través 
del acido lactico (Kisaalita ef al., 1989). Este seria el caso de los reactores de biomasa retenida 
o de los que recirculan parte del efluente metanogénico al acidogénico (Gijzen ef al.,1988). Al 

mismo tiempo, una alta concentracién de biomasa permite reducir la carga organica especifica 

(Bx). Bull e¢ al.,(1984) y Ghosh (1981) observan que a menor Bx la produccién de acido 
acético aumenta probablemente por la presencia de bacterias hidrogenotrOficas. 
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Los reactores de metanizacion son, por lo general, del tipo UASB en donde también se 
lleva a cabo la metanizaci6n del carbohidrato residual. Debido a que ya no se tiene mas Hy en 
el reactor metanogénico, la capacidad de degradar propiénico y acético es mayor. 

En los ultimos afios se empez6 el uso de reactores en serie para la degradacién de 
compuestos recalcitrantes. Este concepto se aplica a dos casos: 

«Cuando se requiere una primera etapa para hidrolizar o romper moléculas que estén en 
altas concentraciones para producir sustratos degradables por las bacterias acetégénicas- 
metandgénicas. 

«Cuando se usa la primera etapa para metanizar sustancias de facil degradacion dejando 
para etapas posteriores a las sustancias mas recalcitrantes. En realidad, no hay separacion 
de etapas sino reactores anaerobios en serie degradando distintas sustancias en sucesion. 

1.5.2 Microbiologia 
Se encontré que en una sola etapa las bacterias hidrogenotréficas se encuentran en 

menor cantidad que las acidogénicas y las OHPA (Zhang y Noike, 1991). En el reactor 
acidogénico del sistema de dos etapas, se encuentran en las mismas proporciones, aunque en 
mayor numero (cuadro 1.17) lo que tiene consecuencias porque el piruvato siempre se 
transforma en lactato y butirato en nutas paralelas y si hay hidrogenotréficas, el producto es 
acetato y nada de propionato. 

Cuadro 1.17 Distribucion de las poblaciones bacterianas de una y dos etapas a Bv=10 gL'd° 
'_TRH=TRS=5 d, (Zhang y Noike, 1991) 

  

  

  

Poblacién Una etapa Dos etapas 
(NMP'mL"') acidogénico metanogénico 

Acidogénicas 2.3 x 108 109 2.5x 107 

OHPA 5.6 x 108 2.3 x 109 5x108 
Homoacetogénicas 5x 107 7.9 x 106 8x 107 

Hidrogenotréficas 8x 107 108 108 

Acetoclastas 106 2x105 107 

Totales 4x10? 7x 109 6x 109 
NMP'mg SSV" 9x 109 30x 109 12 x 109 

X mgSSVL" 583 1202 517   
  

1.6 DIGESTION ANAEROBIA DE LA LACTOSA 

1.6.1 Estructura y bioquimica 

Como se describe en el capitulo de materiales y métodos, en esta tesis se-us6 la lactosa 
como molécula modelo de un sustrato organico soluble. Con esta fuente de carbono 
homogénea fue posible establecer las relaciones estequiométricas para las reacciones de las 
bacterias y efectuar balances de materia. 
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1.6 Digestion anaerobia de la lactosa 

La lactosa es un carbohidrato que se encuentra en un 5 a 6% en la leche de todos los 
mamiferos, Junto con la sacarosa, es el azicar que mas se encuentra en la dieta de los 
humanos. En los efluentes de la industria lactea es el carbohidrato mas abundante y estos son 

susceptibles de tratarse por via anaerobia (Carozzi 1993, Monroy ef al.,1995, Monroy ef 
al.,1996a). 

La lactosa esta formada (Figura 1.7) por dos aldohexosas, B-D-galactosa y glucosa 
unidas de tal forma que, al dejar libre, al grupo aldehido del carbono anomérico de la glucosa, 
hacen de Ja lactosa un azicar reductor. En la figura 1.7 se marcan los carbonos anoméricos de 
la galactosa y de la glucosa. Se puede observar cémo el de la primera, queda bloqueado 
mientras que, el de la glucosa puede oxidarse (Lehninger 1970). Por lo tanto al hidrolizarse la 
lactosa se aumenta al doble la cantidad de azucares reductores en el medio de reaccién y esto 
permite medir la reaccién por métodos de titulacién quimica y la proporcién de lactosa se 
puede estimar mediante la comparacin entre los azicares reductores directos y totales. 

CH2,OH CH,0O8H 

OH x O OH a 

OH OH 

Figura 1.7 4 O-B-D-galactopiranosil-(1-->4)-B-D-glucopiranosa o f-Lactosa * carbones anoméricos 

En el medio de cultivo, la lactosa es transportada al interior de la células bacterianas y 
de levaduras por la galactosido-permeasa. Ahi, es hidrolizada por una disacaridasa llamada B- 
galactosidasa en glucosa y B-galactosa. Esta iltima molécula induce una secuencia de enzimas 
para metabolizar la galactosa. De acuerdo a la figura 1.8, la galactosa, epimero de la glucosa 
en el carbono 4, se fosforila para dar galactosa |-fosfato, catalizada por la galactoquinasa, 
luego, a través de una serie de reacciones, se epimeriza mediante la coenzima uridina trifosfato 
(UTF), a glucosa 1-fosfato. / 

Este sistema de asimilacién de la lactosa por induccién secuencial tiene las siguientes 
caracteristicas: La B-galactosidasa y la galactsido-permeasa son proteinas coordinadas que se 
inducen directamente por lactosa mientras que la galactoquinasa y las UTF son enzimas 
inducidas indirectamente por la lactosa y ditectamente por la galactosa, producida 

intracelularmente (Stanier ef a/., 1986). 

EI resto de la enzimas, que forman parte de la glucdlisis, son constitutivas en la mayor 
parte de los microorganismos. Es importante resaltar la fosfoglucomutasa que cataliza la 
conversi6n del intermediario glucosa 1-fosfato en glucosa 6-fosfato para incorporarse a la ruta 
de Embden-Meyerhof-Parnas (EMP), producir piruvato como intermediario central en la 

fermentacion alcohdlica y la acidogénesis de AGV y lactico. 
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B-lactosa 

(fuera de celula) 

galactésido 

ee B-lactosalSOtC~=“Ss—SsSSSC“‘(‘S~S~<C;7373 }ETT 
(dentro de la célula) 

B-lactosa ---------~------ > glucosa + B-galactosa 

B-galactosidasa 

ATP + D-galactosa ~------------- > ADP + D-galactosa 1-fosfato 

galactoquinasa 

D-galactosa 1-fosfato <=s===s======> glucosa 1-fosfato 

  

glucosa 1-fosfato <== 

fosfoglucomutasa 

> glucosa 6-fosfato 

giucosa 6-fosfato <s=s=s=sss=ssss=s=ss=> Acido piravico 

enzimas de la EMP 

Figura 1.8 Incorporacion de la galactosa en la secuencia glucolitica en celulas de bacterias y levaduras 

1.6.2 Rutas de degradacion anaerobia 

Segun Chartrain y Zeikus (1986a, b) el 85% de la lactosa se transforma en acido lactico 
y éste, sin acumularse, se convierte en acido acético. Sus conclusiones estan resumidas en la 

figura 1.9. Estas reacciones ocurren a valores de pH de 7 y Bv 2 gL'd". Es interesante ver la 

coincidencia con Kisaalita ef al., (1989) pues este ultimo observé que a bajas velocidades de 
carga organica (Bv = 12 gL’'d") y pH = 6 se produce metano y no se detecta acido lactico, 
mientras que al aumentar la Bv o bajar el pH, el metano disminuyé hasta desaparecer y 
aparecio lactato. Asi, mientras no hay bacterias metanogénicas el metabolismo se dirige 50% 
al butirato y el resto hacia acetato y propionato. Si hay metanogénicas hidrogenotréfias, 
entonces se va para acético en 50% y 20% para butirico y propidnico, respectivamente. Al 
aumentar la carga organica, disminuye la proporcién de acidos, aumenta la del acido lactico 
hasta un nivel y luego disminuye en favor de acetato (figura 1.10). 

Kisaalita et al, (1989) y Lun ef al, (1995) explican sus resultados con base en la 
disponibilidad de sustrato: Con alta disponibilidad, es probable la produccién de lactato como 
una forma de metabolizar rapidamente el sustrato aunque, el rendimiento energético sea mas 
bajo que con la produccién de AGV. Por el contrario, cuando hay baja disponibilidad de 
sustrato, las bacterias utilizan la rutas productoras de AGV porque necesitan toda la energia 
que puedan obtener para el crecimiento. Asi, las By bajas indican una baja velocidad de 
crecimiento y, por lo tanto, no habra propensidn a producir lactato. 
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LACTOSA 

—____ ~~ 
ETANOL 

      
  

  

  

     

  

LACTATO 
      

  

  
      

   ACETATO   

  
FORMATO CO>| Hz 

          

  

      

Figura 1.9 Metanizacién de Ja lactosa de acuerdo a Chartrain y Zeikus (1986a, b). I Clostridium 

butyricum, Klebsiella oxytoca, Leuconostoc mesenteroides (10° NMP mt), Il Desulfobrivio 
vulgaris, Clostridium propionicum (10’-10'° NMPml") (OHPA consumidoras de lactato), HI 
Methanobacterium formicicum (107-10? NMPmt!) y Methanosarcina barkerii, Methanotrix 

soehngenii (10°-10’) NMP'mL!. 

  

LACTOSA 

J 
PIRUVATO 

I 

  

  

  

    *»
 

BUTIRATO 
      

  

yy 

LACTATO PROPIONATO 

  
  

          
  

  

  
CO| H2 

      + 
, ACETATO 

Figura 1.10 Esquema de la acidogénesis de lactosa en ausencia de hidrogenotrofas (Kisaalita et al., 
1989). I y II representan los mismos grupos bacterianos que en Ia figura 1.9 
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1 7.MODELAMIENTO MATEMATICO 

1.7.1 Modelamiento fenomenoldgico 
Un modelo matematico de un proceso es un conjunto de ecuaciones que describen 

algunos aspectos del comportamiento del sistema bajo estudio y es, por lo tanto, especifico 
del problema para el cual se construye. Con el modelado no siempre se pretende dar una 
descripcién completa del proceso sino solo de aquellos aspectos que afectan el problema 
considerado. Por ejemplo, el problema especifico de esta tesis es la modelacion para el control 
de la digestion anaerobia. 

En general, los modelos pueden ser fenomenoldgicos y de respuesta. 
Los fenomenologicos pretenden describir los fendmenos y procesos de la digestion 

anaerobia incorporando el conocimiento que se va generando. Sirven, entre otras cosas, para 
seguir avanzando en el entendimiento cuantitativo del proceso lo que permite, incluyendo 

simulaciones en computadora y para contrastar los resultados obtenidos con la realidad. Al 
combinar la simulacion de los procesos con la experimentacion es posible llegar rapida y 
econémicamente al desarrollo de estrategias de control y a la determinacién de sus 
parametros. Por ejemplo, un modelo puede predecir variables de estado de dificil observacion 

como pueden ser Ia altura de la cama de lodos o el efecto de una carga organica a distintos 
valores de pH. 

Los modelos de respuesta requieren de un estimulo y de un algoritmo que lo maneje 
para producir una respuesta. Se usan en control de procesos y generalmente no se van mas 
alla de los limites experimentales del algoritmo. El algoritmo puede ser una simple ecuacién, 
un sistema experto, un sistema de inteligencia artificial o una parte del modelo 

fenomenoldgico, como son los modelos linearizados adaptables. Estos seran poderosos en 

funcién de la cantidad de informacion de que dispongan porque ésta les permitira ampliar sus 

limites de accién. De aqui que los modelos linearizados adaptables se beneficien también de 
los modelos fenomenoldgicos. 

Los modelos de la digestion anaerobia tienen una larga historia. Se reconoce a Andrews 
en 1969 el haber sido el primero en proponer un modelo (Rozzi et al.,1985b, Moletta ef 
al.,1986, Stephanopoulos, 1988) basado en la poblacién acetoclasta suponiendo, 
correctamente, que era la que limitaba el proceso. Incorporaba ecuaciones de toxicidad por 
AGV e inhibicién por pH pero como estaba basado en un solo sustrato no podia explicar la 

acumulacién y consumo de AGV ante cargas variables de materia organica. 
Con el descubrimiento de las bacterias OHPA y los dos tipos de metanogénicas, los 

modelos actualmente se hacen con cuatro grupos tréficos. Andrews y Graef (1971) 
incorporaron las tres fases (microorganismos, liquida y gaseosa) mediante ecuaciones que las 
interrelacionaban. La particién del CO2 entre el agua y el gas se hace mediante dos balances, 
uno de carbono organico y otro de iones que se incorporan a la ecuacion de equilibrio. 

Rozzi et al.,(1985b), Costello ef al.,(1991) y Heinzle et al.,(1993) incorporaron el 
modelo de la influencia de la py sobre las velocidades de produccién de los AGV de Mosey 
(1983) a sus modelos de cuatro poblaciones, en el que consideraron ademas, el equilibrio gas- 
liquido contemplando asi la variacién de la composicién del biogas debido a la interaccién de 

las acetoclastas y de las hidrogenotroficas. 
En un fructifero taller en Valladolid, Espafia, McCarty y Mosey (1991) propusieron una 

dinamica de poblaciones mds compleja en la que afiadieron un grupo de bacterias propiénicas, 
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principalmente Enterobacterias que producirian acidos propidnico y acético a valores de pH 

neutros y altas concentraciones de glucosa y bacterias butiricas, principalmente Clostridia, 

que a valores acidos de pH y bajas concentraciones de glucosa, producirian acidos butirico y 

acético. Estarian también las dos OHPA; Syntrophomonas que produciran acidos propidnico y 

acético a partir de AGV de cadena larga y las Syntrophobacter, tnicas consumidoras de acido 

propiénico. Asi que ante sobrécargas organicas la acumulacién de metabolitos seguiria un 

patron cuya molécula clave es el Acido propiénico. 
Otro gran parteaguas en la modelacién lo crean MacLeod ef al.,(1990), Guiot et 

al.,(1991) y Giraldo-G et al.,(1992), al modelar los primeros, la estructura microbiologica de 

los conglomerados anaerobios -granos, fléculos y peliculas- y el ultimo, la resistencia a la 

transferencia de H a través de los canales del grano (Figura 1.11), lo que explicaba muy bien 

la diferencia de concentraciones dentro y fuera del conglomerado (en ocasiones hasta de 

ordenes de magnitud). 

  Ho 
Cp 

  
                

cm 

  

        Ce 

  

Figura 1.11 Resistencia a la transferencia de H; al interior del grano. Las C son las concentraciones de H2, en 

donde se produce por las bacterias OHPA (C,, 1, = 0), hasta donde se consumen por las bacterias 

metanogénicas (C,, 1.); r es la distancia a partir de las bacterias productoras. El subindice m representa un 

punto intermedio 

Marsili-Libelli y Nardini (1985) analizaron la estabilidad y sensibilidad de los modelos 

existentes para resolver problemas de estados transitorios como arranques o el proceso de 

falla y recuperacién. En su andlisis de parametros, éste si en estado estacionario, encontraron 

que los mas sensibles y por tanto mas faciles de evaluar, son los coeficientes de rendimiento 

(Y) y los menos sensibles y por tanto mas dificiles de evaluar, son las constantes especificas de 

crecimiento (1) y las de afinidad por sustrato (Ks). El coeficiente global de transferencia de 

masa (kya) del CO», aunque sensible es dificil de evaluar por la gran cantidad de interacciones 

que tiene (cuadro 5.4). 
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1.7.2 Modelamiento de reactores con biomasa retenida 

Una parte importante ha sido la modelacién de los digestores. Con referencia al reactor 
de lecho de lodos anaerobios de flujo ascendente (UASB por sus iniciales en inglés, upflow 
anaerobic sludge blanket reactor), desarrollado por Lettinga ef al. (1980),se tiene lo siguiente: 

Este reactor se puede dividir en tres compartimientos: Un lecho espeso de lodos, un 
lecho expandido y un sedimentador interno. Los dos primeros son reactores de flujo mezclado 
con respecto a la fase liquida y el sedimentador es de flujo pistén. El volumen de los tres 
compartimientos no es constante debido al crecimiento, acumulacién y purga de la biomasa. 
La retencién de biomasa dentro de los digestores la simulan Costello et a/.,(1991) y Heinzle et 
al.,(1993) practicamente de la misma manera fijando una distinta tasa de dilucion para la salida 
de células de un reactor de flujo mezclado (-DsX). Esto da un flujo estacionario de sdlidos 

(%F,=yX,V,) independiente del caudal que fluye a través del reactor (D = F/V). La 
proporcion de F/F se fija mediante el TRS (ecuacién 1.25). Sin embargo, en los reactores 
reales el flujo de células de salida no es estacionario. Por ejemplo, en los UASB hay una 
acumulacion de células que periédicamente se purgan causando una acumulacion dinamica o 
sea, dX/dt # 0 (Bolle et al.,1986, Alvarez et al.,1992): 

TRS/TRH = F/F, (1.25) 

En los dos casos de purga de células: estacionaria o intermitente, la eficiencia del 

clarificador (n = 1 - Xe¢X,) debe ser mayor al 99% para evitar la pérdida paulatina de la 
actividad del reactor (Bolle e¢ al.,1986). 

1.7.3 Modelo matematico 

Se considera una interrelacion entre las tres fases reactivas, la sdlida o de 

microorganismos, la gaseosa y la liquida, en donde todas contribuyen para llevar a cabo las 
reacciones y el equilibrio fisicoquimico. 

EI modelo se aplica en un reactor de flujo mezclado sin acumulacién de biomasa para 
mayor comprensién pero en los capitulos de resultados se introduce el concepto de 
acumulacion transitoria de células mostrado previamente en el cuadro 1.11. 

1.7.3.1 Fase microebiologica 

La ecuacién 1.26 muestra el balance de células de las cuatro poblaciones bacterianas; la 
acidogénica (i=1), la acetogénica (i=2), la metanogénica acetoclasta (i=3) y la metanogénica 

hidrogenotrofica (y=4). La interaccién de estas cuatro poblaciones permite modelar los 
desequilibrios producidos por la acumulacién de productos y sus consecuencias en las 
distintas velocidades de crecimiento y producién de las distintas especies. En la seccién 1.2 se 

han visto con detalle las ecuaciones cinéticas de las constantes especificas de crecimiento (1) 

con sus parametros de inhibicion, factores de no crecimiento (bi) y el efecto de la pyp para 
cada especie. 
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La ecuacién 1.27 muestra el balance de sustrato de las bacterias acidogénicas (S) y la 

1.28 la de acidos grasos volatiles (A), producto de las acidogénicas y sustrato de las 

acetogénicas y metanogénicas. 

dX, 
i = ,X,- DX, 1.26 a Him 1 (1.26) 

dS, 
i -_y x +14 D(S0-S 1.27 as y, (So-S) (1.27) 

dA, MX, 
ta. X,t2- p44 1 1.28 ae Ay Y, (1.28) 

En donde; X; = la concentracién de los distintos tipos de bacterias i (gL ); S = la concentracién de DQO de 

sustancias fermentables (gL'); A = la concentracién total de AGV (gL); D = la tasa de dilucién (FIV = T; 

= coeficiente de rendimiento celular, subindices 1, 2 y 3: bacterias acidogénicas (gX; "gS"), aceto y 

sretanogenicas (gXjgA;"), acidogénicas (gX; gA;"). 

La produccién o consumo de productos y sustratos son balances de masa sencillos 

como los mostrados en la ecuacion 1.29: 

Acm C; =Entrada -salida -consumo +produccién +Tfciayig> gas 

dCi/dt=D(Cio - Ci) - £ rCi +  rPi + kza ((Ci* - Cil) (1.29) 

en donde; Acm Ci: acumulaci6n del componente i; ErCi: todas las reacciones en que puede consumirse Ci; 

IrPi: todas las reacciones con las que puede producirse Ci; Tfcia: transferencia inicamente modelada para el 

CO», suponiendo que CH, e H2 son insolubles en agua. 

La produccién de metano es proporcional a la poblacién de bacterias metanogénicas 

totales y la de CO3 lo es también a la acidogénica (ecuaciones 1.30 y 1.31, respectivamente). 

Qeaa = H2X2/Ya (1.30) 

Qoor = Lr Xi/¥s + p2X/Ve (1.31) 

en donde Q; es la produccin volumétrica especifica de gases en el reactor (LL) 

1.7.3.2 Fase liquida 

El intervalo del pH donde se lleva a cabo la digestién anaerobia (entre 6 y 8) y la 

concentracién de H® y OH y de acidos no disociados es despreciable en relacién a otras 

especies idnicas y, por lo tanto, el equilibrio fisicoquimico esta determinado fundamentalmente 

por el par HCO3"/CO2. Sin embargo, cuando se quieren modelar la acidogénesis y la libre 

variacion del pH, las anteriores suposiciones no son validas. De esta manera, un balance de 

carbono inorganico junto con un balance de cargas permite determinar las concentraciones de 

Ht y del cociente CO,/H2CO3. 
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La figura 1.12 muestra el diagrama de flujo para el calculo del pH. Se aprecia cémo el 
balance de cargas influye en la cinética y equilibrio del sistema. El balance de cargas 
representa un ciclo algebraico en la secuencia dinamica de integracion. 

E] balance de cargas se representa por la ecuacién 1.32 en donde se toma en cuenta el 
equilibrio de cada especie idnica y su ecuacion de balance de masa. 

    

  

  

[H’] + [Na’] = [HCO] + 2[A] + kw/[H’] (1.32) 

Por ejemplo, para el carbono inorganico (CI): 

d[CI/dt = D({CO2], + [HCO3].-[CO2]-[HCOs1]) + reo2 (1.33) 

[CT] = [CO2] + [HCO3} (1.34) 

Ky = [H’] x [HCO3J/[CO)] (1.35) 

pH = pK + In JHCOsV/[CO)] (1.36) 

t 
Cationes e ----> 

Balance dinémico de | -------- > | Balance de cargas 

Cationes s ----> cationes neutros(Na‘) idénicas 

(2.40) 
(ecuacién 

algebraica) 

Acidos e ----- > Balance dindmicos de [ -------- > (1.32) 

Acidos 
  

{Masa total de Acidos 

débiles y bases, | 

acético, COg, NH3) 4 
  

    

            
Acidos 8 ------ > (1.37) pH 

(1.36, 1.39) 
F 

| 
| 4 

r= £(A) A 

produccién, consumo | <-------- Concentraci6n de 

{ecs. del cuadro 1.7, &cidos libres 

1.10 a 1.14) (1.28, 1.38) 
    

Figura 1.12 Esquema de un balance de cargas iénicas por iteracién dentro de 1a simulacién dindmica 
(tomado de Heinzle et al., 1993) 

y para los AGV: 

d[A.J/dt = D([ZAH], + [ZA]-[ZAH]-[ZA]) + Era (1.37) 

Ka = [H] x S[AVZ[AH] (1.38) 
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pH = pK, + In [AV[AH] (1.39) 

d[ZV/dt = D(Zo + Bu-Z) y Z=B+A (1.40) 

en donde kw es el producto iénico del agua (10° M a 25°C), Cl es el carbono inorganico, pK; es -log K; la 

constante aparente de disociacién de los dcidos carbénico (b) 0 los AGV (a), pK= -logK;, y pH = -log[H ], tai 

es la vebcidad neta de formacién del AGV i (acético, propiénico 0 butirico). 

La fraccion disociada de los AGV (@ = A/(A+HA)) se obtiene de sustituir esta 

definicién en la ecuacién 1.38: 

l -__Ka_ (1.38a) 
°° G10") (Ka+[H") 

1.7.3.3 Fase gaseosa 

Aunque puede haber No, NHs y H2S en el biogas, en la mayoria de los modelos se 

consideran tinicamente al CHs, CO2, H2 y vapor de agua: 

Pvt pena + Pco2 + Pn = Pt (1.41) 

Como una primera aproximacién, se considera ademas que no hay reaccién en esta fase 

y que hay total insolubilidad del CH, y del Hy (aunque esto ultimo no es cierto). O sea que el 

flujo del gas metano o de hidrégeno que se desprende del reactor Qi [L'L"d"] esta dado por 

la ecuacion 1.42: 

Qi = 1 VM/r; (1.42) 

en donde; 1; es la tasa de produccién de gases [gL'd'], VM es volumen molecular gramo {L’mol”], 7; es el 

peso molecular de los gases (g:mot"']. 

El flujo gaseoso de CO, (Ec. 1.43) esté en funcién de su presion parcial (que se obtiene 

a partir de la concentracién del CO, gaseoso y del H2CO3 en el liquido), de acuerdo a la ley 

de Henry (ecuacién 1.44) y de Ja velocidad de transferencia del gas al liquido mediante la 

teoria de la doble capa y es igual al gas que se produce menos el que sale disuelto en el 

efluente (ecuacion 1.45) 

Qcor= ky a(CO21eq - COn) (1.43) 

CO2teq = Yooo/H (1.44) 

Qco2 = feo2 - (CO + B)D (1.45) 

De tal manera que la evolucién total del gas es: 

Qt = (Qin + Qcus + Qco2)*R*T/[VM*(P; - pv)] (1.46) 

en donde COx,., = concentracién de CO, en la fase liquida (eq: en el equilibrio) (LsrL"), Pt = es la presién 

total, pv es la presién de vapor del agua a la temperatura del reactor (atm), kia = coeficiente de transferencia 

de CO;a la fase gaseosa [T"], He = constante de Henry [L*T*] (atmL mot"). 
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Como puede apreciarse en esta seccién, el modelo de la digestion anaerobia es muy 
complejo y de naturaleza no lineal. Sin embargo, es necesario considerar todas las variables de 
estado que pueden definir el proceso, principalmene: el papel del hidrégeno en la regulacién 
de los AGV y la influencia de la inhibicién por producto en las velocidades relativas de 
consumo y produccién, para tomar en cuenta las acumulacién de subproductos (AGV e Hp). 
Siendo tan importante el pH, es necesario tener un mecanismo de calculo dindmico. 

En suma, la comprensién de la interrelacién de las variables permitira disefiar estrategias 
de control que mantengan la operacién optima de los reactores. 

1.8 CONTROL DE REACTORES ANAEROBIOS 

EI objetivo del control de los digestores anaerobios es mantener alguna de las variables 
de estado (0 funciones de las variables de estado) cerca de algun valor preespecificado o de 
consigna a pesar de que existan variaciones externas o perturbaciones en Ia cinética del 
proceso. Las variables de estado son aquellas que definen el estado del proceso como S, X, 
Ac, HCOs’, Pr, Bu, PA, Hz 0 Qe. Se pueden distinguir cuatro niveles o aplicaciones de las 
estrategias de control: 
a) Proteccién al reactor ante descargas de sustancias toxicas. Para ello se requiere de un 

sistema de alarma que actie en funcién de la concentracién de Hy», del balance de CH, y 
CO, o del potencial de amortiguamiento. 

b) Limitar la concentracién de la DQO a Ia salida. 
c) Arranque del reactor mediante adaptacién de los lodos al efluente. 
d) Maximizacion de la produccién de metano o de la degradacién de DQO. 

1.8.1 Estrategias de control 

1.8.1.1 El control de lazo cerrado se muestra en la figura 1.13. En este tipo de control 
la sefial de salida tiene un efecto directo sobre la accién de control, por lo que se le denomina 
también control retroalimentado y hace que el sistema sea relativamente insensible a 
perturbaciones externas y a variaciones internas del sistema. 

Por ejemplo, un proceso que esta siendo registrado por un sensor (i[t]) que envia 
sefiales (ip[t]) a un modelo de control (tan sencillo o complicado como se necesite), el cual 

procesara la informacion y determinaré la accion a tomar. Si el nivel de las variables o 
parametros son diferentes a las establecidas enviard una sefial (ac{t]) a un controlador o 
actuador (que afiade sustancias quimicas, cierra o abre valvulas, arranca o para bombas, etc), 

lo cual incide sobre el proceso y lo corrige para llevar el proceso al valor deseado. 
1.8.1.2 En un sistema de lazo abierto, en contraposicién al anterior, la salida no tiene 

efecto sobre la accién de control porque supone que la relacion entre entrada y salida es 

constante ya que ni la dinamica del proceso ni la entrada cambian. 
1.8.1.3 Los modelos lineales se utilizan para obtener controladores via una teoria lineal 

de control. Cuando se pueden medir todas las variables importantes del proceso, entonces se 
puede aplicar un modelo simple, lineal que relacione las valores controlados suministrados y 
las respuestas medidas. No se require entender el proceso a profundidad sino sdlo lo que se 
tiene que medir y manipular (Heinzle ef a/.,1993). En tales casos, se obtiene un controlador 
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clasico proporcional-integral (PI), el cual bajo procedimientos aceptables de ajuste (“tuning”), 
proporciona un control aceptable de la concentracién de DQO a la salida. Alatiqui ef 

al.,(1990) usaron el analisis lineal para estudiar la dinamica de la DA y encontraron que la 
manipulacién de la tasa de dilucién, como variable de control, puede satisfacer !os principales 

objetivos del tratamiento anaerobio que son: produccién de gas y una concentracién consigna 
del sustrato en el efluente. 

     

    

  

proceso 
controlador anaecrabio       

ify 

  

    

    

algoritmo 
sensor 

de control       
Figura 1.13 Flujo de informacion en un sistema de control de procesos de lazo cerrado. Notese como la 
informacién del proceso es usada por el algoritmo de control para ordenar al controlador que actie 
para restablecer una condicién 

Estas nociones podrian aplicarse en caso de tener una aproximacion lineal del modelo de 
digestién anaerobia pues se disefiaria un controlador lineal para este modelo aproximado 
aunque el sistema de lazo cerrado y la retroalimentacién permanecieran no lineales, de 
acuerdo a Bastin y Dochain (1990). Esto podria no ser un problema para ligeras variaciones 
sobre un desarrollo constante del proceso, pero seria problematico cuando el sistema 
evolucionara a otros estados de operacién (aumentos de concentracién, de caudal, puestas en 

operacidn). , 
Estos métodos clasicos no son muy eficientes cuando no existe instrumentacion 

confiable para medir en linea las variables principales pues con estos modelos es dificil tomar 
en cuenta los numerosos factores que caracterizan el crecimiento de los microorganismos. 
Rozzi et al.,(1994) usaron con éxito un control proporcional con el objetivo de controlar una 
concentracion consigna de HCO; y aunque su medidor daba una lectura cada 20 minutos, 
para los procesos anaerobios es posible considerarlas como de tiempo real. 

Los controladores P, PI y PID (P, proporcional: I, integral y D, diferencial) tienen la 
desventaja de que requieren una aproximacidn lineal del modelo y un controlador o ley de 

control lineal del modelo, pero su sistema de lazo cerrado (la retroalimentacion) permanece no 
lineal (Figura 1.14). 
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Figura 1.14 Controlador lineal en proceso no lineal (Bastin y Dochain, 1990) 

1.8.1.4 Control adaptable. Los procesos bioldgicos presentan dinamicas altamente no 
lineales, debidas a: 

a) las interacciones de los fendmenos de difusién-reaccion para el CO. y el Ho. 
b) que muchas de las variables de proceso no pueden ser medidas directamente. 
c) que fluctuaciones en la carga organica y las perturbaciones ambientales introducen 

incertidumbres en !a prediccién del comportamiento del proceso. 
A fin de operar un reactor bajo control, se deben tener en cuenta, al menos a un nivel 

semi-cuantitativo, las principales funciones no lineales del proceso. Esto se puede lograr 
mediante la caracterizacion de las posibles perturbaciones del sistema con el fin de mantener 
una Optima operacion, una restauracién rapida y una reduccidén de los tiempos de arranque. 

Las caracteristicas dinamicas de la digestion anaerobia hacen que el sistema cambie en el 

tiempo y a veces la retroalimentacion del sistema de lazo cerrado no es suficiente para 
compensar esos cambios. En este caso, se requiere una estrategia de control que tenga la 

capacidad de autoajustarse o automodificarse en funcién de los cambios imprevisibles de la 
alimentacion o del proceso. Esa es la estrategia del control adaptable (figura 1.15). Para 
llevarla a cabo, se identifican continuamente las caracteristicas dinamicas del proceso (como 
las constantes de rendimiento)} de tal manera que se puedan ajustar los parametros de control 
(tasa de diluci6n, nivel de bicarbonato, etc) para mantener el funcionamiento 6ptimo, a pesar 
de cambios en las condiciones de operacién, defectos moderados de disefio y otras 
incertidumbres. 

Las estrategias de control adaptable para reactores bioldgicos fueron desarrolladas por 

Bastin ef al.,(1982) para tomar en cuenta la no lineridad y los estados pseudo-estacionarios 

que se observan en la digestién anaerobia. Estan basadas en balances dinamicos de materia 
alrededor de los reactores considerando las incertidumbres de la cinética. Como el modelo de 
la DA en el cual se basa, no es lineal, entonces se requiere linearizar la estructura de control. 

Para esto se generan estimadores que se adaptan a los parametros biolégicos cambiantes 

con el tiempo: 

a) variables (concentraciones de sustrato, productos secundarios y células) sin necesidad de 
generar valores para estas constantes. 
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1.8 Control y operacién de digestores anaerobios 

b) parametros de estado desconocidos (velocidades de reaccién y coeficientes de 

rendimiento) y que requieren medir los gases en linea para obtener sus estimadores que 

son las constantes que globalizan los coeficientes cinéticos y de rendimiento (Bastin y 

Dochain, 1990). 

  
  

modelo de { 
control identtcactbofe aeons ‘ 

  

  
  

mod : 

iy! 
—Baunds +f ox +] controtador “ |_ Pesaro }—+— 

modeta de sensor 

    

  

      

Figura 1.15 Estrategia de control adaptable. Se mide continua o periddicamente el indice de 

comportamiento del proceso (i), se compara con el dptimo o consigna y se toma una decisién sobre 

como modificar (mo,) la sefial del controlador (u,). Como la planta esta identificada dentro del sistema 

en si, los parametros se ajustan en lazo cerrado (ac,) 

Dependiendo del objetivo de control se pueden hacer balances de materia alrededor del 

parametro escogido para elaborar una ley que generalmente requiere mediciones en linea de 

los parametros a controlar -aunque se han desarrollado leyes de control con intervalos 

definidos(discretes) para tomar mediciones no continuas- y controlar el flujo de entrada, la 

alcalinidad de bicarbonato, la py2, la concentracién de acido propionico (Renard ef al.,1988, 

Dochain y Bastin, 1985, Dochain ef al.,1988, van Breusegem e/ al.,1988, 1990, Alvarez ef 

al.,1992). 
1.8.1.5 Control rebusto. También requiere de modelos matematicos. Se emplea para 

rechazar las alteraciones que puedan desestabilizar al reactor o insensibilizarlo a fendmenos no 

modelados y variaciones de parametros debido a que hay una incertidumbre explicita ya 

tomada en cuenta en la ley de control. Es ideal para manejar condiciones severas del proceso. 

1.8.1.6 Sistemas expertos. Con muy pocas reglas y solamente analizadores de pH, Qcua 

y Quy, Holst et al., (1995) y Buffiére ef al., (1995) controlan reactores anaerobios de lecho 

fluidificado a velocidades de carga de 100 kgDQO'm*d". 

1.8.1.7 Control difuso (fuzzy) Este tipo de control puede capturar la experiencia de los 

operadores de reactores e incorporar esta informacion semicuantitativa o subjetiva en modelos 

sencillos, operables en computadora. Un ejemplo lo proporcionan Polit e7 al.,(1995) con solo 

usar Qcus y sus variaciones como parametros y el flujo de alimentacién (Fyim) como la variable 

a controlar. El controlador evalia la situacién con un sencillo modelo de balance de masa 

(Figura 1.16). 
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Figura 1.16 Estrategia de control difuso (fuzzy). Cada cierto tiempo se calcula la diferencia e entre el valor 

esperado y el medido de Qa, y la pendiente de cambio Ae. Asi, con los valores e, Ae y Fyn se elabora una 
serie de reglas, basadas en balances de masa para dar el nuevo valor de Fata (Polit et a/, 1995). 

1.8.2 Toma de acciones 

Cualesquiera que sean las estrategias y los objetivos de control, hay un numero limitado 
de acciones que se pueden tomar aunque se pueden combinar en varios lazos para dar el 
resultado esperado: 

1) Adicién de un alcali para acercarse a valores neutros de pH y propiciar la formacion de 
bicarbonatos a partir del CO, (formado y disuelto) 

2) Manejo del caudal hidraulico 
3) Dosificacién de sustancias quimicas con la ayuda de un tanque de homogenizacion 
4) Recirculacion del efluente 
5) Adicién de indéculo (si se tiene un tanque adicional) 
6) Adicién de nutrimentos 
7) Adicién de sulfatos para precipitar sulfuros de metales no deseados. 

1.9 CONCLUSIONES 

Para el caso de la digestién anaerobia de aguas residuales en México se requieren 
modelos que predigan las variaciones de carga alimentada, los cuales requieran de un minimo 
de parametros y que maximizen el periodo entre cada muestra. No se puede perder de vista 
que el éxito de una estrategia de control radica en aplicar adecuadamente la informacién de los 
parametros proporcionada por los instrumentos de analisis con que se cuente para alcanzar los 
objetivos del control. Entonces, las medidas de control deben adecuarse a las condiciones 

especificas de infraestructura analitica. Pero, en definitiva, el control de procesos se hace cada 

vez mas necesario y su implementacién debe hacerse desde el disefio de la planta. Para ello: 
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1,9 Conclusiones de la introduccién 

1. Es necesario contar con un modelo matematico que tome en cuenta la cinética de 

crecimiento de biomasa y su relacién con los cambios fisicoquimicos a través de la 

produccién de AGV y metano el cual esté acoplado a una estrategia de control que 

permita, al correrse en paralelo con experimentos en reactores en continuo, hacer 

simulaciones para estimar variables de estado y parametros de control. Para el modelo 

de la digestion anaerobia mas simple, bastara integrar solo dos de las cuatro poblaciones 

bacterianas que participan en la digestion anaerobia. 

2. La estrategia de control debera usar las variables mas faciles de medir como son: la 

DQO y las relaciones de alcalinidad actuando sobre la tasa de dilucién y la adicién de 

bicarbonato para llegar a establecer una estrategia de control util a cualquier planta de 

tratamiento anaerobio en México. 

3. Dado que los procesos anaerobios son fenomenos de estructura no lineal, se requiere de 

un modelo no lineal que linearize los resultados y esto !o pueden hacer las estrategias de 

control adaptable con linearizacion externa. 

4. El estudio de la etapa acidogénica es de gran interés para el microbidlogo y el ingeniero. 

Los procesos de tratamiento anaerobio se han aplicado principalmente a efluentes de la 

industria agro-alimentaria, dada la facilidad de hidrolizar los contaminantes 

generalmente presentes. Pero, hoy por hoy, se abre un nuevo campo de aplicacion a la 

industria quimica y petroquimica. En estos casos, los compuestos encontrados no son 

faciles de hidrolizar y fermentar dada su estructura quimica y su toxicidad. En particular, 

la fermentacion de compuestos aromaticos y la busqueda de nuevas cepas capaces de 

realizar tales reacciones es el objeto de investigaciones recientes que pueden conducir al 

disefio de procesos en dos etapas. Asi, la capacidad de adaptacion y de degradacion de 

las bacterias de la primera etapa determinaria de manera preponderante la eficiencia de 

un indéculo en la degradacion de efluentes que contuvieran compuestos recalcitrantes. 

1.10 OBJETIVOS Y ESQUEMA DE LA TESIS 

En esta tesis se desarrolla una estrategia de contro! adaptable de la digestion anaerobia 

de aguas residuales que requieren al de dos etapas para metanizarse. Esta estrategia debe 

controlar efectivamente el proceso y por tanto debe ser: 

a) Simple, es decir, que requiera el minimo trabajo analitico con Jas variables mas faciles de 

medir como son: la demanda quimica de oxigeno y el potencial de amortiguamiento, sin 

necesidad de acudir a las mediciones de biogas, que no se practican actualmente en la 

mayor parte de las plantas anaerobias del pais, 

b) Robusta, que de margenes para errores de medicion y dinamicas no modeladas 

c) Adaptable, para que pueda adaptarse o autoajustarse a las siempre cambiantes 

condiciones de una planta de tratamiento de aguas residuales. 

Este trabajo se enfocd en obtener un mayor conocimiento sobre la dinamica de la 

digestion anaerobia en dos etapas para desarrollar estrategias de control de este tipo de 

procesos. Para llegar a este objetivo, en el primer capitulo se hizo una revisién del estado del 

arte del control de reactores anaerobios recurriendo a los fundamentos microbioldgicos, 
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1.10 Objetivos y esquema de la tesis 

cinéticos y termodinamicos. En el capitulo 2, los materiales y métodos con los que se trabajé a 

lo largo del desarrollo de la tesis son explicados con cierto detalle para permitir su 

implementacién en otros laboratorios; se describen los reactores de laboratorio, los métodos 

de cuantificacién del caudal gaseoso, de las velocidades de reaccién y del potencial de 

amortiguamiento. 
En el capitulo 3 se elabora un modelo matematico de la digestion anaerobia en dos 

etapas en reactores UASB y por simulacion, se analizan las propiedades dinamicas de tres 

tipos de estrategias de control. En el capitulo 4 se corren simultaneamente en un reactor 

UASB y en un simulador con el modelo desarrollado, experimentos a distintas velocidades de 

carga para validar y estimar los coeficientes y parametros del modelo. En el capitulo 5 se 

hacen estudios de la dinamica de la digestién anaerobia en dos etapas, se estudian por 

separado en los reactores dcido y metanogénico; la cinética y microbiologia con el fin de 

adoptar los criterios obtenidos en los dos capitulos anteriores para el control de un sistema de 

dos etapas. En el capitulo 6 se desarrolla una estrategia de control mas simple que con la que 

se habia trabajado en el capitulo 3 pues evita la medicion y andlisis del biog4s manteniendo sus 

caracteristicas adaptables y robustas. 
Al final de este trabajo se incluyen copias de cuatro publicaciones, que son el resultado 

de esta tesis. 
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MATERIALES Y METODOS 

Se presentan los materiales y métodos que usaron en general en toda la tesis, 
describiendo con cierto detalle, el montaje de los reactores anaerobios, las técnicas de 
medicion de gas, de los acidos grasos volatiles y del potencial de amortiguamiento. 
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2 Materiales y métodos 

2 MATERIALES Y METODOS 

2.1 REACTORES UASB DE LABORATORIO 
Son recipientes cilindricos con el extremo inferior en forma conica por donde se realiza 

la alimentacién. En la parte superior de cada reactor, un embudo de vidrio realiza la 

separacién gas-solido-liquido. Las burbujas de gas y los sdlidos arrastrados por ellas son 

desviados hacia la campana mediante un deflector colocado en todo el perimetro intemo a 1 

cm abajo de la campana. En esta seccién, el agua fluye entre la campana y la pared del reactor. 

Los reactores se mantuvieron en un cuarto de temperatura controlada a 35°C durante el 

tiempo de experimentacién.- Se usaron dos tamaiios de reactores en las distintas etapas de la 

experimentacion: de 1.4 L de volumen util, (D = 7 cm, L = 52 cm) y de 0.35 L, de volumen 

util (D = 6 cm, L =21 cm). 

En los experimentos de digestién anaerobia en dos etapas, los reactores se instalaron 

como se muestra en la figura 2.1. La salida del reactor metanogénico (5) se recirculaba 

mediante un recipiente (3) que recibia y mezclaba las corrientes de salida de los dos digestores 

(2 y 5). Una misma bomba peristdltica (1) con dos cabezales regulaba el flujo de entrada y 

salida del sistema (F). Una segunda bomba peristaltica (4) mantenia el caudal de recirculacion 

(RE). 

G 
T 

  

  

  

      
         
(+A)F 

  

Figura 2.1 Reactores UASB de laboratorio conectados en serie. Se muestra el separador gas-solido-liquido y la 

alimentacién en la base del reactor. F: caudal de alimentacién, R: fraccion de recirculacién, G: caudales de 

biogas producido, 1: bomba peristaltica de alimentacién y salida, 2: reactor UASB acidogénico, 3: matraz de 

recirculacion, 4: bomba de alimentacién, 5: reactor UASB metanogénico 
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2.1.1 Medicién del gas producido 
El gas obtenido se midié mediante la técnica de desplazamiento de una solucién saturada 

de NaCl (300 g NaCI", ajustada a un valor de pH < 5, para impedir la disolucién de CO? y 
como indicador del cambio de pH por disolucién de H2COs se uso rojo de metilo. El volumen 
desplazado se midié en una columna precalibrada dos veces al dia. La muestra de gas se tomd 
con jeringa segun se muestra en la figura 2.2A. 

Posteriormente, se adquirié un equipo que permitia medir la velocidad de produccion de 
una manera mas precisa (figura 2.2B). El aparato consiste en un sistema de dos vasos 
comunicantes al cual se le conecta la corriente de biogas proveniente del digestor. Al desplazar 
un volumen pequefio de la solucién salina (10 ml) un contador registra la operacion y abre una 
valvula solenoide que nivela las presiones y el nivel de los vasos comunicantes para iniciar una 

nuevo ciclo. Las muestras de gas se toman en el cilindro de entrada de gas. 

2 

  

      

  

Figura 2.2. Medidores de biogas y puntos de toma de muestras. (A) usado en los experimentos cinéticos de los 

reactores de una y dos etapas y (B) usado para los experimentos de dindmica de reactores. Se usé el primero 

mientras no se adquirié el segundo 

Para la determinacion de la produccién de biogas, sdlo se midié el volumen desplazado 

en los colectores y se ajusté a condiciones estandar de presién y temperatura tomando como 

0.8 atm la presién atmosférica y 35°C la temperatura del sistema. 

2.1.2 Medicién del caudal tratado. Se media diariamente el volumen del efluente y se dividia 
entre el tiempo transcurrido. 

2.2 MEDIOS DE ALIMENTACION 
El medio de alimentacion se preparaba usando: 

-agua de la Ilave tratada con resina de intercambio iénico, para eliminar sales y destilada 

posteriormente. 
-lactosa grado farmacetitico de Lactofrancesa S. A. 
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2 Materiales y métodos 

-acetato grado industrial 
-medio mineral revisado para anaerobios (RAMM) en el Cuadro 2.1 

-pH 7 ajustado con NaOH 2N. 

Todos los medios fueron esterilizados a 1.1 kg¢cm™® durante 20 minutos antes de ser 

alimentados a los reactores. 

El medio mineral RAMM se prepara a partir de soluciones concentradas con los 

diferentes reactivos y se mezclan en la proporcion que se indica en la tercera columna del 

cuadro 2.1. 

¢ Solucién 3 de FeCl.4H20 (2gL"): Disolver directamente en 1 mL de HCI concentrado, 

cuando queden algunos cristales sin disolver, agregar agua hasta aforar a un litro. 

¢ Solucién 4 de oligoelementos, se disuelven perfectamente en un vaso las dos primeras sales. 

e En otro vaso se disuelven los reactivos restantes excepto el CoClz.6H2O que se disuelve 

en un recipiente por separado agregando 1 mL de HCI concentrado. 

Finalmente se mezclan las cuatro soluciones y se afora a un litro con agua destilada. 

Con el medic RAMM se aseguraba una adecuada dotaci6n de nutrimentos. Asi se tienen 

123.85 mgPL” y 138.7 mgN'L” alimentado y, considerando que las concentraciones de DQO 

usadas van de 1000 a 8000 mg'L”, se tiene que la relaci6n DQO:P:N va desde 8.1:1.12:1 

hasta 64.6:1.12:1. Estas relaciones aseguran que no habra limitacion por nutrimentos de 

acuerdo a Speece (1994). 

Cuadro 2.1 Composicion del medio mineral RAMM (Shelton y Tiedje;1984) 
  

  

Reactivo Solucién madre mL Sn kL" medio Conc en el medio 

gL’) (mgL”) 
Soluci6n 1 50. 
KyHPO4 7.00 , 350.00 
Solucién 2 50 
KH PO4 . 5.40 270.00 

NH4Ci 10.60 530.00 

CaClz.2H70 1.50 75.00 

MgCl>.6H20 2.00 100,00 

Solucién 3 10 
FeCly.4H7O 2.00 20.00 

Solucién 4* 1 
MnClo.4H20 0.50 0.50 

H3B03 0.05 0.05 

ZnClo 0.05 0.05 

CuClo 0.03 0.03 

NaMo04.2H70 0.01 0.01 

CoCly.6H20 0.05 : : 0.05 

NiCl.6H20 0.05 0.01 

Na7SeO03 0.05 0.01 
  

  Sm = solucion madre 
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2.3 INOCULO 

Se inoculé con 420 mL de lodos de SST = 39.5 gL” y SSV= 15.4 gL" provenientes del 
reactor UASB de la planta piloto de la UAM-Iztapalapa, que trata su agua residual a 17°C con 

So = 500 mg DQOL". La actividad metanogénica es de 0.72 gDQO-CHygSSV“d". Antes de 
cada experimento, los lodos se adaptaron a las nuevas condiciones en los reactores UASB de 
laboratorio con recirculacién para alcanzar una velocidad ascencional de 0.7 mh’. Los 
sustratos usados fueron mezclas de lactosa y acetato de sodio empezando con una Bv = 0.25 
gL"d' (TRH = 2 d) 0 Bx = 0.058 gDQOgSSV'd". Cuando la eficiencia de alimentacién era 

de 88% se consideraba que estaba listo el indculo. A lo largo del experimento cambié la 
cantidad y concentracion de lodos tal como se muestra en el cuadro 2.2. 

2.4 ESTABLECIMIENTO DE ESTADOS PSEUDO-ESTACIONARIOS 

Para determinar los valores de un estado pseudo-estacionario en los reactores se dejaba 

estabilizar hasta tener, durante por lo menos 5 TRH, los valores constantes (+ 10%) en 

eliminacién de DQO y produccién de metano. 

Cuadro 2.2 Caracteristicas de los lodos en los reactores 
  

  

  

  

  

      

Reactor Experimentos | Volumen de lodos Xx 
del capitulo (mL) gSSVL" 

Acidogénico 5 150 22.5 

170 29.64 

65 29.64 

Metanogénico 4 400 16.50 

5 500 22.42       

2.5 METODOS ANALITICOS 

2.5.1-Demanda quimica de oxigeno (DQO) 
Se us6 el método de reflujo cerrado (APHA, 1989) y se realizaron las diluciones necesarias 

para que las lecturas estuvieran dentro de un intervalo de 0 - 300 mg'L" y modificado por 
(Wilson y Jarbas, 1989) usando un homo de microondas casero. Se utilizé un volumen de 10 
mL de muestra. 

2.5.2. Acidos grasos volatiles (AGV) totales, bicarbonato y carbonato 

Se usé el método volumétrico propuesto por Powell y Archer (1989) usando 100 mL de 
muestra. 

1. Tomar un volumen de muestra (Vm) de 100 mL y medir su pHa. 
2. Afiadir NaOH hasta que pH; = 11.8 

3.1 Titular HCl hasta pHs = 9.4. Anotar la cantidad de acido necesario T>,3 para titular de pH: 
a pHs. 
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2 Matenales y métodos 
  

1 T23°[acido] 
(CO3 7] roe = 7 

Vn f(pH2, pKeat)-f(pHs, pKears) 

  

= carbonato total 

3.2 Continuar la titulacion acida y anotar V4,s el volumen para pasar de pH, a pHs (6.9 a 4.8 

PKeas = 10.33) 
3.3.- Continuar la titulacién acida hasta pHs = 2.2 que es cuando todo el cO;= y HCO se han 

convertido a COz. 
4. Detener la titulacion en pH=2.2. Burbujear el matraz con aire para eliminar el COz de la 

solucién (quedara aproximadamente 0.015mM CO: pero esta contaminacién no afectara el 

experimento). 

§. Retrotitular con NaOH de T7s volumen necesario para pasar de pH = 4.8 a pHs = 6.9 en 

donde todo el AGV estd4 efectivamente actuando como amortiguador. 

  

  

1 -T7°[Alcali] 
[AGV) cor = : 

Vm (pHs, pKacv) - f(pH7, pKacv) 

Ts [acido]-V_,{[AGV]-{f(pH4, pKacv)-f(pHs, pKacv)} 
[HCO3*]tet = 

Vin‘ {f(pHa, pK) - f(pHs, pK»)} 

En general, [carbono inorganico total] = [HCO3"] + [COs~] + [CO2} 

y en un principio, como ya se elimind el CO; 

[bicarbonato total} = {carbonato total]. 

pero como siempre puede haber errores en titulacién, entonces se emplea: 
{carbono inorganico total] = [Cisorg tot] = 1/2 {{HCOs] + [CO3~]} 

La cantidad total de carbonato y bicarbonato presente en Ja muestra original puede ser 

determinada conociendo el pH de la muestra, pHa. , 

[CO3s~ (pH.)] = f(pHm, pK)-[Cinorg tor] 
(HCO; (pH.,)] = {1 - f(pHm, pKz)}+[Cisorg tot]. 

La capacidad amortiguadora total a un cierto pH final es directamente determinada a partir del 

volumen de acido titulado entre pHm y el pHi. 

Tm [acido] 
Capacidad amortiguadora = ———-_——--- 

Alcalinidad = 5x104[Cinorg tot]”{f(p Hm, PKs)-f(pHy, pKe)} = [mg CaCOsL*} 
Alcalinidad = 10*-[Craorg wor" {f(pHu, pK») - f(pHs, pKs)} = [me L*] 
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en donde; 
[A’] 1 

{(pH,,pKa;) = —---—_—---- = —---—_—------- 
° [A-]+{HA 1+ 10ek#P 

en donde las concentraciones indicadas en [ ] estan expresadas en normalidad = eq'L. Para convertirlos 

a mg'L” habra que multiplicar por su peso equivalente. 

En estas reacciones de neutralizacion, el peso equivalente de las sustancias reaccionantes es el 
peso que reacciona (0 proporciona) 1 mol de H* = PM/no. valencias 

El potencial de amortiguamiento definido por Colin (1985) como la diferencia de 
concentracion de bicarbonatos y los acidos grasos volatiles no-disociados (HAGV), se calcula 
de la siguiente forma: PA=(equivalentes de bicarbonato - equivalentes de HAGV). 

2.5.3.-Acidos acético, propiénico y butirico 

Se determinaron por cromatografia de gases sobre 1 mL de la muestra acidificada (10 pL 

de acido clorbidrico al 50%/mL) y centrifugada (13,000 RPM durante 20 min) en una 

microcentrifuga Eppendorf. Del sobrenadante se tomé un volumen de 0.2 ju para inyectar al 

cromatografo. , 
El cromatégrafo estaba equipado con un detector de inionizacién de flama y una columna 

Megaboro, AT 1000. Las condiciones de operacién del cromatégrafo fueron: 

e Temperaturas del imyector, de la columna y del detector; 170, 150 y 180°C, 

Tespectivamente 

¢ Flujo del gas acarreador (N) 5 mL min". 

Curva de calibracién 

A partir de una solucién madre de una mezcla de acetato de sodio, propionato de sodio y 

butirato de sodio de 100 mM (Cuadro 2.3), se preparé la curva de calibracién (Figura 2.3). 
Cada estandar se inyect6 por triplicado en el cromatdgrafo. Las areas obtenidas 

correspondientes a: acetato, propionato y butirato, fueron correlacionadas con las 

concentraciones y se realiz6 una regresion lineal para obtener las concentraciones de las 

muestras a analizar. 

Cuadro 2.3 Preparacion de la curva de calibracion para AGV 
  

  

Estandar de AGV* HC150% Agua destilada Solucion Madre** 

(mM) (uL) (uL) (uL) 
1 10 990 10 

5 10 950 50 

10 10 900 100 
  

* Estandares de la mezcla de acetato, propionato y butirato, ** mezcla de AGV 100 mM 
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2 Materiales y métodos 

  

Area 
  

    

  

12 =0,9653 

        
Figura 2.3. Curva de calibracién para acidos grasos volatiles (AGV). rcoeficiente de correlacién, AjusAGV: 

lineas de ajuste para el acetato, propionato, butirato 

2.5.4. Metano y didéxido de carbono en el biogas 
Con una jeringa desechable se tomé del colector de los reactores una muestra de 5 mL 

de biogas y se inyecté a un tubo Hungate Ieno de solucién salina saturada que seria 
desplazada por el gas a través de una aguja hipodérmica de purga. De la fase gaseosa del tubo 

se tomé una muestra de 0.1 mL para analizarse en un cromatografo de gases Gow-Mac con 

detector de conductividad térmica y una columna de acero inoxidable empacada con 
carbosphere. Las condiciones de operacion del cromatografo fueron: 
- Temperatura del inyector 170°C - Flujo del gas acarreador (He) 30 mL/min 

- Temperatura de la columna fué 140°C - Corriente de los filamentos 120 mA 
- Temperatura del detector 190°C 

Curva de calibracion 
Se prepararon tubos de Hungate Menos de solucion salina saturada, a los cuales se les 

inyecté CH, y CO; en las proporciones que muestra el Cuadro 2.4. 
Cada estandar fué inyectado por duplicado al cromatégrafo y se correlaciono la fraccion 

volumétrica de cada gas en las muestras con la fraccién del area de metano en el area total 
(Acta/Acor), que corresponde al 4rea de metano entre la suma de las areas de metano y didxido 

de carbono, segin se muestra en el cuadro 2.4 y en la figura 2.4. 

Para tomar en cuenta el vapor de agua en el biogas, el contenido de CH, se ajusté 
mediante la siguiente expresion que proviene del balance de materia en el gas: : 

yc= yo"(1 - p/P) 

en donde p, es la presién de vapor del agua a 35°C (0.05549 atm), P es la presion atmosférica (0.8 

atm), y.’ es la fraccién mol del CH, o del CO, obtenidas por el método descrito e y, es el valor 

corregido por la py. 
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Con objeto de calibrar las mediciones de CH, y de hacer balances de materia, se calcula 
la producci6n tedrica con base en la eliminacion de DQO de acuerdo a la siguiente formula 

Qcug tedrica = D(So-S)*0.34 L CHy/gDQO = L CHy Ld? 

Cuadro 2.4 Preparacion de la curva de calibracién para CH; y CO2 
  

  

  

  

  

    

TuboNo. mL C02 mL CH % CO> % CHy 
1 1 9 10 90 
2 3 7 30 70 
3 5 5 50 50 
4 7 3 70 30 
5 9 i 90 10 

Ach4/Atot 
1 

| os 4 
og 4 ee 

07 J . en 

o6 | ae 

os 12=0,9936 ee 

0.4 amd 

0.3 ce 

02 4 ee 

O14 an 

Qo = + 1 

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 
CHA       

Figura 2.4 Curva de calibracién para CH, 

2.5.5 Cuentas bacterianas 

Se empleo la técnica del nimero mas probable (NMP) desarrollada por Garcia ef al, 
(1982). De acuerdo a esta técnica probabilistica, la dilucién progresiva de un inéculo 
contendra un numero de bacterias que sigue la distribucion de Poisson. Todas las diluciones se 
hacen con medios que siendo metabolizados por las bacterias den una reaccion facilmente 
identificable. 

Para contar las bacterias fermentativas se incubaronn en medio de lactosa y se determind su 
presencia por la turbidez del medio. 

La presencia de bacterias OHPA y metanogénicas se determin6 por la presencia de metano 
tras incubar a las primeras en medios que contienen acidos propiénico y_ butirico 
(OHPA propisnieas Y OHPAbutiricas, espectivamente), en medio de acetato (las acetoclasticas) y en 
atmésfera de Hy y CO, para las hidrogenotrofas. 
Todos los tubos se incubaron por 30 dias a 35°C. Los resultados se reportan por cantidad de 
SSV presentes en el indculo inicial. 
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MODELO DE LA DIGESTION 

ANAEROBIA Y SELECCION DE 
ESTRATEGIAS DE CONTROL 

Se elabora un modelo matematico de la digestion anaerobia en dos etapas en reactores 

UASB que toma en cuenta la acumulacion y purga periddica de células y se acopla a tres tipos 

de estrategias de control con distintos requerimientos analiticos y fundamentacion tedrica. Por 

simulacion se analizan las propiedades dinamicas de las estrategias. Los resultados de este 

capitulo fueron publicados en el articulo: 

Alvarez J., Monroy O. y Ruiz-C V.(1992)."Model and control strategies of a two stage 

anaerobic digestor". En Modeling and control of Biotechnical processes 1992. Eds. M.N. 

Karim y G.Stephanopoulos. Pergamon Press, pp. 191-194. NY, EEUUA. 
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3 MODELO DE LA DIGESTION ANAEROBIA Y 

SELECCION DE ESTRATEGIAS DE CONTROL 

3.1 RESUMEN 
Se describe un modelo para una sistema de digestién anaerobia en dos etapas que toma 

en cuenta la retencién y acumulacién de biomasa en un reactor UASB el cual se purga 

periédicamente con Jo que se crean pequefios estados transitorios o pseudo-estacionarios. 

Se proponen tres estrategias de control, una adaptable de linearizacién externa (LE), una 

de conversion logaritmica (LA), y una Ultima de tipo proporcional-integral (PI). Mediante 

simulaciones, se muestran las ventajas y desventajas de cada una de ellas. La PI es la mas 

sencilla de operar pues requiere solamente de los analisis de la DQO sin afiadir bicarbonato, 

pero tinicamente se logra estabilizar a costa de grandes variaciones en la tasa de dilucion. La 

estrategia LE requiere ademtids de las mediciones de DQO, las de CHy y CO2, sin embargo, se 

obtiene un control mas estable, con menos manipulacién de la tasa de dilucion (D) y adicion 

constante de bicarbonato. 

3.2 INTRODUCCION 

En este capitulo, se hacen simulaciones de la digestion anaerobia en dos etapas y se 

encuentran los limites de la degradacion de la materia organica para las condiciones 

introducidas, Se usa un modelo de la digestion anaerobia basado en el de Van Breusegem ef al 

(1990) mostrado en el Apéndice 3.1. Es un modelo de dos poblaciones (ec. A3.1 y A3.6) que 

toma en cuenta la produccién y consumo de Hp, con lo que se explican las variaciones en la 

composicion de gas (ec. A3.10 y A3.11), se consideran ademas algunas de las propiedades 

dindmicas de los digestores como son las amplitudes de las oscilaciones causadas por las 

variaciones periddicas en la alimentacion (ec. A3.18) y por el efecto de la acumulacién y purga 

de la biomasa (ec. A3.16). Las constantes de velocidad especifica de crecimiento (p1) se 

calculan considerando la influencia del pH; para las metanogénicas, se introduce la inhibicion 

por sustrato de AGV no disociados (ec. A3.13). El equilibrio fisicoquimico se considera con 

base en la generacién y consumo, biolégico y quimico, de bicarbonato (ecuacién A3.4 y 

A3.9). Los TRH de ambos reactores son iguales a un dia y se supone que en el reactor 

metanogénico no hay acidogénesis por lo tanto, Si, = Sx+ Ax. en donde i puede ser 1 para el 

reactor acidogénico y 2 para el reactor metanogénico. 

A este modelo se le introducen tres estrategias de control, una adaptable de linearizacion 

externa(LE), un control exponencial de aproximacién logaritmica (LA) y una proporcional- 

integral robusta (PI) con objeto de comparar la efectividad de cada una. El objetivo de las tres 

estrategias es mantener una concentracién consigna de DQO a la salida del reactor 

metanogénico, siendo las variables de control, la manipulacion de la tasa de dilucién y la 

adicién de bicarbonato al reactor metanogénico. Se simula el comportamiento de las tres 

estrategias de control ante variaciones en la carga organica. 

Para resolver el problema de regulacién del sistema de digestién de dos etapas, se 

consideran tres lazos de control independientes. Dos de ellos se usan para controlar la 

concentracién de bicarbonato (Bi: y Bx) mediante la adicién de bicarbonato en cada reactor 
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3. Modelo y seleccién de estrategias de control 

(Bai,). Un tercer lazo proporciona un grado de libertad adicional para satisfacer el requisito de 
calidad de agua (S2, = S, = Sx + An) a través de la manipulacién de la tasa de dilucion. 

3.2.1 Estrategia adaptable de linearizaci6n externa (LE) 
Este tipo de control toma en cuenta las no-linealidades del proceso tal como se describe 

en la seccién 1.8. El disefio de una ley de control por LE requiere de un modelo dinamico de 
las variables a controlar como el que se muestra en el Apéndice 3.1. Para evitar las 
incertidumbres en la estimacién de las constantes especificas de crecimiento i, los coeficientes 
de rendimiento Y;, (ver seccién 1.7.1) y la concentracién de células activas Xj, se sustituyen 
por una variable medible en linea, de acuerdo a la estrategia de Bastin y Dochain (1990). 
Combinando las expresiones del modelo de digestion anaerobia tal como se muestra en el 
apéndice 3.2, de manera de agrupar los Yj de Ja ecuaciones individuales en dos coeficientes 
globales no lineales On y O y las expresiones 1;X;/Y; sustituirlas por la expresién directa de su 
actividad, que es la produccion de los gases Qeus y Qcoz, haciendo la DQO total (S) como la 
suma de los carbohidratos (S;) y los AGV (Ai) en cada reactor, Sit = Si, + Ait y haciendo un 
balance de cationes (Zit = big + Ai en eq'L"'), se obtienen las expresiones del balance 
dinamico de sustrato S, en la ecuacién 3.1 y de bicarbonato libre B, en la ecuacién 3.2: 

dS, 
it = — A, Qn + a.Q,.; + D., [Sens ~ 5,,] 
dt 

(3.1) 

dB, ~ 
a = ~BrOmi +B.Q,,; + D,, [Buys ~ B,, + Bai, | (3.2) 

en donde los subindices m y ¢ corresponden a metano y bidxido de carbono Tespectivamente; t, el tiempo, aii, 
es el bicarbonato afiadido; el subindice i toma los valores 1 0 2 para los reactores acido y metanogénico, 
respectivamente. 

Notese que las velocidades de cambio de S y B dependen de los valores de sus 
concentraciones, de los coeficientes globales desconocidos a; y Bj, G corresponde a m, de 
metano 0 a c, de bidxido de carbono) de la produccién de los gases y de las concentraciones 
de sustrato y B. Estas ultimas se obtienen por los métodos estandar, fuera de linea, de la 
DQO, B y las mediciones de gases por desplazamiento de una columna de agua para medir el 
caudal y por cromatografia de gases para determinar su comp osicidn. 

Una aproximacién de Euler a Jas derivadas en el tiempo de S y PA (ecuaciones 3.1 y 3.2, 
Tespectivamente) describe el comportamiento dinamico del reactor Metanogénico durante 
intervalos finitos (ecuaciones 3.3 y 3.4). Lo mismo puede hacerse para el reactor acidogénico, 
cambiando adecuadamente los subindices. 

Sot = Si - TetmQm.t + TaeQer + TD2,(S14 - S2,) (3.3) 

PAawr = PAzi + TBmQus- TBeQer + TD2(PAts PA2.+ Baa2) (3.4) 

en donde T es el periodo de muestreo en d y PA = HCO;-HAGV en eq. 
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Se puede suponer que en el reactor acidogénico, las bacterias acidogénicas transforman 

en AGV toda la materia organica que entra al reactor, por lo tanto, su mantenimiento es 

despreciable (Y, = Ys) y en el reactor metanogénico, como ya se habia mencionado, no hay 

bacterias acidogénicas. Ambas suposiciones implican que o.=0, por lo que la ecuacién 3.3 

queda: 

Set = S,+ T[-ctn Quast + DSi - S2.)] (3.5) 

Sea S’ la concentracién consigna en DQO. Si se quiere que el error de regulacién, 

(e, = S’- §,), tienda exponencialmente a 0 (e:= €, exp(-ct), con 0 <c < 1), entonces, de 

Sur = Ch, = s - Sut 

Set - S= Ss - c&) - S= S’- (s° -S)t & 

=(1-c)(S"- S) (3.6) 

De 3.5 y 3.6: 

(1 -c)(S - Sos) = Tl-omQnt + Daj(Sit - S29] 

Asi, la orden de control se establece despejando a D, de la ecuacion anterior. Como Om 

es desconocida, se requiere la estimacién en tiempo real de oem. 

T(1 - )(S" - So,) + Tren Que 
Dy weer ennnccnnne nc eneenecenenmeceenen 3.7) 

T(Si, - S21) 

De manera similar, se establece la cantidad de bicarbonato que debe ser afiadido para 

conservar una concentracion de consigna, PA . 

Bafioy = (TPAgut + PAzy)- TBemQnt + TBEcQ.1/TD, - (PAi1 ~ PA2,?) 

(1-d)(PA™ - PAot) - Be Qn: + BecQes 
Bafiz, = D - (PAgt1 - PA2t) (3.8) 

en donde Pen, y Be, son las estimaciones en tiempo real de Ba y B., respectivamente. 

Los parametros ae;, Be: y Bez se pueden estimar en linea a partir de las ecuaciones 3.7 y 

3.8 mediante un algoritmo recursivo de minimos cuadrados, con un factor I de olvido (0 <T" 

< 1) tal como se muestra en el Apéndice 3.3. A este control adaptable se le puede llamar LE 

Dochain y Bastin (1985). 
Renard ef al., (1988) implementaron con éxito el algoritmo 3.7 obteniendo un buen 

control contra aumentos en Ja Bv. Polihnorakis ef al., (1993) lo usaron en un digestor de 

aguas municipales de 1600 m’. Dochain ef a/., (1988) lo usaron para control mediante adicion 

de bicarbonatos. 

Los parametros oj y 8; agrupan las constantes de rendimiento y se estiman de manera 

adaptable mediante un algoritmo de minimos cuadrados segiin se muestra en los Apéndices 3.2 

y 3.3. 
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3. Modelo y seleccién de estrategias de control 

E! parametro de control ¢ se selecciona de tal manera que se reduzcan las variaciones de 
la accién de control e incremente la estabilidad de los lazos cerrados; se llama también la 
ganancia del controlador. Es un parametro de disefio que representa el tiempo medio de 
asentamiento del reactor bajo arranques y perturbaciones. Se selecciona de tal manera que 
reduzca las variaciones de la accidn de control e incremente la estabilidad de los lazos 
cerrados. En el apéndice 3.4 se muestra como se seleccionan las ganancias de un controlador 
proporcional y de un proporcional integral. 

3.2.2 Estrategia Lakrori de aproximacién logaritimica (LA). 
El control Lakrori (1989), es un acercamiento no lineal que toma en cuenta las 

restricciones positivas (Uk> 0 y Yk >0) de una manera simple: la conversion logaritmica de la 
respuesta Y. : 

La estrategia de control se describe en la figura 3.1. 

= 

Yin Pe Controlador ¥J exp JUS Proceso by Ln [3 

  

  

  

  

            

  

    

Figura 3.1. El principio del control LA (tomado de van Breusegem ef al., 1990). El controlador puede ser de 
cualquier tipo clasico; PI en este caso. 

Si el controlador PI usado es: 

Vic = Viey + (h-7 - AKI + (h*y - hy K2 (3.9) 

El controlador digital LA correspondiente es: 

=U ¥,4 1! * | 2 
k k-1] ¥, Y, (3.10) 

en donde Uy = exp(Vy) y hy = In(¥y). Algunas técnicas usadas para seleccionar los parametros K1 y K2 los 
presentan Van Breusegem et al., (1990). 

  
  

3.3.3 Estrategia Proporcional-Integral. 

Suponiendo que no hay posibilidad de medir los caudales de produccién de gas, ni las 
concentraciones de sustrato intermedias, ni las concentraciones de biomasa, se obtiene el 

siguiente modelo aproximado, entrada-salida: 

  

dS, 
Ft Pa Sur ~ S20) (3.11) 

Al combinarse un modelo de referencia de segundo orden con la ecuacién dinamica (7), 
se puede obtener la siguiente expresién de control proporcional-integral:



  

1 
D,,=——~ 

» (S,, -S,,) 
7 |-Gr, (S,, ~ ye) ~ Gig ( (S,, ~ S* at | (3.12) 

Bajo ciertas incertidumbres paramétricas y dinamicas no modeladas, una accion 

proporcional pura conduce a desajustes en el estado estacionario que son eliminados por la 

accion de la parte integral del controlador como se ve en el Apéndice 3.2 y se pueden obtener 

expresiones parecidas para el lazo de bicarbonato (ecuacién 3.13). 

1 | . 
D,, =-———__—--—-*| -Gp,,, (PA, — PA,,) ~ Gin, * | (PA, — B at | 3.13 

24 (PA, — PA,,) iP pal is ‘A,,) PA Jc Ay, ) (3.13) 

3.3 MATERIAL Y METODOS 

El programa empleado fue hecho en Turbo Pascal. La integracién de las ecuaciones 

diferenciales se hace por el método de Runge-Kutta (Carnahan ef a/., 1969) en una version de 

Ruiz Carmona y Najim (1988) con 4 pasos de integracion. Se us6 una computadora personal 

386 sin coprocesador matematico por lo que cada simulacién tardaba alrededor de 5 minutos 

(Apéndice 3.5). 

3.4 RESULTADOS Y DISCUSION 
La figura 3.2 muestra la dindmica del proceso de lazo abierto para una D = 0.5 d-! bajo 

una perturbacién senoidal en la concentracion de entrada del sustrato (So) y una adicién 

continua de bicarbonato Bafi, = 0.05 eqL''. Ahi se observa que: mientras para la primera 

etapa, la concentracién de sustrato (S,1) sigue la perturbacién, en la segunda etapa tal 

perturbacién se amortigua y el valor de S2, baja hasta 2 gL’ y el efecto de la perturbacién de 

entrada se desvanece. 
Para comparar las tres estrategias de control descritas, se llevaron a cabo tres corridas 

de simulacién. Se sujet6 a la misma perturbacién senoidal de la variable de entrada S., que la 
usada en el caso sin control y se fijaron las siguientes concentraciones de consigna: 

a. en el efluente de la primera etapa; Bai,” =0. 0015 eqL" 
b. en el de la segunda; S’ = 1 gDQOL" y Bai.” = 0.04 eqL! 
En la figura 3.3 se muestran las respuestas numéricas de la variable S, (concentracién de 

salida del segundo reactor), para cada una de las tres estrategias de control. Se aprecia que, 
con la estrategia PI, la S, tarda mas (130 dias) en alcanzar la concentraci6n consigna y cuando 

lo hace tiene las mas amplias oscilaciones. Incluso cuando pasa por debajo de S* (dias 85 a 

120), su dindmica de regreso es lenta. La estrategia LA presentd un ajuste mas rapido (en 80 

dias) pero aun conserva oscilaciones para mantenerse alrededor de la S$. Es importante 

observar que la concentracién S, lograda por estas dos estrategias estuvo por debajo de S'la 

mayor parte del tiempo. El mejor comportamiento lo ofrecié la estrategia EL porque ajusto la 

S, al valor consigna S* en 60 dias (aunque no se aprecia en la figura 3.3) y con minimas 

variaciones, a diferencia de las otras dos estrategias de control. 
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3. Modelo y seleccién de estrategias de control 
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Figura 3.2 Dindmica de la concentracion de sustrato. A ta entrada (S,,) y a las salidas (S), y S24) de los dos 
reactores en etapas, sin control, a una D = 0.5 d'' y Baily, = 0.05 eqL! 
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Figura 3.3 Comparacion entre las concentraciones de sustrato a la salida (S1, y S2,) de los dos reactores en 
etapas sujetos a las distintas estrategias de control (PI, LA y EL) con S°= 1 gL! 

Al comparar estos resultados con los de la figura 3.4, que muestra la tasa de dilucién D 
que se debe aplicar para obtener S° para cada estrategia, se observa que: 
a) La estabilidad en el valor de S, se da a expensas de una variacién de D, que sigue la 
perturbacién de S,,. Como era de esperarse, Za PI (Fig.3.4.c) sigue una oscilacién senoidal 
con aumento suave en la amplitud pero mayor que el de las estrategias LA (Fig. 3.4.b) y EL 
(Fig. 3.4.a), las cuales, tienen oscilaciones aparentemente cadticas con frecuencias repetitivas y 
amplitudes de oscilacion que van en aumento. 
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Figura 3.4 Comparacion entre las tasas de dilucién (D,) que debian aplicarse por las distintas estrategias de 

control (EL, LA y PI) para lograr las concentraciones de salida (S1, y $2,) de la figura 3.3 
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3. Modelo y seleccién de estrategias de control 

b) El tiempo de arranque del reactor fue de 60, 80 y 90 dias para las estrategias EL, LA y PI, 
Tespectivamente. Aunque los valores de D, tienden a aumentar, la operacién controlada por la 
estrategia EL, lo hace mas rapidamente y alcanza valores mas altos que tienen que ser” 
compensados en el dia 170, cuando practicamente se detiene el reactor y vuelve a repetir el 
ciclo como resultado de una purga simultanea en los dos reactores (accién que no ocurriria en 
una operaci6n real). La estrategia LA arranca en D = 0.5 d'' y a partir de ahi aumenta la D mas 
suavemente. La PI presenta la mayor variacién en D también con un promedio de 0.5 d’. 

Sin embargo, aunque la estrategia PI pone el reactor en marcha mas tarde y mas 
lentamente, no requiere de la adicién extema de bicarbonato segiin se puede apreciar en la 
figura 3.5, que también muestra que la estrategia EL presenta oscilaciones armonicas en la 
adicién de bicarbonato Bafi,,. La estrategia LA manda la adicién de bicarbonato de manera 
aparentemente cadtica. 
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Figura 3.5 Comparacién entre concentraciones de bicarbonato que debian afiadirse (Bafi,,) de acuerdo a las 
distintas estrategias de control PI-(x), LA(-) y EL(Q) para lograr las concentraciones de salida (Sie ¥ So) de la 
figura 3.3 

Dado que las tres estrategias tienen como consigna S* = 0.5 gL" y que S, = S.,.+ Aart 
entonces alcanzan la misma concentracién de AGV. El tiempo que tardan en iniciar las 
oscilaciones es igual al tiempo de puesta en marcha del reactor con cada estrategia (figura 3.6). 

Como conclusién global, se puede decir que Ja estrategia EL mostré el mejor control de 
lazo cerrado. Sin embargo, debido a que requiere de seis mediciones: de DQO y bicarbonatos 
de entrada y salida y dos de gases (volumen y fraccién molar) para la estimacién de parametros, 
esta estrategia resulta mas cara que las otras dos para una operacién de planta. La estrategia 
robusta proporcional (PI), si bien no mantiene un control estrecho del proceso, es capaz de 
controlar el reactor, siempre y cuando las constantes de sintonia c sean las adecuadas y 
soporten las variaciones de la carga organica. Su ventaja consiste en que requiere de solo dos 
medidas de DQO, pues se demuestra que el esfuerzo de control de bicarbonatos es minimo. 

Para poder aplicar una estrategia sencilla, robusta y que ejerza un control cercano del 
Teactor, se requiere conocer mejor la dindmica del proceso de digestién anaerobia (cinética, 
equilibrios) y seleccionar estructuras de control adaptable (parametros de ganancia y lazos), 
adecuadas para el manejo estable del reactor. Por ello, una mezcla de la sencillez del control PI 
y la precision del LE puede dar una estrategia adecuada al medio industrial de México. 
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Figura 3.6 Comportamiento de los AGV con las tres estrategias. Se aprecian los mismos niveles de AGV con las 

tres pero la oscilacién empieza en el momento de la puesta en marcha 
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APENDICE 3.1 MODELO DE LA DIGESTION ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

  

BALANCES EN EL REACTOR ACIDOGENICO 

De biomasa [crecimiento - salida] 

d 
— Xa := pa'Xa - Po 
dt 

De sustrato [consumo + entrada - salida] 

da - (wa: Xa) F 
— Sl := ——— + D1: (So - S1) a Dl :=- oO 
dat YL V1 

De AGV [{-salida + produccién] 

d pa: Xa 
— Al Dl: (Ao ~ Al) + 
dt ¥3 

  a 

De bicarbonato [entrada - salida - consumo por 
neutralizacién de AGV de entrada y producido por Xa] 

  

d =| pa: Xa 
- o — Bl = bt fo - an - 

dt M Y3-M 

De gases [{produccién de H2 y C02 por Xa] 

pa Xa pa Xa 
Q = a Q rs Qo 

H2 Y7 C02 YS 

    

BALANCES EN EL REACTOR METANOGENICO 

De biomasa [crecimiento - salida] 

a 
— Xm := pm Xm - P o 

dt 
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De sustrato que no es AGV [salida del primer reactor 

- galida no convertida del segundo]. Se supone que no 
hay reaccién o que S1 = S2 

d F 

— $2 := D2:(S1 - $2) a D2 := — a (7) 

dt V2 

De AGV [entrada - salida - consumo por las metanogénicas] 

d pm: Xm 
—- A2 := D2: (Al - A2) - 
dt Y2 

  0 (8) 

De bicarbonato (entradas proveniente del primer reactor 

- salida - consumido en los AGV que entran y en los que 

producen las bacterias metanogénicas] . 

  

d Al pm: Xm 

— B2 := D2-/Bl - B2 - —| + a (9) 

dt v w: Y2 

Tasa volumétrica de produccién de metano por la 
reaccién acetoclastica. 

pm: Xm 

Oo i= Q (10) 
4 Y¥4 

  

([Produccién de CO2 por las bacterias acetogénicas 
- consumo por las metanogénicas] . 

pm: Xm 
  QO r= - Q oO (11) 

C02 Y6 CH4 

en donde: 

a y pm son las velocidades especificas de crecimiento 
de las bacterias acidogénicas y metanogénicas afectadas 
por las funciones Ia(pH) e Im(pH) descritas en las Ecs. 
14a y 14b. 

pmax -Ta 
a (12) 
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pmax -Im 

    

™m (13) 
pM = 3 

Ksm A2-@i 
at + 

A2-@i KI 

Los factores de inhibicién por pH de las ecuaciones 1.12 y 1.13 

Ta: 

Im : 
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2 
exp|-0.5+ (pH - 5.5) | Do (14a) 

2 
-pH2 + 14:pH2 - 48 o (14b) 

@i es la fracci6én de AGV no ionizados obtenida a partir de la 
ecuacién de Henserson-Hasselbalch (Lehninger, 1970; ecuacidén 1.36) 

1 HAGV 

a ss — 6 @1 := ———— oo (15) 

pH-pKa - 
1+ 10 HAGV + AGV 

P es la funcién de purga de biomasa. Permite que la biomasa _ 
se acumule hasta 35 g/L, en ese momento le resta 10 g/L 

-1 

P :=0 Si X < Ximx o Ximax := 30:-g:°L o (16) 

~10 
P:= — a Si X > Xim« o 

dt 

El pH y la fracci6én de C02 disuelta se calculan con las 
ecuaciones de Henderson-Hasselbalch y de la Ley de Henry 
para los equilibrios HCO3-/H2C03 y C02 (gas) /CO2 (lig) . 

  

Bi 
PH := pKa + log ) CO2€ := pco2:He a (17) 

co2¢é 

La funci6én senoidal para simular las variaciones en la 
concentracién de DQO del influente es: 

So := So + 6:'Sen[Tt a 
t i (18) 

en donde So es el valor medio, la frecuencia es w/h y 

la amplitud de la variacién es de 6 g/L.



  

sigue Apéndice 3.1 

En donde: 

Constante especifica de crecimiento maximo 
-1 

pmaxl := 0.56-d o 

Constantes de afinidad 

g 
Ksl := 4.6°- 9 

L 

Constantes de rendimiento 

tt 
n 

g Xl 
Yl := 0.1-- a Y2 

g 8 

g X2 
Y4 := 0.1116:- a ¥5 

D CH4 

X21 
Y7 := 0.7653:- a k8 : 

L 4H2 

-1 

Ximx := 30:'9°L Qo 

Constantes de equilibrio 

pKa := 6.4 bicarbonato 

mo1co2 
He := 0.0246-———~ o 

atm: L 

-1 

pmax2 := 0.3:'d Qo 

g 
Ka2 := 0.165:- a 

L 

g X2 g Xl 
0.04-- a9 Y3 := 0.2513-- 9 

g VFA g VFA 

g x1 g X2 
1.1481:- a Y6é := 0.1116:- 9 

L co2 L co2 

L CH4 L C02 
0.25-- o k9 := 0.25-- 09 

L #2 L H2 

-1 

Xam := 20:-g'L oo 

M := 74 peso molecular promedio 
de los AGV 

Constante de He para el CO2 A 350C 
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APENDICE 3.2 COMPORTAMIENTO DINA&MICO DE LA DIGESTIGN ANAEROBIA 

  

  

a Si es flujo mezclado 

— Xa := pa Xa -~ P o (1) 

dt c £ t P:=D-Xi a 

t t 

da Si es modelo purga 

—— Xm := pm -Xm - P a (2) 

dt t t € P= Si Xt > 35 

entonces Xt = 0.825 Xt-1 

[HA -Xa | 
da t t 
—S:s +D [8° - $1 | o (3) 

dat YL t t t 

-fum -Xm | pa -Xa 

d t t t t 

—A := ———— -D ‘A +— 28 (4) 

dt Y2 t t Y3 

po + xXm 

t c 

QCH4 := ———— 9 (5) 

t Y¥4 

pa Xa pm Xm 
t t t t 

QCcoO2  := ——_ sits i (6) 

t Ys Y6 

da 
—Z:=D BO - 2 | o (7) 

dat t t t 

A 

t 

PA := JB - AH | o = Z-— oO (8) 

t t t M 

CONSUMO DE LA DQO 

Haciendo § = Si + A = DQO total a la salida, se obtiene: 

da pa pm. pa 

— S$ := -|—- Xa] + D- (So - S) - —-Xm+ — Xa a (9) 

YL Y2 Y3 

de las ecuaciones (5) y (6) se tiene una medida de la 

velocidad de crecimiento con base en la producci6én de gas. 
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Y4 

pa-Xa := |QCO2 - —--QCH4|/-Y5 a (10) 
Y6 

pm: Xm := QCH4:Y4 a (11) 

Sustituyendo (10) y (11) en (9) se tiene la ecuacién que 
describe el comportamiento dindmico de S en términos de 
los coeficientes de rendimiento no lineales om y «xc 

d 
— S$ := -om QCH4 + «xc:QCO2 + D- (So - S) a (12) 

dat 

En donde «1 y «2 son: 

y4 [¥5 Y¥5 Y6 1 1 

ol := J[— l—m-+—+te no «2 := ¥5-|— - —! a (13) 
Yé |Y3 Yi Y2 Y3 YL 

em tiene unidades gS/LCH4 y «xc gS/LCO2 

PRODUCCION DE POTENCIAL DE AMORTIGUAMIENTO (PA) 

derivando (8) con respecto al tiempo; 

d d 1d 
— PA := —Z --—A a (14) 

dt dt t wdt t 

sustituyendo (7), (4),(10) y (11) en (14) se tiene: 

da 
— PA :=D -|/Bo ~ PA + f&m- QCH4 ~ Bc: Opco2 ao (15) 
dt t t t t t 

en donde &i son los coeficientes globales de rendimiento 
no lineales 

  

  

|= y4 =] 1 eqa 
fm := |— - ——|-- 9 = o 

Y2  Y6 Y3} 7 LCH4 

YS 1 egqA 
Be := —-- a = o 

Y37 LCO2 

Qpco2 = es la produccién total de CO2 en LCO2/L.d 
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1. ESTRATEGIA PROPORCIONAL 
Igualando la ecuacién (12) con una ecuacién estable que busca 
minimizar la diferencia entre las concentraciones de salida y. 
la preestablecida o consigna Sp, se tiene: 

d 
—S := Gp f/Sp-s | a Gp>o0a4 (16) 
dt t 

Suponiendo «c = 0 o que Yl = ¥3. Suposicién que implica que 
toda la materia orgdnica que entra al reactor es transformada 
a AGV. Por tanto, 

a) en la fase acidogénica no hay productos secundarios y 
b) el manteniemiento de bacterias acidogénicas es despreciable. 

-om -QCH4 +D -{[So- Ss := Gp-/Sp - § 0 
t t t t t 

-om (t + 1)-Q + Sp’ [SP - Ss 
CH4 £ 
  D (t +1) :s= oO (17) 

tc t 

que es un controlador proporcional adaptable. 

Gp es la ganancia de controlador proporcional; es un pardmetro de 
disefio y representa el tiempo medio de asentamiento del reactor 
bajo arranques y perturbaciones. . 

Gp [=] 1/tiempo 

Regla para escoger Gp: Sea D la tasa nominal del reactor, entonces: 

0.33D<Gp<3D 

y después, se calcula por prueba y error. 

2. ESTRATEGIA PROPORCIONAL- INTEGRAL 

Debido a errores de medicién de So, St, Q1, a la suposicién de que 
om*QCH4 = 0 y a incertidumbres en la estimacién de «i, la accién 
proporcional tiene un "offset" estacionario. Esto es, en el estado 
estacionario existe una diferencia entre la salida del reactor St y 
el valor deseado Sp a la que se le llama "offset". 
Para remediar el problema de "offset", se agrega una accién integral. 
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t 

-om: QCH4 + Gp (Sp - St) + Gi- i} [s - Ss dt 
t+1 0 t . 

D i= o (18) 

t+ So -S& 
  

Esta es la ecuaci6n de control basada en el hecho que la 
concentracién de sustrato a la salida debe estar por 
abajo de un valor predeterminado o valor consigna Sp. 
La variable operativa es la tasa de dilucién D. 

Evaluando la integral con incrementos finitos: 

-om °Qch4 + Gp: |Sp - S + Gi-T- > Sp - S 
t+1: t t. t 

1 

D r= o (19) 
t+1 So - 8 

t t 

  

en donde Gp y GI son las ganancias del controlador, siempre > 0 

Gp [=] 1/tiempo y Gi [=] 1/tiempo cuadrado 

Regla para escoger Gp y Gi 

XL + 2 Sean 0.333 D< 41 < 3D entonces Gp 
hi x h2 0.333 D<}2<3D Gi = 

Gp como se habia dicho, tiene que ver con el tiempo medio de 
asentamiento de reactor. Gi tiene que ver con el méximo sobretiro 
de la respuesta del reactor bajo una perturbacién. 
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APENDICE 3.3 ESTIMACIO6N DE om 

  

Dadas las mediciones de QCH4, Sot, St; establecido el intervalo T de 
Muestreo y conocida la tasa de dilucién Dt que se aplica a cada 
tiempo t, es posible obtener una estimacién de «lt con un ajuste de 
minimos cuadrados a intervalos definidos de tiempo. 

Sea om,0 un estimado inicial de om. Entonces om,t se estima recurente- 
mente asi: 
Error del estimado en el tiempo t 

€ :=§ -S + 1% ‘Qch4 - D ‘[So -S& ‘Too 
t t t-T m,t-T t t-T c t. 

Ganancia del estimador a t 

P :=2 1.0 a VPo:= 0.6 
t-T . 

2 2 
P T -Qch4 -P 
t-T te t-T 

Po:= ——- |1.0 - ——_ 0 

t r 2 2 
Po+T -Qch4 -P 

t t-T 

En donde [ es un factor de olvido igual a 0.6 y P es una ganancia. 

Para la estimacién de om se usa la siguiente ecuacién: 

«cL := om - P -T- Qch4 -¢€ a 

t t-T t t t 
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APENDICE 3.4 ESTIMACION DE &m 

  

Dadas las medicions de QCH4, PAot, PAt; establecido el intervalo 

T de muestreo y conocida la tasa de dilucién Dt que se aplica a 

cada tiempo t, es posible obtener una estimacién de &m,t mediante 

un ajuste de minimos cuadrados con intervalos definidos de tiempo. 

Sea &(m,0) un estimado inicial de 8m. Entonces &(m,t) se estima 

recurrentemente asi: 
Error del estimado en el tiempo t 

€ s:= PA - PA + [8 -Qch4 - D -|PAo - PA ‘Ta 

t t-T m,t-T t t-T t t 

en donde PAo = PAo + Bafi 

Ganancia del estimador a t 

Pp := 1.0 a Voss 0.6 
t-T 

2 2 
Pp T -Qch4 -P 
t-T t t-T 

Poss ———-/|1.0 - ————] 2 

t r 2 2 
CV +T -Qch4 -P 

t t-T 

en donde [ es el factor de olvido, fijado en este caso como 0.6 

Estimaci6én de &m 

Bm := £m - P-T-Qch4 -€ o 
t t-T t te ot 

ESTA TESIS HE 
Salk GE LA Ble! 
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program modsiobloraactor2erapas (INPUT,OUT?PUT) ; 

(veer rerverrrrereeererrrrexerr eer rrrrie rere eer er reer rr rrrrrrrrerinerer) 

(* APNDICE 3.5 

(* Modelo de un biorreactor anaerobio de dos etapas *) 
{= *) 
(* Victor M. RUIZ CARMONA Oscar MONROY +) 
(* II-UNAM UAM - Iztapalapa *) 
(+ +) 
(* 10 Febrero 1992 *) 
(* *) 
(Weta ee eee eee ee eee Tee eee eee eee eee 

USES CRT; 

CONST . 
dc = 0.04; (* Paso de integraciAn en tiempo en dias lhr. 12 min *) 
flujobDase = 20.0; (* flujo de agua a limpiar L/ dia *) 

TYPE 

datcon = ARRAY(0..5] OF REAL; 

VAR . 

so, (+ eqncentraciAn Ge sustrados de entrada +) 
si, (* cdncentraciAn da sustradao salida reactor 1 *) 
dl, (* tasa de diluciAn del reactor 1 *) 
ad, {* concentraciAn de entrada de acidos grasos volatiles *) 
al, {* concentraciAn de salida de acidos grasos volatiles reactor 1 *) 
yl, (* constante de campo *) 
y2, (* constante de campo *) 
gh, (* Flujo de hidrogeno producido *) 
qci, (* Flujo de bioxido de carbono producido en el reactor 1 *) 
yi, {* Constante de campo *) 
d2, {* tasa de diluciAn reactor 2, Flujo / volumen *) 
$2, 

a2, 

y4, 
y5. 
qch, 

qc2, 
ys, 

v7, 
x1, 

y8, 
x2,y9, 
sOprom, 
ki, 

PH, (* potencial de hidrogeno segundo reactor *) 
PH1, {(* potencial de hodrogeno primer reactor *) 
volreacl, (* volumen en el reactor 1 *) 
volreac2, (* volumen en el reactor 2 +) 
flujosis (* flujo que circula por el sistema *) 
:REAL; 

conta, igg INTEGER;



  

ii w
e
)
 

bi, 

b2, 
icd, 
icl, 
ic2, 

pm, 
Bincl, 
Binc2, 
yel, 
Cco2, (* concentraciAn de CO2 en el medio reactor 2 *) 

Cool, (* concentraciAn de COi en el medio reactor i *) 

Kh, (* constante de Henry para CO2 *) 

pka (* logaritmo del inverso de la cte. de equi. del bicarbonato *} 

REAL; 

(* variables de control *) 

ybl,yb2,yst,ubl,ub2,ufs :datcon; 

FUNCTION msl:REAL; 

FUNCTION Ri(phir:REAL) : REAL; 

BEGIN 

IF phir <= 4.5 THEN Rl := 0.3; (* si phir <= 4.5 = 

IF (phir > 4.5) AND (phir <= 5.5) THEN R1 

IF (phir > 5.5 } AND ( phir < 6.0 ) THEN RL 

IF (phlr >= 6.0) AND ( phir <9.5) THEN R12 := 1. 
IF phir >= 9.5 THEN R1 :=0.1; 

0.1 *) 
{phir - 4.5); o

v
 

w
n
 

* Q.1 
1.0; 
0 - 0.257 * (phir - 6.0); 

msi := ml * Ri(phi) * sl / (ki + 81); 

FUNCTION ma2:REAL; 

CONST 
ki = 0.049284; (* 0.049284g/1 *} 
ka = 1.7h-5; (* consrante de equilibrio *) 

FUNCTION C:REAL; 

VAR 

x : REAL; 

BEGIN 
x i= (ph - 4.76) * 1n(10.0); 
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Co:= exp(x)/ ( 2 + exp(x) 1; 

    

END; 

FUNCTION R (pr REAL; 

(ph <5) OR (ph > 3) THEN 

Ro:3 0.0 

ELSE 
Ro:s - 1.0 * ph * ph + 14.0 * ph - 48.0; 

(* ma2 :=2© m2 * a2 / (KZ + a2); *} 

ma2 := m2 * Riph) / ( 1 + ( k2 * ka) / ( exp(-ph*ln(10.0)) * a2 * C) + 
exp(-ph tln(i0.0)) © a2 * CC / ( ki * ka) ); 

END; 

FUNCTION pcol: real; 
(* Presion parcial de hidrogeno en atmosferas, reactor 1 *) 

BEGIN ‘ 

peol :=s qel / (gel + qh) * 1; 
END; 

FUNCTION pco2:real; (* Presion parcial de metano en atmosferas, reactor 2 *) 

BEGIN 

peo2 := qce2 / (qc2 + qch) * 21; 
END; 

FUNCTION C1l:REAL; 

BEGIN 
CL := exp((phl-4.76)*1n(10.0))/ (12 + exp((phl-4.76)*1n(10.0))); 

END; 

FUNCTION C2:REAL; 

BEGIN 
C2 exo((ph-4.76)*1n(10.0))/ (1 + exp((ph-4.76)*1n(10.0))); 

END; 

PROCEDURE PRODGASES (xib,x2b:REAL); 

    

BEGIN 

qh := msl * xlb / y7; (* 1 / lreac a *) 
qcl := msl * xib / yS (* - dl * bl * 22.4 / 61.0 *) ; 

(* qci := peot / (1 - peoi) * qh; *) 
qch ma2 * x2b / y4 + ah * k8; 

qce2 := qcl + ma2 * x2b / yS - qh * k9 (* - d2 * b2 * 22.4 / 61.0 7); 

* qce2 := peo2 / ( 1 - pco2) * qch; *) 
END;



  

ny
 rocedura SIMULA; 

fAR 
slaux, S2aux, alaux,a2aux, xlaux, x2aux, blaux, b2aux, iclaux, ic2aux:REAL; 

deri,der2,der3,ders,der5,ders,der7,der8,der9,derl0:ARRAy[1..4] of real; 

FUNCTION PURGAL:REAL; 

IF xl > 30 THEN 

purgal := 10.0/dc 
ELSE 

purgal := 0.0; 

  

FUNCTION purga2:REAL; 

BEGIN 

IF x2 > 20 THEN 

purga2 := 10.0/dt 
ELSE 

purga2 := 0.0; 

END; 

Procedure modeloder (s1,s2,al,a2,x1,*x2,b1,b2,ic1,ic2:REAL; 
VAR dertl,dert2,dert},dert4,dert5,derté,dert7,derts, 
dert9,dertl0: REAL); 

BEGIN 

IF sl < 0.001 THEN sl := 0.001; 

IF a2 < 0.001 THEN a2:= 0.001; 

dertl := dl * (sQ-sl) - msl * x1 / yl; 
dert3 := dl * (aQ-al) + msl * xl / y3; 
dert2 := d2 * (sl-s2} (* - mal * x2 / y *); 
dert4 := d2 * (al-a2) - ma2 * x2 / y2; 

(* ecuaciones de crecimiento *) 

derts 
dercé 

msi * x1 - purgal; 
ma2 * x2 - purga2; 

(* belance de bicarbonatos *) 

dert7:= di * (bO + binci - bl - aO / 60 * (1 - C1)) - msl * x1 / (y3 * pm); 

dert8 := d2 * (bl + binc2 - b2 - al / 60 * (1 - C2)) + ma2 * x2 / 
(y2 * pm) ; 
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Gere7:=s di « (bO ~ bincl - BL) + pool ~ KA 
* axp((phi-pka) * In(10)) - at / 60 * (2 - Ch); 

darts := d2 * (bl + binc2 - b2) + pco2 * kh 
* exp((ph-pka} * 1n(10)}) - a2 / 60 * (21 - C2); 

writeln (’ derc? = ',dert7:3:5,’ dert3 = ‘,dert8:8:5); 
writeln (‘ parte = ’,msi * xl / (y3 * pm)) ; 

writeln (‘ pcol = ’,pcol:8:5,’ pco2 = ’,pco2:3:5); 

(* balance de carbono inorganico *) 

derc9 := dl * (icO - icl) + rs * y3 / 44.0 - 0.51 * (rs * y3) * yel; 
dertlO := d2 * (icl + Bincl - ic2) + ra * y7? / pm - qe2 * yel; 

*) 

dart9 = 0.0; 
dert1o 0.0; 

  

END; 

(Ketek eter eee ere ee rete ern e eee eet ere eee eet reenter eee) 

(* IntegraciAn por el mtodo de Runge-Kutta ) 
(* *) 
(* y(itl) = y(i) + H/6 * (kL + 2k2 + 2k3 + KA) *) 
(« : *) 
(+ ki = f(ti,hi) *) 
(* k2 = £(ti+ 1/2 h, yi + 1/2 h kL *) 
{* k3 os E(ti + 1/2 h, yi + 21/2 h k2 *) 

(« k4 = f(ti+h, yi +h * k3 *) 
(+ *) 
(+ f(ti,yi) = dy/dt en el estado "yi" y tiempo "ri" *) 
(* *) 
(* Victor M. RUIZ CARMONA K. NAJIM +) 

(+ CONACYT - MEXICO IGC - INPT - TOULOUSE *) 

(+ *) 
(+ 21 de septiembre de 1983 *) 
(ttre e eet entree eer er rere rrerererreret rer eerenerterrteteeerert) 

BEGIN 

medeloder(sl1,s2,al,a2,xl,x2,b1,b2,i¢cl,ic2,der1{1],der2[1],der3{1], 
dera(i},der5([1},der6(1],der7 (1) ,der8{1},der9(1},deri0{1}); 

slaux + dt * derl(1) / 2; 
s2aux + dt * der2(1) / 2; 
alaux + de * der3(1} / 2; 
a2aux + dt * der4{i) / 2; 

xlaux + dt * derS(i] / 2; 

 



  

   

2 - de * ders(i) / 2; 

2+ deo* der7{il / 2; 

2 + de * der3(t] / 2; 
iel + dt * derg[il / 2; 
ic2 + dco * derlo{i)] / 2; 

0.0000001L THEN biaux :=0.0000001; 

0.000001 THEN b2aux :=0.000001; 

1.71 THEN Dlaux := 1.71; 

1.71 TE p2aux := 1.71; 

  

prodgases (xlaux, x2aux) ; 

x,b2aux, iclaux, ic2aux, 
der6(2],der7(2),der3 [2], modeloder (siaux, $2aux, alaux, a2aux, xlaux, x2aux, biau 

dari(2],der2(2) ,der3(2],der4{2],der5[2], 

dar9({2},derl0[2]); 

   
    

(* K3 = £(ei + 21/2 h, yi + 1/2 4 2) *) 

slaux de * derl(2] / 2; 
s2aux dt * der2(2] / 2; 
alaux dt * der3{2] / 2; 

a2aux dt * der4[2] / 2; 

xlaux dt * derS(2] / 2; 
x2aux dt * der6(2] / 2; 

blaux de * der7([2] / 2; 

p2aux dt * der8(2) / 2; 

iclaux + dt * der9(2] / 2; 

iedaux := ic2 + de * derid(2) / 2; 

IF blaux < 0.0000001 THEN blaux :=0.0000001; 

IF b2aux < 0.000001 THEN b2aux :=0.000001; 

IF blaux > 1.71 THEN blaux := 1.71; 

IF b2aux > 1,71 THEN b2aux 1.71; 

prodgases (xlaux, x2aux) ; 

modeloder(slaux, s2aux, alaux,a2aux, xlaux, x2aux, blaux, b2aux, iclaux, i¢2aux, 

deri{3],der2(3],dexr3(3],der4(3],der5 (3) ,der6{3] ,der7(3] ,der8{3], 

der$[3],der10(3]); 

  

  

    

(* k4 = €(ti +h, yi +h * k3) " 

dt * derl(3]; 
de * der2(3]; 
dt * der3[3}; 
de * der4[3}; 
dt * der5(3); 

= de + deré [3]; 
= de * der7[3]; 

b2aux := b2 + dt * der8(3); 
iclaux := icl + dt * der9(3]; 
ic2aux := ic2 + de * derl0(3]; 

IF blaux < 0.0000001 THEN blaux :=0.0000001; 

IF b2aux < 0.000001 THEN b2aux .000001; 

IF blaux >» 1.71 THEN blaux := 1.71; 

F b2aux > 1.71 THEN b2aux := 1.71; 
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prodésases(xiaux, x2aux); 

    
modeloder(slaux, $2aux, ala’ ux, b2aux,iciaux,iclaux, 

deri (4) ,der2(4] ,G2r6 [4] ,der7(4},de ' 
dar9(4],der1lo fs 

{* y(iel) = y(i) + H/6 * (kl + 2k2 + 2k3 + 4) *) 

Sl t= sl + dt + (derif(i} + 2 + deri{2} + 2 * deri[3} 
+ derl(4]) / 6; 

82 := 52 + de * (der2(1] + 2 * der2(2]) = 2 * dar2{3] 
+ der2[4])) / 6; 

al := al + de * (der3(1} + 2 * der3(2] + 2 * der3(3] 
+ der3(4]) / 6; 

a2 := a2 + de *(der4[1] + 2.0 * der4[2] + 2.0 * der4[3] 
+ der4(4]) / 6; 

x2 ors xb + de * (ders{i}] + 2 * dar5(2]) + 2 * ders{[3] 
+ der5[4]) / 6; 

x2 := x2 + de *({der6é[1] + 2.0 * der6é[(2] + 2.0 * deré{3]} 
+ ders{4]) / 6; 

Di := Dl + de t(der7(1}] + 2.0 * der7(2) + 2.0 * der7(3] 
+ der7[4]) / 6; 

b2 z= b2 + dt *(der8(1] + 2.0 * der8[2] + 2.0 * der8{3]} 
+ der8(4]) / 6; 

ici := ici + dt *(der9{1} + 2.0 * der9[2] + 2.0 * der9{3]} 
+ der9(4]) / 6; 

  

ic2 := ic2 + de «(derlO[1} + 2.0 * derlO[2} + 2.0 * derid(3] 
+ derlo([4]) / 6; 

IF bi < 0.0000001 THEN bl :=0.0000001; 
IF b2 < 0.000001 THEN b2 :=0.000001; 

TF bl > 1.71 THEN bl := 1.71; 

IP b2 > 1.71 THEN b2 := 1.71; 

END; 

PROCEDURE resultados; 

BEGIN 

GOTOXKY (1,1); 

WRITELN(’ ¢ : *,81:8:5,' 52 = ',62:6:5,' al = ', 

ai:8:5,° a2:8:5); 
WRITELN(‘ qel = ',qcl:8:5,’ gqcec2 = ‘,qc2:8:5 

' qch 
WRITELN(‘ 2 = ',xX2:8:5,' sO = ',S0:8:5); 

WRITELN (/ ph2 = ',ph:8:5,‘ ma2 = ',ma2:8:5, 
dG 

WRITELN (° 2 = ',b2:8:5); 
WRITELN (* 2:6,’ binc2 = ’,bine2:8:5); 

writeln(’ d2= *,d2:8:5,‘ ST s ’,a2+82:8:5); 

{* archivo de resultados *) 

WRITE (resim,tie:5:2,' *,$0:8:5,' *,81:10:7,' ',92:10:7,’ *, a1:10:7,' ', 

a2:10:7); 
WRITE(resim,’ ‘,qgh:8:5,'% ’,qcl:8:5,’ ',qc2:8:5," ',qch:8:5,° ',x21:8:5,’ ‘); 
WRITE (resim,x2:8:5,° ‘,phl:3:5,’ ’,ph:8:5,’ °,msl:8:5,’ ‘,ma2:8:5,’ ‘);



  

*9*,02:3:5,' ',02:8:5,' ',a2+52:3:5); 

PROCEDURE contreacl(cBrefl,cbl:REAL;cybl,cubi:datcon; alfa,delca:REAL; 

VAR cbhincl:REAL); 
(teereeetterentriererretrreryrtrrrrretertiserreretrrrinerrere) 

(* Subrutina de control usando esquema L/A M. Lakrori : 
(* * 

(* AquA se controla el bicarbonato en el reactor 1 *) 
(* Se uciliza un esquema de modelo de referencia *) 
{7 *) 
{* *} 
(* victor M. Ruiz Cc. Oscar Monroy H. *) 
(* II - UNAM UAM- Iztapalapa *) 
(7 *) 
(* 13 - Febrero - 1992 *) 
{(etretervetreeeererr reese eee eeeeeereettretietrttettan eer eeed) 

const 

cbinemin = 0.00001; 

VAR 

K1,k2:REAL; 

ki t= In ((cybd1(1) - cbincemin) / cbinemin) / In(cbrefl/(cbrefl - delta) 
* (alfa / (alfa+1)); 

kK2 := ki / alfa; 

. writeln (‘kl :s ',k1:8:5,' k2 = ',k2:8:5); 

cbincl := exp (alfa * ln(cyb1(1)/cb1) + delta * in(cbrefl/cbi) }; 

‘ cbincl := (ubl{1} - cbinemin) * cbhincl + cbinemin; 

ebincl := ubl(1) * cbinei; 

IF cbinci < 0.000001 THEN cbincl := 0.000001; 

IF cbinci > 0.05 THEN cbincl := 0.05; 

END; 

PROCEDURE contreac2(cBref2,cb2:REAL;cyb2,cub2:datcon; alfa,delta:REAL; 
VAR cbinc2:REAL); 

(Teteeweerernnerereretetetesverbetretrrenner eter es eareteret es) 

(+ Subrutina de control usando esquema L/A M. Lakori *) 
(* *) 
(* AquA se controla en bicarbonato en el reactor 2 *) 
(* Se utiliza un esquema de modelo de referencia *) 
(+ *) 
(+ *) 
(* Victor M. Ruiz c. Oscar Monroy H. *) 
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(* iI - UNAM - ‘) 
(* r) 
(+ 13 - Fabrero - 1992 *) 
(errttrtrrrererereeerereerteeertrrrerreri

vetrasnwrvererrrrrenae sr) 

  

cbinemin = 0.00001; 

   

VAR 

KL,K2:REAL; 

BEGIN 

( * 

Kl := in ((eyb2[1}] - cbinemin)/cbincmin) / In{(ecbref2/(cbref2 - delta) 
* (alfa / (alfa+i)); 

K2 := ki / alfa; 

writein (‘kl := °,kK1:8:5,' K2 = ',K2:8:5); 

  

r= exp (alfa * In(eyb2{1}/cb2) + dalra * In(cbref2/cb2) ); 

ebine2 := (ub2([1] - cbhincmin) * cbinc2 + ecbinemin; 

chinc2 ub2[1]* cbinc2; 

IF cbine2 < 0.00001 THEN cbinc2 := 0.00001; 

IF cbhinc2 > 0.01 THEN cbinc2 := 0.01; 

   

END; 

PROCEDURE conttotal(cstref,cs2,ca2:REAL; cyst,ufs: datcon; alfa,delta :REAL; 
VAR cdi,cd2 :REAL; relvol12,dmax,dopera:REAL) ; 

{eee ererede cere e ete tee eee eer rte eee eee eT ee) 

{* Subrutina de control usando esquema L/A M. Lakrori *) 
(+ *) 
(* aquA se controla el gasto que entra al sistema *) 
{(* es decir la tasa de diluciAn dl y d2 +) 
(* *) 
{* *) 
(« Victor M. Ruiz C. Oscar Monroy H. *) 
{* II - UNAM UAM- Iztapalapa *) 
{* *) 
{* 13 - Febrero- 1992 *) 
(tte teeta eeerereterereneetreer tree werent eeeerretertirerreree) 

  

VAR 

7X2:REAL; 

BEGIN 

Kl := ln (dmax/dopera) / In(cstref/(cstref - delta)) 
* (alfa / (alfa + 1}); 

K2 := kl / alfa;



  

(el * inteyse [ft] /eyse(O]) + k2 * In(escref/cyse{o]) ); 

fz] * cdi; 

      

END; 

{* programa principal *) 

BEGIN 

CLRSCR; 

{* Condiciones iniciales *) 

s0 := 0.50; (g/l) 
ad := 0.0; 

al := 0.1; . (# g/l *) 
a2 :=2 0.1; ‘ 
sl := 0.25; 

s2 := 0.06; 
ml := 0.0333; (* dias-1 *) 

xl t= 15.0; (g/l *) 
yi := 0.15; (* g cel / g DQO *) 
(* y7? c= 0.7;*) (* g AGV / g DQO *) 
(wy 0.1; *) (*g H2 / g AGV *} 
(ry 0.24; *) (* g CO2 / g DOO *) 

m2 := 3; (* dias-1 *) 
x2 ois (*g/1*) 
v2 cs i (* g cel / g AGV *) 
(* 4 22; +) (* g CH4 / g AGV *) 
(* y7 .62; *) (* g CO2 / g AGV *) 
y3 := 0.5; (* g xl / g AGV 0.2513*) 
ya :2 0.4116; (* g X2 / 1 CHa *) 
yS := 1.1481; (* g Xl / 1 CO2 *) 
y6 := 0.1116; (* g x2 / 1 CO2 *) 
y7 := 0.7653; (* g xi / 1 H2 *) 
k8o:= 0.25; (* 1 cH4 / 1 H2 *) 
k9 := 0.25; {* 1 C02 / 1 H2 *} 

dl := 1/0.34; (* dias-1 *) 
d2 := 1/0.66; (* dias-1 *)} 

Kl := 0.2; (*~ gst /i1*) 
k2 :2 0.05; (*gA/1*) 

446; (* mol CO2 / 1 Co2 *) 
(* g A(AGV) / mol A *); 
{+ meq / 1 *); 

(* mol coz / atm / 1 *) 
(* concentraciAn de bicarbonato de control eq / 

i (* concentracion de bicarbonato de control eq / 

{* pka del bicarbonato, 
el negativo del logaritmo de la cte. de eq. *) 

phil :=5.5; (* ph primer reactor *) 

*) 
© 

1 
1 
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flujosis := flujobase; 

(* condiciones iniciales da bDicarbonatos y cazbono 

D0 
DL 
52 

(eq / 1 *) 

  

FOR 

  

WRITELN; . 
WRITE(’Archivo Ye resultados : '); 
READLN (nombre) ; 
ASSIGN (resim, nombre) ; 
REWRITE (resim) ; 
tie := 0.0; 
sOprom:=s0; 

  

    

gh :20.0; 
qci := 0.0001; 
ach := 0.0; 
qc2 := 0.0001;   

prodgases(x1,x2); 

(* 

pph := exp((-ph + pka) * 1n(10)) * bi / Kh; pcol := exp((-phl + pka) * 1n(10)) * b2 / Kh; 

~ In(pco2+kh/b1) /1n(10.0); 
- in(pcoitkh/b0) /in(10.0);     
Phl =‘, phl:8:5,’ ph? = ‘,pn:8:5); 

resultados; 
( 
FOR conta := 1 TO 2500 DO 

no n a ron
 

anico *)



   

    

(0 + gin(S.2332 * tie / 2); 

una percurbacion ascalon *) 

  
sOprom + 4.0; 
sOprom - 4.0; 

SIMULA; 

= 9.001; IF sl < 0.001 THEN si 

i? 0.001; a2 < 0.001 THEN a2 

  

(* produccidn de gases *) 

prodgases (x1,x2); 

  

  

ph := pka - in(peo2*kh/b2) /in(10.0); 

phi := pka - In(pcol*kh/p1) /in(10.0); 

ybi [0] :=bi; 
yb2(6] :=b2; 
yst{O]:#s2+a2; 

IF (tie >= 2.0) THEN 

BEGIN 
contreaci(0.0015,b1,yb1,ubi,1.0,1.0,b

incel); 

contraac2 (0.04,b2,yp2,ub2,1.0,1.0,binc2) ; 

conttotal(1,s2,a2,yst,ufs,1.0,0.9,d1
,d2, 

volreaci/volreac2,3.0,0.5); 

ub1(0]:=sbinci; 
ub2 (01 i 

ufs{0]:=dl; 

    

END; 

IF (conta MOD 2) = 0 THEN resultados; 

FOR i:= 5 downto 1 DO 

  

    

  

BEGIN 
yb1 [i] :=yb1(i-1]; 
yo2 (i) :#yb2(i-1]; 
ysceli yst(i-1); 
ubl (i ub1lf{i-1]; 

ub2 [i b2(i-1)]; 
ufsfi ufs(i-l]; 

END; 

(* di:=2.0;d2:=2.0; *) 
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(erveereerererererererererrreerrrrrrrrrcerreeererrrresrrrercr) 

   (* Subrucina de control usando esquema de Dochain y Bascin *) 
(+ *) 
(* Agui se controla con bicarbonato an el reactor 2 +) 

{* *) 

(+ *) 

(* Victor M. Ruiz C. Oscar Monroy H. *) 
(* IT - UNAM UAM- Izctapalapa *) 

(* *) 
(* 10 - Enero - 1992 *) 
(ttterarxerereecrarerreneerervererrrrterteerererecrereryerreee) 

VAR 
alia:REAL; 

BEGIN 

alfa := y5 / (y3 * pm); 

cbincl :=s ce * (cbrefl - cb1l) - cdl * (cbO - cbi) + alfa * cq 

° writeln (‘cbinci = ‘,cbine1:10:8,' *,- cdl * (chO - cbl) +a 
* 

cbinci := ebinel / (cdl); 

IF cbinel <0 THEN chinel := 0.0; 
IF cbincl >» 0.05 THEN cbhincl := 0.05; 

END; 

PROCEDURE contreac2{(cBref2,cbi,cb2:REAL; VAR cbinc2:REAL; 

eqel,cqe2,cqch, cd2, cc: REAL) ; 
(eee reer terre eee rere eee rrr eter reer reer eee terete) 

(* Subrutina de control usando esquema de Dochain y Bastin *) 

(* *) 

(* aqui se controla en bicarbonato en el reactor 2 *) 
(* r) 
(* *) 
(* Victor M. Ruiz C. Oscar Monroy H. *) 
{* II - UNAM UAM- Iztapalapa *) 
(= *) 
(* 7 - Diciembre - 1991 *) 
(eet teer errr eter eee eee eee eee ee eee reer t ee eee) 

VAR 

alfa, gama:REAL; 

BEGIN 

alfa := 1/(y2*pm) / (1/y4 + k8 /ly6 * k9)); 
gama := alfa + ka / k9; 

ebine2 := cc * (cbref2 - cb2) - cd2 * (cbl - cb2) - gama * 
(eqce2 - eqcl) - alfa * cqch; 

ebinc2 := cbinc2 / cd2 ; 

IF cbinc2 < 0 THEN cbinc2 := 0.0; 
IF cbhinc2 >» 0.01 THEN cbhinc2 := 0.01; 

CAG 

ye a * oqcl);



  

END; 

PROCEDURE conttotal (cstref,cs0,cs2,cad,ca2,cvi, cv2:REAL; VAR ¢cdi,cd2 :RE 

ecaqel,cqe2,cqch, cc: REAL) ; 

(eens ee es crete eee EEE ETAT ES ESTEE EE EET SELES ELSES LTT S) 

(* APENDICE 3.5 
(* Subrutina de control usando esquema de Dochain y Bastin *) 

(+ 
*) 

(* Aqui se controla la tasa de dilucion *} 

(* 
*) 

(* 
*) 

(* Victor M. Ruiz C. Oscar Monroy H. *) 

{* II - UNAM UAM- Iztapalapa *) 

{* 
*) 

(* 7 - Diciembre - 1991 *) 

(seer e tree renee ree nen en cee ec eaten eee eee eee eres rere esse) 

VAR 

alfal,alfa2,gama,st,flujo:REAL; 

BEGIN 

alfa2 i= 1 /./y4 + k8 /(y6 * k9)); 

  

alfal alfa2 * k8 / k9; 

gama ev2 * alfal / y2 + cvl * y5 /yl - evil * y5 / 3; 

St := CS2 + ca2; 

flujo := cc * (cstref - st) + ev2 * alfa2 / y2 * cqch + gama * cqcl + 

ev2 * alfat / y2 * cqc2; 

flujo := flujo / (es0 - cs2) + (a0 - a2) ; 

edi := flujo /. volreacl; 

cd2 := flujo / volreac2; 

IF cdl < 0.01 THEN cdl 0.01; 

  

IF cdl > 3.0 THEN cdi 0; 

IF cd2 < 0.01 THEN cd2 := 0.01; 

IF cd2 > 3.0 THEN cd2 := 3.0; 

END; 

(* programa principal *) 

BEGIN 

CLRSCR; 
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VALIDACION DE UN MODELO DE 
LA DIGESTION ANAEROBIA Y 
CONTROL POR ADICION DE 

BICARBONATO 

Se hacen ajustes al modelo de la digestién anaerobia de dos etapas con dos especies 

microbianas (apéndice 3.1) para hacerlo en una sola etapa (apéndice 4.2). Se corren 

experimentos a distintas velocidades de carga de forma simultanea en un reactor UASB 

alimentado con lactosa y en un simulador con el modelo desarrollado, para validar y estimar 

los coeficientes y parametros del modelo. Se estudia una estrategia de control por ajuste del 

potencial de amortiguamiento y la dinamica del reactor UASB. Los resultados de este capitulo 

fueron publicados en el articulo: 

Cuervo-L F., Monroy O. y Gonzalez O. (1995). “Anaerobic digestion modelling and UASB 

reactor performance”. En Environmental Biotechnology: Principles and practice Eds. M. 

Moo-Young, W.A. Anderson y A.M. Chakrabarty, Kluwer Academic Publishers, pp:557-568. 

Dordrecht, Holanda. 
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VALIDACION DE UN MODELO DE LA 

4 DIGESTION ANAEROBIA Y CONTROL POR 

ADICION DE BICARBONATO 

4.1 RESUMEN 
En este capitulo se presenta el estudio de la validacién y ajuste de los parametros del 

modelo de la digestion anaerobia de la seccién 1.7.2 usando el concepto de purga de biomasa 

desarrollado en el capitulo 3. Los experimentos se hacen con un reactor UASB de 4.5 L 

alimentado con medio RAMM y lactosa alimentado a seis velocidades de carga organica (Bv). 

Se tomaron los valores de cada estado pseudo-estacionario y se simularon las corridas con las 

mismas condiciones de los experimentos en una computadora personal. 

El andlisis del modelo muestra que, tanto la eficiencia de eliminacién de DQO como la 

productividad de metano, son estimadas adecuadamente segun lo muestran las figuras 4.7 y 

4.8. El cuadro 4.2 muéstra que el ajuste se logr6é con valores de Ks, y Ks, de dos y un ordenes 

de magnitud mas altos que los reportados en la literatura, lo que concuerda con los estudios de 

sensibilidad de Marsili-Libelli y Nardini (1985). Los coeficientes de rendimiento Yq y Yg son 

un orden de magnitud mds pequeiios que lo que resulta del balance de masa sobre la 

estequiometria del cuadro 1.2, incluyendo la produccién de biomasa. Esto indica que se debe 

tener una mejor aproximacién de la cantidad de bacterias metanogénicas (Xz) que, a su vez, 

influye en el valor del coeficiente Ys y ajustar la ecuacién 1.31 para describir mejor el destino 

del CO. 
La simulacién del comportamiento fisicoquimico muestra un comportamiento paralelo 

con las corridas experimentales pero no predice correctamente el pH ni el PA, pues predice 

valores 0.75 unidades pH mas bajos y 6 meqL'' de PA mis altos que los experimentales, 

segiin se aprecia en Ja figura 4.5. Tanto el error en los valores de la prediccion como el hecho 

de que resulten antagénicas indican que se debe revisar el balance de CO2 para estimar mejor 

la cantidad que se solubiliza y de ahi, el pH. 

Se compara el criterio de PA con el de la relacion & = AGV/Alcalinidad total (AT), 

concluyendo que, a nivel operativo, el primer criterio requiere de menor cantidad de 

bicarbonato aiiadido. 
Se comprueba que uma estrategia de linearizacion externa de control adaptable (LE) 

basada en los niveles de bicarbonato puede ser la mas adecuada ya que los niveles sugeridos 

por el modelo se ajustan a los adicionados realmente con base en el control de lazo abierto a 

que se sometio el reactor. 

4.2 MATERIALES Y METODOS 
4.2.1 Corridas experimentales 

Los experimentos se llevaron a cabo en un reactor UASB de 1.5 L alimentado con 

lactosa como fuente de carbono y medio mineral RAMM. Se operé con 400 mL de lodos 

anaerobios con 16.5 gSSV'L". El pH de entrada se fijé a 7.0. y la temperatura ambiente a 

35°C. Se midié el consumo de DQO, la generacién de biogas, el potencial de amortiguamiento 

y el pH. Todo de acuerdo a los métodos descritos en el capitulo 2. 
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4, Validacion de modelo y control por bicarbonato 

Se estudiaron las seis velocidades de carga organica que se muestran en el cuadro 4.1, 
con objeto de obtener datos, tanto en el estado pseudo-estacionario para la estimacion de 
pardmetros cinéticos, como en los estados transitorios que ocurrian entre cada estado pseudo- 
estacionario, al cambiar la Bv. 

4.2.2 Corridas de simulacion 
El modelo matematico es el descrito en la seccién 1.7.2 y en el Apéndice 4.1, que 

considera solo dos poblaciones: la acidogénica y la metanogénica. Se considera la acumulacion 
y purga de biomasa del capitulo anterior. Para las corridas de simulacién se usaron las mismas 

condiciones imiciales de los experimentos (Cuadro 4.1) y se establecié que la poblacion 
metanogénica (X2) es el 30% del total de los SSV (X:+X;). Los valores se tomaron a los 50 
dias de tiempo simulado. 

El programa empleado fue una modificacién del descrito en la seccién 3.3 y se muestra 
en el apéndice 4.1. Con pruebas de homogeneidad de coeficientes para modelos de regresion 
(Martinez y Castillo-M., 1987) y la asesoria de Rosa Obdulia Gonzalez en el programa de 
estadistica SAS (1986): Se compararon los resultados experimentales con los simulados a un 
nivel de significancia de P < 0.01. Las variables de respuesta que se compararon fueron la 

velocidad de produccién de metano, la eficiencia de eliminacién de la DQO, el potencial 
amortiguador (PA) del reactor y el pH. 

Cuadro 4.1 Diseiio experimental 
  

  

Lactosa TRH Bv 

(gDQOL") (dias) (gDQOL" 4) 
0.5 2.60 0.192 
1.5 2.90 0.517 
2.0 1.90 1.052 
2.0 1.07 1.87 
4.0 0.91 4.39 
4.0 0.57 7.02 
  

4.3 COMPARACION ENTRE COMPORTAMIENTO DEL REACTOR Y EL 

MODELO 

4.3.1 Resultados experimentales 

La figura 4.1 muestra las distintas velocidades de carga organica aplicadas al reactor 

UASSB y la velocidad de carga organica a la salida. Se observa un periodo de arranque de 10 
dias, a partir del cual, se incrementa la carga hasta llegar a una Bv de 7 gDQOL''d. 

La produccion de gas metano también mostraba ese incremento en Bv aunque el equipo 

de medicion solo registraba el 82% de la producci6n tedrica de gas (ver su calculo en el 

capitulo 2) segun se aprecia en la figura 4.2. La Figura 4.3 muestra que, a medida que aumenta 
la carga, los valores experimentales de produccién de gas se acercan a los tedricos debido a 

que la eficiencia del colector de gas aumenta con el volumen captado. 
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Figura 4.3 Comparacién entre la produccion de metano estimada en funcidn del consumo de la DQO y a los 
volimenes medidos del gas. Diferencia % = (tedrico-experimental)/tedrico x 100 

El reactor se controlé mediante el concepto del potencial de amortiguamiento (PA), 

manteniéndolo por lo menos a 1.5 meq", mediante adicién de bicarbonato de sodio (Bax) de 

acuerdo a la ecuacién de balance 4.1. 

PA, = B, - AGVH, 

PAwi= PA, + Bag 2 1.5 meq” 

Baz = 1.5 meq"! - PA, (4.1) 

en donde: B,; es !a concentracion en el medio del bicarbonato afiadido [meqL"'], PA, es el PA en el momento 

de hacer la determinacion y PA,., después de afiadir By. 

La Figura 4.4 muestra la evolucién del PA en fimcion de la cantidad afiadida de 
NaHCO; y de la velocidad de carga organica. Es importante notar que al aumentar la Bv de 1 
a2gli'd! yde2a4.0 gL'd", la cantidad afiadida de bicarbonato fue de 25 meqLd" para 
mantener un nivel de 1.5 meqL’‘d' en promedio, lo que significa que hubo una alta 
produccién de AGV (alrededor de 22 meq'Ld"), Sin embargo, al pasar de 4 a 7 gL'd" hubo 

menor necesidad de aiiadir bicarbonato (10 meq'L'd'') debido a la menor acumulacién de 

AGV. Como consecuencia de estas acciones de control, al aumentar la Bv, el PA disminuia, en 

tanto que el pH se mantenia dentro de los limites de 6.5 y 7.5, independientemente de la carga 
organica, segun se aprecia en la figura 4.5. 
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Figura 4.6 Comparacion de las eficiencias experimental (lm) y simulada (-) de eliminacién de DQO en funcién 
de la Bv 

La figura 4.6 muestra la eficiencia en la eliminacién de DQO en funcién de la Bv. El 
aumento de la eficiencia, a medida que aumenta la Bv, es consecuencia del control por 
bicarbonato que neutraliza los AGV, los cuales, tienden a acumularse répidamente debido a la 
fermentacién. 

4.3.2 Resultados de la simulacién / 
Los resultados de la simulacién muestran que el modelo es adecuado para predecir la 

tasa de produccién de metano y la eficiencia de eliminacién de la DQO segun lo demuestra el 
analisis estadistico (Cuervo-L., 1995) y se puede apreciar en las figuras 4.2 y 4.6. 

Sin embargo, el modelo falla al predecir el balance fisicoquimico pues como se aprecia 
en la figura 4.5, las curvas de prediccién y experimentales de PA y pH son estadisticamente 
paralelas pero difieren en valores. En el caso del pH, el modelo predice un valor constante de 
0.75 pH menor que el real mientras que para el PA el modelo predice valores de 6 a 8 meqt' 
mas altos que los experimentales. . 

Estos resultados del modelo parecen contradictorios entre si, pues mientras que el valor 
predicho de pH pide una toma de acciones para neutralizar el reactor, la respuesta del PA 
indica un exceso hasta de 8 meq'L" sobre el valor consigna de 1.5 meq" y por tanto no 
Tequeriria una toma de accién. Sin embargo, la desviacién del pH no es importante pues el 
Teactor opera dentro de la zona de estabilidad determinada por el parametro Ks/A’ > HA/KI 
como puede verse en el cuadro 4.2 que muestra que Ks (en eq AGVL") > (HA*AYKI en 
cada carga organica operada. 
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Cuadro 4.2 Concentracion de acidos grasos no disociados en fincién del pH de operacién 
  

  

TRH By A pH ATKI*$ 
(d) (gDQOL*d") — (gAGV'L") (eqL.”) 
2.6 0.192 0.385 6.76 0.915 x 10° 
2.9 0.517 1.187 WAL 3.9x 10° 
1.9 1.052 1.750 7.17 74x 10° 
1.07 1.87 1.840 7.27 6.5x 10° 

0.909 4.40 3.720 6.82 74x 10° 
0.57 7.02 3.830 7.01 51x 10° 
  

= fraccién no disociada de AGV, HA, Ks = 0.0091 eq L", pKa = 4.8, KI = 0.049 eqL! 

El cuadro 4.3 muestra los parametros cinéticos con los que se obtuvo el mejor ajuste a 
los resultados experimentales. Los valores iniciales de los parametros son los mostrados en la 
tercera columna. 

Cuadro 4.3 Comparacién entre los parametros cinéticos obtenidos durante las corridas de 
simulacion y valores teOricos 0 reportados a 35°C 
  

  

Pardmetro constante Estimado en Valor tedrico 0 Fuente 
simulacién reportado 

pmax, [d-!] 30 72-43 a 

pmax, [d-!] 0.357 0.25-4 b 

Ks, [gS-L-1] 2.924 0.022 - 0.075 a 

Ks, [gA‘L"}] 0.547 0.027 - 0.165 b 

KI [gA-L7}] 0.049 0.335 - 4.8 e 

Yi (gXi-g7! S] 0.15 0.16 a 

Y2 [gX2g1AGV] 0.041 0.04 - 0.37 b 

Ys [gXi-g!AGV] 0.7513 0.118 - 0.418 c 

b, [d-4] 1.09 0.02 - 6.1 a 

Dm [d-!] 0.0025 0.015 b 

Yq [g X2 L-) cHy] 0.0255 0.111 d* 

Ys [g Xi L-! coy] 1.1695 0.446 - 0.892 d* 

Ye [g X2 L*! co] 0.0255 0.111 d* 

Y7[g Xi. LH] 0.765 0.446 d* 

ks {L CO, L"! Hy] 0.25 0.25 d* 

ky [L CH, L7! Hy} 0.25 0.25 d* 
  

a= subcapitulo 1.3.3, b, c, dy e = Cuadros 1.9, 1.7, 1.2 y 1.8, 

* =calculado con el coeficiente de Stouthamer 10 g celmolATP" (Pirt, 1976) 

Se puede identificar que las constantes de afinidad (Ks;)} y los coeficientes de 
rendimiento Ys y Ys estan completamente fuera de los intervalos tedricos o reportados. La 
constante de afinidad para la acidogénesis a partir de carbohidratos es dos ordenes de 
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magnitud mayor y hasta un orden de magnitud mayor si se considera el valor para lodos 
granulares. Esto concuerda con los estudios de Marsili-Libelli y Nardini (1985) respecto a la 
baja sensibilidad de las Ks y su dificultad para evaluarla en experimentos de régimen pseudo- 
estacionario. Los coeficientes de rendimiento son de alta sensibilidad de acuerdo a los mismos 
autores. Sin embargo, en este modelo Y4 y Yo la pierden pues se calculan a partir de 
estimaciones de la biomasa metanogénica, no medida en este experimento y cuyos valores 
inciales (30% de la biomasa total) debieron ser altos para generar este bajo valor de las 
constantes. Esta estimacion tiene importancia en la generacién de bicarbonato y en el pH 
(ecuaciones 1.29, 1.30, 1.33 y 1.36). En este modelo se supone, por simplificacién, que el 
destino del CO, producido se distribuye entre: la neutralizacién de la totalidad de los AH, en la 
produccién de metano y su disolucion en el medio como HCO;.. Lo correcto es considerar 
primero su particion con base en los cationes presentes y el pH, de acuerdo a la figura 1.13. 

El parametro de no-crecimiento de la biomasa metanogénica (b,,) es otro parametro que 
no se ajusta a los reportados en la literatura debido también a su baja sensibilidad, segiin la 
experiencia adquirida en este trabajo en la estimacién de coeficientes. 

4.4 USO DEL CONCEPTO DE POTENCIAL DE AMORTIGUAMIENTO COMO 
ESTRATEGIA DE CONTROL 

En esta seccién se compara el uso del concepto de potencial de amortiguamiento (PA) y 
el factor a definidos con la ecuacién 1.24 (a y b) como método de control. 

EI PA es la diferencia entre la alcalinidad total (AT) y la acidez total y en este trabajo fue 
medido como la diferencia entre el bicarbonato y los AGV de acuerdo a la ecuacién 1.24a 
mediante la técnica descrita en el capitulo 2 de material y métodos. 

El método de la relaci6n & = A/AT (Jenkins ef a/., 1983) se basa en medir la alcalinidad 
total (bicarbonato + AGV) hasta pH 4.3 (registra 99.17% del HCO; y 75% de los AGV) 
pero también tomando la lectura a pH 5.75 (que registra el 81% del bicarbonato y el 9% de los 
AGV)). Por lo tanto, tomando la diferencia entre la titulacién a 4.3 y la de 5.75 se tiene, con 
un pequeiio error, el volumen consumido por los AGV (Alcalinidad total - alcalinidad de 
bicarbonato = alcalinidad de AGV). La relacién entre los volumenes de titulacién (a = A7/AT) 
da una idea de la capacidad de amortiguamiento (0.2 es optima, 0.35 indicaria un 65% de 
capacidad de amortiguamiento y 0.4 que el reactor empieza a acidificarse). 

Dado que el PA considera solo el valor de los AGV que requiere neutralizacién -el AH, 
de acuerdo a la figura 1.6, entonces se puede demostrar que la cantidad de HCO; necesaria 
para mantener una capacidad de amortiguamiento suficiente es menor por este método que 
por el de la relacion a. Por una razén de seguridad, este ultimo no toma en cuenta que los 
AGV no requieren ser neutralizados. 

PA =[HC03"}-[AH] = [HCO3}+[A"}-([AH]+[A"]) (1.24a) 

a= AVAT = A/(A: + HCO3°) (1.24b) 

Si a = 0.35 que es un valor recomendado para una operacién estable se obtiene el bicarbonato 
que debe afiadirse por el método o de la ecuacion 1.24b: 
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[HCO3"]a = 1.86*[A] (4.2) 

y PA = PA’ que es un valor de consigna que debe buscarse para cada efluente y aplicando la 

ecuacién de equilibrio acido-base a pH 6.5 y pKa = 4.75 se obtiene el bicarbonato que debe 
afiadirse por el método PA mediante la ecuacion 1.24a: 

[HCO "Jp, = PA’ + 0.0177*[A7] (4.3) 

La ecuacion 4.4 resulta de igualar las dos ecuaciones anteriores para obtener un punto 
critico ({[A"].) para tener un criterio para usar uno u otro método con minima adicién de 
bicarbonato. Para un PA” dado, si la [A"] < [A“]., se usa el metodo de « y si es mayor, el 

método de PA. 

[A-]. = PA‘/(1.86 - 0.0177) = PA‘/1.8423 (4.4) 

En el cuadro 4.4 se muestran los datos de PA para cada Bv comparados con el punto de 

vista de la relacién a. Se puede observar que se trabaja a valores de un orden de magnitud 
mayores que los que permite ese método (0.35). Entonces, es posible que conociendo el nivel 
de bicarbonato requerido para un PA seguro, se obtenga, en condiciones de limite, una 
estrategia de control mas econémica. 

Cuadro 4.4 Comparacion entre el PA y Ja relacién « promedio 
  

  

By (¢'L".d’) PA (meq L’) a 
0.192 3.49 1.55 
0.517 2.41 3.28 
1.052 2.36 2.72 
1.87 1.7 1.86 
4.39 2.44 3.16 
7.02 1.19 4.24 
  

4.5 CONTROL DE LA DIGESTION ANAEROBIA POR ADICION DE 
BICARBONATO 

Como se mencion6 en la seccién 4.2, el reactor UASB se controlé con el PA mediante 

adicién de bicarbonato aplicando la ecuacién 4.1 mediante un sistema de lazo cerrado 

(sabiendo el resultado pasado, se corrige para el préximo lapso de muestreo). 

4.5.1_Caracterizacion dinamica del reactor 

A partir del balance materia del Apéndice 3.2 aplicado al proceso en una sola etapa y 
tomando los resultados experimentales se calculan las constantes Gm y B. que, a su vez, se 
aplican a las ecuaciones 3.7 y 3.8 para determinar la tasa de dilucién y la concentracion de 

bicarbonato que hubieran controlado el reactor para obtener las concentraciones consigna de 
DQO (ST*) y de potencial de amortiguamiento (PA*). 
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Td - cS" - S,) + ToenQcrs. p= . (3.7) 
T(So: - S,) 
  

(1-d{PA* - PAy) - BemOcy4 
Bad = -----------------nnnnnn renee nnn nnnnnee - (PAc1 - PA;) (3.8) 

Dt 

Las figuras 4.7 y 4.8 muestran estos valores de D y B,x a partir de las concentraciones 
de consigna ST* = 500 mg'L" y B* = 1.5 meq", c= d = 0.8. De acuerdo a Bastin y Dochain 
(1990), las constantes On y 8,, se estiman recurrentemente (Apéndices 3.3 3 y 3.4). 

Se observa que las predicciones de esta estrategia de control adaptable son aceptables y 
un mejor ajuste dependeria de actuar sobre las constantes de ajuste c y d. 
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Figura 4.7 Comparacion entre la tasa de dilucién seguida de acuerdo al disefio experimental (™) del cuadro 4.1 
y la que ordenaba la estrategia de control (-) ec. 3.3 -no aplicada- basada en mediciones de DQO y de metano 

La figura 4.9 muestra los valores calculados de «. En ella se pueden apreciar tres zonas. 
Una del dia cero hasta el dia 25 aproximadamente que marca la puesta en marcha del reactor 
con los valores crecientes de a. Una segunda zona correspondiente al pico entre los dias 25 y 
35 que distingue un periodo en donde los balances de CH, no corresponden con los valores 
medidos. Si esos valores se ajustan a los teéricos obtenidos del balance, a sigue una 
trayectoria suave indicando estabilidad. Esta propiedad de a puede aplicarse también para dar 
seguimiento a la calidad de los anilisis. La tercera zona se caracteriza por un valor de a 
aproximadamente contante. 
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Figura 4.9 Valores de a calculados y corregidos obtenidos durante la experimentacion. Las flechas 
indican las distintas velocidades de carga organica Bv. 

4.6 CONCLUSIONES 

El modelo de la digestion anaerobia con dos poblaciones microbianas (acidogénica y 

metanogénica) es adecuado para usarse en la simulacién del proceso para estudiar la respuesta 
en la concentracién de DQO del efluente y en la produccién de biogas. Por lo tanto, es util 

para ensefiar, a un nivel basico, los efectos de la carga organica sobre la estabilidad del 

107



4, Validacion de modelo y control por bicarbonato 

proceso y como se vid en el capitulo 3, para estudiar el efecto de distintas estrategias de 
control sobre el comportamiento general del proceso. 

Al no incluir a las bacterias acetogénicas y al no diferenciar entre las reacciones de la 
metanogénesis, el modelo no puede predecir todos los aspectos de la digestién anaerobia 
como son, por ejemplo, el efecto de la acumulacién de AGV sobre el pH y el PA pues supone 
que las metanogénicas consumen todos los AGV. Asi, al no existir acumulacion y consumo de 
los acidos propidnico y butirico, el pH predicho por el modelo permanece constante. Sin 
embargo, la desviacién no es importante pues el valor el pH predicho no afecta 
sustancialmente la concentracién de los acidos no ionizados como para repercutir en bajas 
velocidades de crecimiento de las bacterias metanogénicas y, por tanto, en la estabilidad del 
modelo de dos poblaciones. Por otro lado, describe adecuadamente la tasa de produccion de 
metano y la eficiencia de eliminacién de DQO, aunque el conjunto de pardmetros cinéticos 
obtenidos es diferente del reportado en la literatura (mostrados en las secciones 1.3.3 a 1.3.5). 

El control fijo de! PA en lazo abierto (> 1.5 meqL"') mantuvo al reactor en actividad 
adecuada; sin embargo, se compara cercano a una estrategia a partir del balance de materia 
global y se establece que esta estrategia de control basada en la tasa de dilucion y en la adicion 
de bicarbonato, permite mantener un potencial de amortiguamiento variable y adecuado a la 
velocidad de degradacién. 

El comportamiento del coeficiente global de rendimiento a, corrobora que una vez que 
el reactor se pone en marcha, permanece cinética y dinamicamente estable porque, aunque los 
rendimientos individuales Yj varien, la interaccién global permanece constante. La estimacién 
continua de este parametro puede ser un elemento para determinar la estabilidad del reactor y, 
por tanto, para determinar la capacidad de tratamiento del sistema. Los cambios de a, indican 
cambios en la velocidad de degradacié6n del sistema por lo que es posible determinar si trabaja 
por debajo de su capacidad maxima de degradacién o si esta saturada. En el capitulo 6 se 
trabajara sobre un estimador de la velocidad de reaccién que no requiera de mediciones de 
biogas con objeto de facilitar su estimacién. 
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APENDICE 4.1 MODELO DIN&MICO DE LA DIGESTI6N ANAEROBIA 

  

Balance de biomasa 

d 
— Xi := pi-Xi - Pa 
dt 

Si es modelo de purga de 
biomasa: 

Si Xa + Xm > 30 0 entonces: Pi 
t t 

de otra forma: - Pl = P2 = 0 

Balance de sustrato 

d - (wa: Xa) 
— S := —— +D-(So- 8S) 
dt YL 

Balance de aAcidos grasos volatiles 

  

d - (pm: Xm) pa: Xa 
— Aj := —— - DAj + oO 
dt Y2j Y3j 

j = Ac, Pr, Bu 

Produccién de biogas 

  

  

: pa Xa 
Q i= a 
H2 Y7 

pm: Xm 

Q = +Q k8 a 

CH4 Y4 H2 

pa: Xa pm: Xm 
    

cO2°~=) OS Y6 H2 

Ecs. A4.1 

(1) 

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 

(6) 

(7) 
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en donde: 

i10 

pmax 
a 

pa i= ——— - ba a 
Ksi 

S 

pmax Rm 
™m 

yn := — «SC - «Cz 
Ka A @ 

lem + — 

A@ KIa 

2 
Ri -PH + 14°pH - 48 o 

El equilibrio fisico-quimico: 

@:=—-—_ Fraccién no disociada 

    

da al pa Xa pm: Xm 
— Bl w= pr-|po = a - = - + a 

dt M Y3-7 Y2 

Bl 
pH := pKa + log/——| a xCo := pco2-He a 

xC1 

(8) 

(9) 

(10) 

(11) 

(12) 

(13)



CINETICA DE LA DIGESTION 

ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

Se estudia la cinética de la acidogénesis y de la metanogénesis por separado. Se observa 

que la primera se autorregula por inhibicién por producto generando efluentes con mezclas de 

carbohidratos y AGV. El reactor metanogénico se debe controlar mediante la adicién de 

bicarbonato y el manejo de !a tasa de dilucién, mientras que el reactor acidogénico se 

autorregula. Cuando operan en serie, debe haber un recipiente que mezcle una fraccién del 

efluente metanogénico junto con el efluente del acidogénico para alimentar al metanogénico. 

Los datos de este capitulo fueron publicados en el articulo: 

Olguin-L. P. y Monroy O. (1995). “Modelling a two stage anaerobic digestion process”, en 

Environmental Biotechnology: Principles and practice Eds. M. Moo-Young, W.A. Anderson 

y A.M. Chakrabarty, Kluwer Academic Publishers, pp. 569-578. Dordrecht, Holanda. 
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CINETICA DE LA DIGESTION 
5 ANAEROBIA EN DOS ETAPAS 

5.1 RESUMEN 
Se estudiaron las cméticas de la acidogénesis y de la metanogénesis en dos 

reactores UASB separados y posteriormente, conectados en serie. 
EI reactor acidogénico se alimenté a 15 diferentes velocidades de carga organica 

(Bv). La eficiencia de conversién de lactosa (Lc) en AGV tuvo un maximo de 75% a 
una By de 4.6 gL'd'' (Bx=1.8 gDQO'gSSVd") y a partir de ahi disminuyé hasta 30% a 
una Bv = 32 gd"! (Bx = 3 gg'd"). El pH de operacién varié entre 4.1 y 3.22. A 
estos valores de pH, relativamente acidos para la fermentacién, no se observé inhibicion 

de sustrato o de producto. 
Para la puesta en marcha el reactor metanogénico se operé con una Bv = | gita 

usando diferentes proporciones de lactosa y Acido acético (Ac/Lc). La mejor estabilidad, 
en funcién del potencial amortiguamiento, del pH y de la eficiencia de eliminacién de 

DQO, se obtuvo cuando la alimentacién estaba compuesta de mezclas de 25 y 50% de 
Ac medido como DQO, indicando que hay una relaci6n entre la diversidad bacteriana en 
el lecho del reactor y su estabilidad operativa. 

Después, los reactores se conectaron en serie mediante un recipiente como se 

indica en la figura 2.1. Se varidé la concentracién de lactosa manteniendo constante los 
TRH a 0.25 y 1 d para los reactores acidogénico y metanogénico, respectivamente. Los 

resultados mostraron una diferencia en la composicién microbioldgica de los lodos. 

Mientras que en el acidogénico predominaban las bacterias acidogénicas y las 

hidrogenotréficas, en el metanogénico habia un mayor equilibrio entre las poblaciones y 
fue posible observar el efecto de la Bv sobre la composicién de la poblacion. 

En el caso de un carbohidrato como la lactosa no es necesario hacer la digestion 
anaerobia en dos etapas; sin embargo, sirvid para establecer una metodologia para 
estudiar la dinamica de dos reactores en serie y establecer un estrategia de control como 

la que se discute en el capitulo 6, que en este caso, consiste en dejar al reactor 
acidogénico sin control externo, ya que la cinética misma le marca un limite, y controlar 
al metanogénico mediante la adicién de bicarbonato y mediante el manejo de la tasa de 
dilucién con ayuda de un recipiente intermedio de recirculacion. 

5.2 INTRODUCCION 
Seguin se vio en la seccién 1.5, la digestién anaerobia en dos etapas ha sido 

ampliamente estudiada en sistemas de reactores de flujo mezclado (RFM) y UASB. El 

uso de los RFM en la primera etapa tiene la desventaja de presentar problemas de lavado 
de células a bajos tiempos de retencién y de producir bacterias acidogénicas en 

suspensién que, de no separarlas del efluente, invaden el reactor metanogénico y causan 

problemas de desgranulacion (Alphennar, 1994). Por esta razon se han usado reactores 

con biomasa retenida como son los UASB y filtros acidogénicos (Seccion 1.5). Sin 

embargo,el tener biomasa con altos tiempos de retencion induce también la presencia de 
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biomasa metanogénica que cambia el caracter acidogénico del reactor y que es necesario 
estudiar y modelar para controlar la composicién de la alimentacién al reactor 
metanogénico. En este capitulo se estudia el efecto de la velocidad de carga organica en 
la acidogénesis en un reactor UASB y el efecto de la proporcion de acido acético en la 
alimentacién sobre la metanogénesis en un reactor UASB con objeto de entender la 
dindmica que cada reactor tiene por separado y asi poder desarrollar una estrategia de 
control para su operaciOn en serie. Para esto, el reactor acidogénico se alimenta con 

distintas Bv de lactosa sin control del pH. El reactor metanogénico se alimenta con 
mezclas de Ac/Lc a una sola Bv (1 g DQO.L"d") manteniendo el pH alrededor de 7 
mediante el control del PA (potencial de amortiguamiento). Después, los reactores se 
conectan en serie. Los datos del reactor acidogénico se usan también para completar los 
estudios cinéticos de la acidogénesis y para estudiar la influencia en el reactor 
metanogénico. Los puntos en el estado pseudo-estacionario se usan para modelar la 
cinética y los estados transitorios sirven para probar y ajustar la estrategia de control 
descrita en el capitulo 6. 

5.3 MATERIALES Y METODOS 
Se estudiaron varias velocidades de carga organica (Bv) en el reactor acidogénico 

variando tanto el tiempo de residencia hidraulica (TRH) como !a concentracién de 
lactosa inicial (So = Bv*TRH) de acuerdo al cuadro 5.1. 

Inicialmente el reactor metanogénico se operd desconectado del reactor 
acidogénico con una carga organica de 1 g.L".d y un TRH de un dia, alimentado con 
una mezcla de lactosa y acetato (Ac/Lc) de 5 distintas composiciones (100:0, 75:25, 

50:50, 25:75, 0:100 gg"). 
Cuando los reactores se conectaron en serie (figura 2.1), sus TRH de consigna 

fueron 0.25 y 1 d para las etapas acidogénica y metanogénica respectivamente, pero el 
segundo se variaba dependiendo del comando de control segun se describe en el capitulo 
6. Se tomaron los valores de estados seudo-estacionarios (ES-E) después de obtener 
valores constantes de DQO a la salida por mas de 5 TRH. Estos experimentos se 
combinaron con otro en donde se estudiaron los estados transitorios entre cada E-SE, 

asi que, en las repeticiones de estos, los valores provienen de distintas rutas que se 
generaban después de venir de estados mas o menos cargados, como se vera mas 
adelante. 

5.4 RESULTADOS Y DISCUSION 
5.4.1. Reactor acidogénico : 

5.4.1.1 Balances de materia 
El Cuadro 5.1 muestra los resultados del E-SE en el reactor acidogénico, asi como 

la relacién entre el TRH y la Bv. El primer renglén muestra un reactor de una etapa con 
un TRH de 2 d, un valor de pH de 7.11, un PA de 1.33 y una eficiencia de eliminacion 

de DQO (nngo) de 80% (figura 5.1). A partir del TRH de 1 d; el valor negativo de PA, 
el valor de acido de pH y 35% de eficiencia de eliminacién (causados por la oxidacion de 
la lactosa a AGV, ver cuadro 1.2) empiezan a mostrar la respuesta de un reactor 
acidogénico, De valores de Bv de 3.1 hasta 4.8 gL''d" inclusive, el PA es positivo 
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mostrando un efluente bien amortiguado (aproximadamente 4 meq de HCO;.L") y con 
un valor de pH cercano a 4. A partir de 7.8 gL''d' el PA cambia de signo y nos 
encontramos con rendimientos decrecientes de eliminacién de DQO y de formacion de 

AGV. 

Cuadro 5.1 Estados seudo-estacionarios del reactor acidogénico 
  

  

TRH Bv pH, PA, AGV, Lactosa S 

d gDQOL'd’ meqL! mgDQOL' mgDQOL' mgDQOL" 
2.00 0.6 7Al 1.33 113 157 270 

1.00 Lt 3.75 -2.46 241 6 247 

0.50 2.3 3.76 +2.77 583 123 707 

0.375 3.1 4.05 3.80 893 49 942 

0.25 4.6 4.19 3.92 703 243 946 

0.25 4.8 3.92 3.74 621 386 1007 

0.25 7.3 3.22 -3.82 868 700 1569 

0.25 79 3.72 -3.00 853 847 1700 

0.25 8.0 3.22 -1.50 908 808 1716 

0.25 16.0 3.22 -5.00 1651 1836 3487 

0.25 16.5 3.22 -5.00 1098 2611 3709 

0.25 24.0 3.22 -4.00 1297 4107 5404 

0.25 24.0 3.22 -5.00 1140 4459 5599 

0.25 . 25.0 3.22 -7,00 1491 4386 4877 

0,25 32.0 3,22 -8.00 1714 5859 7573 
  

Bv: Velocidad de carga organica, PA: Potencial de amortiguamiento, AGV: Acidos grasos volatiles 

como DQO, Subindice 1: efluente acidogénico, X = 11 gSSVL" 

En la figura 5.1 se muestran las eficiencias de eliminacion de la DQO y de 

produccién de AGV totales y de acido acético en E-SE determinados por las Bv. 
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Figura 5.1 Eficiencias de conversion en la reduccién de DQO(@), la produccién de AGV totales (0) y la 

de acido acético (x) en diversos E-SE, sujetos a valores crecientes de Bv. Las lineas continuas 

corresponden a las ecuaciones de ajuste 

Se puede apreciar como la curva de DQO sigue un perfil de pérdida rapida de 

eficiencia de 80 a 20% en 4.6 g.L"d'. A partir de ahi, la eficiencia de conversion 
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desciende lentamente hasta 10% en 32.5 g.L'd’. Se notan escalones que reflejan 

periodos de adaptacién a un ES-E cuando se proviene de distintas rutas (paso de alta a 
baja Bv o viceversa). 

En Ja curva de conversion acidogénica (nAt = At/So*100) se observan dos etapas, 
una de conversién creciente hasta llegar a 77% en Bv=3 gDQO.L'd", que es 

inversamente proporcional a la caida de nogo, (0.93 gAGV producido/gDQO eliminada 
y 0.52 gAc producido/gDQO eliminada) y otra etapa de conversién decreciente hasta 

llegar a 11% de At (y 7% de acetato) a By = 32 g DQO.L''d". Se aprecia también 
que, a medida que aumenta la By, el acido acético aporta una mayor proporcién de la 
DQO de los acidos totales y el 80% en base molar como se aprecia al comparar las 
graficas a y b de la figura 5.2. Esto es importante cuando se considera que la ruta del 

acido acético es la que produce la mayor cantidad de energia en forma de Hy (y CHy 
cuando hay hidrogenotroficas) y la menor cantidad de DQO por mol de lactosa 
alimentada. Aunque en unidades molares la produccion de los acidos propiénico y 
butirico es del 11% respecto al total, en DQO es el 24% y 21% respectivamente. 
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Figura 5.2 Productos de la fermentacidn de la lactosa. a) La produccién de acido acético aumenta con la 

Bv hasta que se observa una saturacion de la reaccién (12 mM o 800 mgDQOL’}, b) Produccién de 

AGV como DQO. Se aprecia, al comparar las graficas a y b, que los acidos propiénico y butirico 
aportan mas DQO por mol que el acético 
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En la figura 5.3 se muestran las velocidades de reaccién para la eliminacion de 

DQO (rpqo), acidogénesis (ra=At/TRH) y la formacién de acido acético (Tas=Ac/TRH). 

Los puntos mostraron un mejor ajuste a un modelo de reaccién de Monod (cuadro 5.2) 

sin inhibicién (Levenspiel 1988), por lo que se puede concluir que no hay inhibicién de 

ninguna clase (por sustrato o por producto) en la produccién de AGV a las 

concentraciones que se estudiaron. Aunque la eficiencia de conversion decrezca, la 

velocidad de reacciOn va en aumento hasta saturarse. 
Un anilisis de los coeficientes de rendimiento del producto (Y; = Aj/(So-S)) 

muestran que no son constantes, aunque siguen una curva de saturacion, excepto el 

coeficiente del acido propiénico que parece ser independiente de la Bv (figura 5.4). El 

hecho de cambiar de una etapa de bajos valores de Y;, a un valor maximo, indica un 

cambio cualitativo en ja naturaleza de las reacciones; de metanogénicas pasan a 

acidogénicas, Asi se ve que los coeficientes de los acidos acético y butirico alcanzan sus 

valores maximos en 0.507 y 0.236 gDQO-A,/gDQO-Lc. No se encontré una correlacion 

para el Acido propidnico, pero para las Bv mas altas llega a 0.1 gDQO-Ap/gDQO-Lc. 

BT . 

  
  

  

Figura 5.3 Velocidades de eliminacién de la DQO (™), de formacién de AGV () y de acido acético 

(O) en funcién de la concentracién de DQO (L) que permanece sin fermentarse. Las lineas continuas 

son ajustes a las ecuaciones del cuadro 5.2 

Cuadro 5.2 Constantes cinéticas de las ecuaciones de velocidad de eliminacién de DQO y de formacién 

de AGV en funcién de la DQO que permanece como carbohidrato 
  

  

t(gDQOL'd") kn (g<DQO'pX"'d) Ks (gDQOL") r 
tL 0.625 0.240 0.967 

TaGy 0.538 0.348 0.348 
Tacks 0.305 0.281 0.281 
  

  
en donde r;= kp X/(Ks+L), X = 11 gSSVL", L es la DQO no convertida en AGV 
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Figura 5.4 Variacién del coeficiente de rendimiento (gAGV/g lactosa en DQO) para los acidos 
acético(™), propidnico(A) y butirico(*). Y,.=0.507*Bv/(0.359+Bv) y Y,.=0.236*Bv/(1.85 + Bv) ambas 

con ? = 0.79. Aparentemente Y>, es independiente de la Bv 

Mientras las velocidades de produccién y las concentraciones de acido acético 

legan a un nivel de saturacion, las concentraciones de los acidos propidnico y butirico 
aumentan con la Bv. Asi, la figura 5.5 muestra la proporciédn de acidos acético y 

propidnico en el efluente. Se observa que, a medida que aumenta By, la proporcién de 
acido acético en la DQO del efluente, decae; mientras que la relacién de 

propiénico/acético aumenta. Esto determina la cantidad y calidad de la DQO alimentada 
al reactor metanogénico. 
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Figura 5.5 Proporcién de acido acético y propidnico en la DQO de salida del reactor acidogénico. A 
medida que aumenta la Bv, disminuye la proporcion de acético en la DQO total y disminuye en relacion 
con el acido propidnico 
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El analisis de los gases indica un contenido de metano que se produce debido a la 
presencia de bacterias metanogénicas que se encuentran ahi (cuadro 5.3). La figura 5.6 
muestra que también el Qcug sigue una curva de saturacioén respecto a la Bv mientras 

que el rendimiento de metano, (Qcy4/nBv [L CHygDQO"d'']) esta por debajo de los 
valores tedricos; 0.35 L CHsgDQO para la metanogénesis global y 0.1167 para la 

hidrogenotrofia (figura 5.7). Todas estas evidencias sugieren que no hay posibilidad de 
que exista una produccién cuantificable de CH, por via acetoclasta. 

Q 
(l
A.
d)
 

  

  

35 

8v (g/d) 

Figura 5.6 Produccién de biogas (Qt QO), metano (Qc Ml) y biéxido de carbono (Qeo? x) a las diferentes 

cargas organicas. Las lineas de regresién son ajustes a Q,=1.08*Bv/(8.38+Bv) y Qay = 

0.7843*Bv/3.05+Bv, Qcon = 0.1766*Bv/(10+Bv) 7 = 0.92 
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Figura 5.7 Rendimiento de metano (L CH,/gDQO) aparentemente producido unicamente por la via 

hidrogenotrofa en funcion de la By 
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5.4.1.2 Microbiologia 
En el cuadro 5.3 se muestra un analisis microbiologico de los lodos cuando 

estaban operando a una Bv de 7.8 gDQOL''d". Se advierte la predominancia de dos 

grupos de bacterias, las fermentativas (8%) y las metanogénicas hidrogenotroficas 
(92%). La presencia de esta ultima explica la produccién de metano (80% en el gas y 

88% del que se esperaria dado el 13% de DQO eliminado. Ver balance de Hz en el 
apéndice 5.1), que proviene del hidrégeno generado durante la fermentacién. 
Aparentemente la formacion de metano por la via hidrogenotroficas, estaria posibilitada, 
a pH de 3.99, por el gradiente de pH entre el seno del liquido y el interior del grano 
(Ozturk et al., 1989; Giraldo-G. et al., 1992) que impedirian la inhibicién total de la 

bacterias hidrogenotroficas y, por tanto, la predominancia de acido acético (60%) sobre 
los otros AGV en el reactor. Podria sorprender la baja proporcién de bacterias 

acidogénicas pero se deben tomar en cuenta dos aspectos: a) por su alta velocidad de 
acidogénesis no requieren estar en alta proporcion, b) precisamente también debido a su 

alta velocidad de crecimiento, una gran proporcion de las bacterias acidogénicas se 
encuentran suspendidas fuera del grano (Guiot et al, 1991) de tal manera que su 

presencia en el reactor es mucho mas importante que la que se observa en el grano, en 
donde se hizo este analisis microbiologico. 

La presencia de bacterias OHPA butiricas (0.9%) podria ser la responsable de una 
pequeiia fraccién del butirico que se oxida a acético en este reactor. No es sorprendente, 

sin embargo, encontrar una baja proporcion de bacterias OHPA propidnicas y 
metanogénicas acetoclastas, debido al bajo valor de pH. El haberlas detectado se debe a 
que ja prueba para contarlas se realiza a pH 7 y en esas condiciones se pueden reactivar, 
pero su presencia en el lodo no necesariamente indica actividad en las condiciones de 
operacién. De cualquier manera, su mimero es muy bajo respecto al total. 

CUADRO 5.3 Microbiologia del reactor acidogénico 
  

  

  

Grupo Bv = 7.81 NMP por 10° del 

NMP’: SSV Bx =2.25, pH 3.99 total 

Fermentativas 9.44 x 10° 82428 

OHPA 
propidnico 1.68 x 10? 0.0014 

butirico 1.07 x 10° 9343 
Metanogénicas 

acetoclastas 1.34x 10’ 117 

hidrogenotréficas 1.07 x 10" 908111 
n DQO (%) 13 

Q CHy(@LL"a") 0.286 
% CH4 85 

Yy. (L CHygDQ0") 0.281 
1 acidogénesis (%) : 43.7 

Acidos (gDQO'L") 
acético $12 

propiénice 68 

butirico 274 

Acético/AGV (%) 60 
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5.4.2, Reactor metanogénico 

5.4.2.1 Operacion separada del reactor acidogénico 
El reactor metanogénico se puso en marcha de manera independiente del reactor 

acidogénico por lo que se alimenté con mezclas de acetato y lactosa simulando posibles 
composiciones de salida del reactor acidogénico. 

El cuadro 5.4 y la figura 5.8 muestran la eficiencia de remocion para seis mezclas de 
acetato/lactosa Ac:Lc, La mejor eficiencia y rendimiento de metano se obtuvo con la mezcla 
Ac:Le = 50:50 sugiriendo que las condiciones de operacién del reactor acidogénico deben ser 
fijadas en este punto. La sexta columna muestra que el mejor potencial de amortiguamiento se 
obtuvo a una mezcla de 25% de Acido acético sugiriendo una mejor estabilidad para el reactor 

metanogénico en este punto. Sin embargo se puede decir que debido a las bajas cargas 
empleadas, eran de esperarse buenas eficiencias en todos los casos. 

CUADRO 5.4 Caracteristicas del reactor metanogénico en diferentes E-SE 
  

  

gAcAc DOO Bx By Tpe0 pH PA, Qcra 

gDQOt —gDQ0_ gDO0O0 = (%) (meqL") LL" d") 
gssVd__Lid 

1.00 0.1203 1.00 92.7 8.5 0.11 0.33 

0.75 0.1221 101 95.0 75 1.19 0.37 

0.50 0.1290 1.07 98.0 74 1.54 0.38 

0.25 0.1371 1.14 94.0 7.0 1.92 0.40 

0 0.104 10 87.5 72 1.57 0.34 
  

gAcAcDQO/gDQOt: gramos de acido acético dividido entre la DQO total de entrada; Bx y Bv: 

velocidad de carga organica especifica y volumétrica, rpgo (%): eficiencia de eliminacién de la 
DQO; PA: potencial de amortiguamiento, Qcu, produccién de metano 
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Figura 5.8 nNpgo en funcion de la proporcién de acético/lactosa (gDQOAc/gDQOt) en la alimentacién al reactor 
metanogénico 
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5.4.2.2 Analisis de la operacion del reactor metanogénico en serie con el acidogénico 
Los reactores se conectaron como muestra la figura 2.1 con un recipiente de 

recirculacion intermedio. De los datos de la figura 5.11, se obtienen las npgo en el reactor 

metanogénico (figura 5.9). Para algunas Bv, se aprecian distintos valores de eficiencia de 
eliminacion de DQO pero, en todos los casos, es mayor a 75%, que es el criterio para indicar 
que se ha alcanzado un E-SE. Cabe recordar que, como en el caso del reactor acidogénico, se 
estudiaron uno o mas ES-E que provenian de estados con mayor o menor Bv. Por esta razon 

se encuentran distintos valores estacionarios a una Bv. 
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Figura 5.9 Eficiencia de conversion en el reactor metanogénico en donde se pueden observar varios ES-E en 
una sola Bv a la que se llegé proviniendo de estados con mayor o menor carga organica 
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Figura 5.10 Produccién de metano teérica (m) contra la experimental (0). Se observa la tendencia lineal con 

una pendiente de 0.331 L CH4/gDQO indicando una produccién acetoclasta e hidrogenotréfica de metano 
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En la Figura 5.10 se muestra el balance de gases en el reactor metanogénico. Las 

regresiones de los valores tedrico y experimental muestran pendientes de 0.33 y 0.29 L de 

CH4/gDQO respectivamente indicando un 12% de pérdida en la medicién de gas. 

5.4.2.3 Microbiologia del reactor metanogénico 
El Cuadro 5.5 muestra la composicién bacteriana de los lodos obtenidos a tres distintos 

valores de Bv. Es interesante ver cémo la carga organica determina la poblacién. Asi, la 

cantidad de bacterias acidogénicas aumenta con la Bv y con la proporcién de DQO no 

fermentada. En la Bv de 0.8 con 88% de AGV en la composicién de entrada la proporcion de 

fermentativas es alta (en relaci6n con las metanogénicas). Al aumentar la Bv y tener la 

proporcién de AGV en 50%, la proporcién de bacterias fermentativas es de 0.4%, pues se 

requieren las hidrogenotréficas para consumir el Hz producido en la fermentacién. Al 

aumentar la Bv a 3.55 aumenta también toda la poblacién. Teniendo un 90% de la DQO como 

sustancias fermentables, la proporcién de acidogénicas aumenta. Las bacterias OHPA parecen 

aumentar con la proporcién de acidos propidnico y butirico en la alimentacién pues, a medida 

que hay mas Acido acético, se tiene menos necesidad de ellas. 
Estas observaciones sugieren la adaptacién de las poblaciones presentes en los granos a 

las variaciones en la alimentacién. Al existir menos acidogénesis (y por tanto menos 

produccién de Hy) las bacterias hidrogenotréficas no tienen necesidad de reproducirse. A 

medida que aumenta Bv, también lo hace Bx y por eso se requieren mas bacterias 

fermentativas por masa de lodo. Lo mismo parece ocurrir con las bacterias hidrogenotr6ficas 

al haber mas necesidad de consumir el H; de la fermentacién. Mientras mas Acido acético hay 

en el medio, menos necesidad habria de tener acetogénicas. 

CUADRO 5.5 Microbiologia del reactor metanogénico a tres velocidades de carga organica y 

  

  

  

  

      

TRH=1d 

Grupo By =0.8 By=1.7 (%) By= 3.5 (%) 
NMP/g SSV Bx=0.1 Bx = 0,22 Grupo Bx=0.46 Grupo 

pH 7.1 pH 7.4 pH 6.5 
Fermentativas 1.26 x 10"° 13x 10° 04 2x10" 46.0 
OHPA 

propidnico nd 1.36 x 10” 0.00 3x 1012 7 
butirico nd 1.6 x 10° 4.74 10} 0.23 

Metanogénicas 
acetoclastas ‘1.56 x 10° 1.6 x10" 47.4 2x 1011 0.46 

hidrogenotréficas 4x10" 1.6x 10" 474 2x 10" 46 

DQO (mgL") E Ss E s E s 
como Ac.acttico 423 0 512 128 212 119 

Ac propiénico 203 0 68 0 42 0 
Acbutirico 76 0 274 0 108 0 

Tipeo (%) 88 81 71 
Q CH, (LL"d") 03 0.56 1 

% CHyen biogas 85 84 70 
  

Bv: velocidad de carga organica (gDQOL" a"), Bx: velocidad de carga organica especifica 

(gDQO/gSSV.d"), Tiogo: eficiencia de eliminacién de DQO 
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5. Cinética de la digestion anaerobia en dos etapas 

5.4.3 Analisis de la operacion de los reactores en serie 

En la figura 5.11 se muestran las concentraciones de DQO de entrada y salida de cada 
uno de los reactores conectados en serie. Se aprecia la baja eficiencia de elimimacién de DQO 
en el primer reactor y la alta eficiencia en el segundo. Como se discutio en la seccion 5.4.1, la 

eliminaci6n de DQO en el reactor acidogénico se debe a la oxidacion de la lactosa a AGV y 
CO, y a la produccion de metano debida a la hidrogenotrofia (Figura 5.12). La concentracion 

de DQO a la salida del reactor acidogénico, segiin se demuestra en las figuras 5.6 y 5.7, sigue 
las variaciones de la alimentacion; mientras que el metanogénico, es insensible a ellas por el 

efecto de la recirculacion y, se tiene uma concentracion constante de salida del reactor 
metanogénico. 

  

9000 + 
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6000 + : ei, pee 
oo 
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E 
s Dade 
o 4000 we 
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Figura 5.11 Las distintas concentraciones de DQO alimentadas al reactor acidogénico DQOo (®) y el 

comportamiento de los reactores operando en serie, DQO, a la salida del reactor acidogénico (0) y DQO> a la 
salida del metanogénico (+). Se aprecia la capacidad amortiguadora del matraz de recirculacién en la 

concentracion constante del efluente metanogénico 

El primer reactor acidogénico se opero sin ningun tipo de control por lo que se dejé que 

el pH evolucionara (figura 5.13) de acuerdo a las reacciones de acidogénesis. El reactor 
metanogénico se controlé mediante el manejo de la tasa de dilucién y adicién de bicarbonato 
segun la estrategia de control adaptable que se describe en el capitulo 6. Ahi se puede observar 

que el pH de entrada (pHo) fue constante, el del reactor acidogénico fie de alrededor de 4 en 
los primeros cuarenta dias para después estabilizarse en 3.22 y el pH del reactor 

metanogénico mostré grandes fluctuaciones durante las primeras cuarenta dias, pero se 
establiz6 posteriormente en alrededor de 7.8. 

El control del reactor se efectud mediante el PA en anticipacion al cambio del pH (figura 
5.14) de acuerdo a la estrategia descrita en el capitulo 6. Al ajustar el medio de alimentacién a 
pH 6.5-7.0 (Figura 5.14), el PA se fijaba en 0.005 eq/L{Figura 5.4), al producirse los AGV de 
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la acidogénesis, el PA se toma negativo y se restablece en la metanogénesis con la eventual 
adicion de bicarbonato como control. 

C
H
4
 

ii
d)
 

  

R2 

  
° 20 40 60 380 100 120 140 160 

Tiempo (d)} 

Figura 5.12 Produccién de metano en los reactores conectados en serie. En el reactor acidogénico (@) se 

aprecia una produccion baja y constante debido a la saturacion en la velocidad de acidogénesis mientras que en 
el reactor metanogénico (1) se aprecian fuertes variaciones, producto de las oscilaciones en la alimentacidn. 

pH
 

  

‘ ral, . i N peta ‘ 

CP nbs - 
PO ee et 

  

20 40 60 80 100 120 140 160 

Tiempo {d} 

Figura 5.13 Evolucién del pH en el sistema de reactores en serie. Et pH de entrada al reactor acidogénico (™) 

es neutro. El valor de pH de salida del acidogénico (0) esta entre 3 y 4 como producto del equilibrio entre los 

AGV producidos y a la salida del reactor metanogénico (@) es cercana al pH 8 por el efecto del control por 

adicion de bicarbonato 
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5. Cinética de la digestién anaerobia en dos etapas 
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Figura 5.14 Evolucién del PA en el sistema de reactores. Entrada (@) y salida (G) del reactor acidogénico, El 

PA del reactor metanogénico () se ajustaba con NaHCO, en el recipiente de recirculacion 

En la Figura 5.15 se muestra como la eficiencia global del sistema, (nnqo, =(So-S2)/So), 
aumenta con la velocidad global de carga organica (Bvg=So/(TRHa+TRHm) y se satura. Si se 
compara con la figura 5.9, se puede ver que la eficiencia global no es mucho mayor que la del 

reactor metanogénico. El comportamiento de varios puntos en ES-E con una misma Bv se 
observa aqui en los dos reactores. El andlisis de este efecto, sin embargo, esta fuera del 

alcance de la tesis, pero quizd se deba a la existencia de un sistema biestable que tendria 
resultados diferentes segun la trayectoria de arranque del reactor. 

100 

% 
DA
 

By (I/.d) 

Figura 5.15 Eficiencia global de eliminacion de DQO (npgog = (So-S2)/So) en los reactores en serie en funcion 

de la carga orgénica (Bvg = So/(TRH,+TRH,)). Comparando con npgo en el reactor metanogénico (figura 5.9) 

se encuentran los mismos valores. Se aprecian varios estados estacionarios en dos Bv que dependen del 

trayecto de la variacién en concentracién 
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El cuadro 5.6 muestra un resumen de los estados seudo-estacionarios obtenidos en cada 
corrida y en cada reactor. Aunque no era el objetivo de este capitulo optimizar la digestién 
anaerobia en dos etapas, sino estudiar la cinética de la acidogénesis, vale la pena subrayar el 
hecho de que el reactor acidogénico no contribuye a aumentar la eficiencia global del sistema 

para eliminar DQO (npgo, = (So-S2)/So) de una manera suficientemente importante como para 
justificar la operacién de un reactor extra. Esto es debido a que la acidogénesis de lactosa es 
tan rapida que no limita la metanogénesis. El reactor acetogénico funciona con PA negativos 
mientras que el metanogénico opera con PA positivos, ya sea por generacién o por adicion de 
bicarbonato. Sin embargo, este estudio es un antecedente metodologico para investigaciones 
futuras en las cuales el sustrato inicial es de dificil biodegradacion, por ejemplo: compuestos 
aromaticos. 

Cuadro 5.6 Caracteristicas de los reactores anaerobios conectados en serie 
  

Reactor acidogénico 
  

  

  

  

  

  

Corrida By , Bx pH n nacido 1 aceto PA 
gDQOL*d" gDQog'a" eliminacién génesis génesis meq" 

DQO (%) % % 

1 4.23 0.3371 3.94 24.3 52.48 40 3.3 

2 7.81 2.25 3.72 13 43.7 26 -3.8 

3 8.03 0.575 3.22 14.5 45 25 -5 

4 15.26 2.7 3.74 14 9.51 5.56 1.81 

5 16.1 11 3.22 13.2 42 25 -5 

6 23.8 LS 3.22 9 19 il -5 

7 24 1.4 3.22 7 17 11 -5 

8 32 1.96 3.22 6 20 10 -5 

Reactor metanogénico 

1 0.795 0.1 7.13 88 - - 2 

2 1.7 0.22 TA 81 - - 2 

3 1.73 0.21 75 95 - - 2 

4 3.55 0.46 7.3 77 - - 2 

5 3.13 0.44 7.8 96 - - 2 

6 4.77 0.6 75 98 - - 2 

7 4.55 0.6 78 98 - - 2 

8 6.5 0.8 8 97 - - 2 

Valores globales de los reactores en serie : 

1 0.846 0.093 88.3 

2 1.56 0.046 81.1 

3 1.6 0.17 95.6 

4 3.2 0.438 76.4 

5 3.21 0.37 96.3 

6 4.75 0.497 98.2 

7 4.82 0.5 98 

8 6.46 0.66 98 
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5. Cinética de la digestién anaerobia en dos etapas 

Microbiologia 

Al comparar la microbiologia en los dos reactores (cuadros 5.4 y 5.5) se observa que el 
numero total de bacterias por gramo de lodos es mayor en el metanogénico. Las bacterias 
acidogénicas estan presentes en los mismos nimeros en ambos reactores, sin embargo en el 
metanogénico representan el 46% y en el acidogénico 8%. Este es el resultado de un mejor 
equilibrio ecolégico en el reactor metanogénico en donde hay disponibilidad de todos los 
sustratos para todos los grupos bacterianos.Las bacterias hidrogenotrofas también estan en 
altas concentraciones tanto en el reactor metanogénico como en el acidogénico indicando su 
alta necesidad en ambos tipos de consorcios. 

§.5 CONCLUSIONES 
La digestién anaerobia de la lactosa de dos etapas aporté informacién cinética que 

permitié disefiar una estrategia de control para este tipo de reactores. 
Se observé una ‘escasa produccién de metano en este reactor a pesar del bajo valor del 

pH en el medio. Este metano se explica unicamente por la hidrogenotrofia. Por otro lado, la 
cinética de la acidogénesis fue tal, que la produccién de acidos se autocontrolé mediante la 
concentracion de lactosa o por medio de la velocidad de carga organica ya que se obtuvo una 
velocidad maxima de produccién de AGV y de acido acético en especifico. 

El reactor metanogénico se controlé mediante la adicién de bicarbonato a un recipiente 
de recirculacién y por el ajuste de la tasa de dilucién. Se aplic6é una estrategia de control: 
sencilla, adaptativa y robusta, cuya teoria esta explicada en el capitulo 6, en donde, también se 
muestran una comparaci6n con un sistema de control menos sencillo (que requiere de mayor 
numero de variables del proceso para establecer los balances de masa). 

Para sustratos facilmente fermentables no es necesario hacer la digestién en dos etapas, 
pues la velocidad a la que se realiza la acidogénesis no justifica un reactor especial; sin 
embargo, en este estudio si permitid estudiar la dinamica del control de un sistema de 
reactores en serie que pudiera ser util para estudios ulteriores con sustratos dificilmente 
fermentables. 
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Apéndice 5.1 
Balance de hidrégeno en el reactor acidogénico 

Se muestra el balance de hidrégeno en el reactor acidogénico a partir de los resultados 

de operacién mostrados en las figuras y cuadros de la seccion 5.4.1. 

La ecuacién A5.1 representa el balance molar de Hz en el reactor en E-SE. La ecuacién 

AS.2 representa la produccién neta de Hp a partir de las reacciones de acidogénesis y 

metanogénesis. Los coeficientes estequiométricos se obtienen del cuadro 1.2 y las velocidades 

de produccién de los AGV individuales se obtienen con la ecuacién A5.3 y estan graficadas en 

la figura 5.9. La velocidad de produccién de metano se obtiene de la figura 5.11. 

Transformando las unidades molares de los AGV y CH, a g de DQO (ecuacién A5.5) se 

obtiene la ecuacién de produccién de Hz (ecuaciones AS.6 y AS.7). El Hz producido neto 

(rH2) abandona el reactor en la corriente gaseosa (Qi) 0 disuelto en el liquido (Crz) como lo 

describe la ecuacién AS.8. Estas dos cantidades estan relacionadas mediante la teoria de 

transferencia de masa a través de Ja doble pelicula (ecuaciones AS.9) y de la ley de Henry 

(ecuacionA5.10) para, el equilibrio de un gas entre las fases liquida y gaseosa. La presion 

parcial (py) resultanté (ecuacién A5.9) es la que determina la proporcién NAD*/NADH H’ y, 

por tanto, la proporcién de acido acético formado de acuerdo a la teoria de Mosey (1983). 

Dado que la corriente de Hz (Qin) es despreciable y no se midid en la experimentacién, 

se usé el siguiente mecanismo de prueba y error para determinarla junto con la pin, la Ciz 

(concentracién de Hz en el equilibrio), Ci, y el kia (coeficiente de transferencia de hidrégeno). 

1) En la ecuacién (A5.8) se supone que, Cy = 0 

2) Con rz se encuentra Qyz y de ahi la fraccién mol en el gas (yin), la presion parcial 

(Pip) y la Cin. 
3) Con estos valores y haciendo uso de las ecuaciones A5.9 y A5.10 se encuentra el 

valor de ka. 
4) Se dan valores a Cy para encontrar la py con la ecuacién A5.11 que satisfaga que el 

valor de riz0 (velocidad de produccién con Cyp = 0) sea igual a tin” (velocidad con la Cyn#0). 

Se supone, como una aproximaci6n inicial, que la concentracién Cin es 0.01 mg" ya que 

ningun valor en el intervalo 0 a 1.11 mgL" (solubilidad del Hz a 35°C) afecta el valor de kia. 

5) Con los valores de riz, se calculan las nuevos valores de py’, yin” y CC. 

La figura A5.1 muestra los valores estimados de la pin, yx2 y C’tn.en funcidn de la Bv. 

Los altos valores de la yup (cerca de 25,000 ppm) y pin (alrededor de 0.015 atm) indicarian 

que la fermentaci6n debe desviarse a los acidos propiénico y butirico y que, por lo tanto, no 

habria acetogénesis. Sin embargo, los resultados muestran que si hay acido acético en mayor 

proporcién que butirico y propidnico debido a que el hidrégeno producido es consumido por 

bacterias metanogénicas hidrogenotroficas. 
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Figura A5.1 a) Presién parcial de los gases de la fase acidogénica, incluida la presion de vapor 
del agua. La suma es la presién total en la superficie del reactor. b) Fraccién mol y 
concentracién de equilibrio de H2 
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APENDICE 5 BALANCE DE H2 EN EL REACTOR ACIDOGENICO 
  

Balance general de H2 en el reactor 

  

a -1 
— H2) := -D- (H2) - QH2-VM + RH2 o= 0 . (1) 
dt : 

Balance de la produccién de H2 en base a los AGV 
producidos 

mol: H2 

RH2 := 2:°{R - IR + 2:|R - 4 1R 9 a (2) 

Ac Pr Bu CH4 La 

en donde 

AGV. 

R ‘= ——'o Velocidad de produccién molar de AGV (3) 
agv 8 

-1 Velocidad de produccién molar de CH4 
R := Q “VM a (de la figura 5.6 y suponiendo que el (3') 
CH4 CH4 metano no se disuelve en el agua). 

Y convirtiendo de unidades molares a g de H2 

4 gH2 
xr r= [2°R - R +2:°R -—Q ‘WH2 o —| sa (4) 

H2 Ac Pr Bu VM CH4 Ld 

y las unidades molares de los AGV y L de CH4 a g de DOQO 

gDQO0 
x := R -$Magv o xr := R -SMm a —| a (5) 
agv agv CH4 CH4 L-d 

Sustituyendo Ragv de (5) en (4), introduciendo rs y 
agrupando términos se obtiene: 

gH2 
YrH2 := [wer - xT +yr -2r 0 ——| a (6) 

Ac Pr Bu CH4 Ld 
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Haciendo: 

xr := Yagv:r a r := Ych-r Q 
agv S y CH4 S 

se obtiene: 

  

vH2 := (w- YAc - x YPr + y:- YBu - z:Ych)-rS o (7) 

WH2 

rH2 := QH2-—— +C ‘Doo De la Eq. 1 (8) 

VM H2 

VM 

QH2 := kia (CE - Cc ‘— 5 Transferencia de H2 entre (9) 
H2 H2 H2 | TH2 las fases liquida y gaseosa. 

pH2 
Cc 1 a Ley de Henry (10) 

H2 He 
H 

combinando las Ec. 9 y 10 se obtiene la presién parcial del H2 

rH2 - C ‘D 
H2 

i + Qa
 ‘He o 

kla H2 H (11) 

H2 

pH2 

en donde: 
gDQO 

$Ma := 60-1.066 §$Mp := 74-1.51 §Mb := 88-1.81 $Mm := 64 |——/ o 

    

  

  

mol 
2-H wH2 2: TH2 4-7H2 

Wiis x :=7" yis Z 3= 

SMa §Mp § Mb Mm 

w = 0.063 x = 0.018 y = 0.025 z= 0.125 

en g H2/gDQ0 

-1 
WM := 22.4-b-g mol wH2 := 2 g/mol H2 
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ESTRATEGIA DE CONTROL 

ADAPTABLE SIN USAR 

MEDICIONES DE BIOGAS 

Se hace el control del reactor metanogénico presentado en el capitulo anterior con una 
estrategia de control que combina Ja sencillez y la robustez de la estrategia proporcional- 
integral (PI) con la exactitud y adaptabilidad de la estrategia adaptable de linearizacion externa 
(LE). El resultado es un controlador adaptable que no requiere mediciones del biogas pues las 
sustituye por un procedimiento para estimar incertidumbres basado en los balances de masa 

del modelo no lineal desarrollado en el capitulo 3. Los resultados de este capitulo fueron 
publicados en el articulo: 

Monroy O., Alvarez-R. J., Cuervo F. y Femat R.(1996). “An Adaptive Strategy to Control 

Anaerobic Digesters for Waste Water Treatment”. Ind. Eng. Chem. Res., 35:3442-3446. 
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ESTRATEGIA DE CONTROL ADAPTABLE 
6 SIN USAR MEDICIONES DE BIOGAS 

6.1 RESUMEN 
Se presenta el disefio e implementacién en reactores de laboratorio, de un nuevo 

controlador adaptable para digestores anaerobios usando un modelo general no lineal y un 
procedimiento para estimar incertidumbres. A diferencia de otros estimadores, éste no requiere 
de mediciones de flujo y composicién del gas. El controlador resultante es parecido a los 
controladores adaptables normales por lo que puede sintonizarse de la misma manera. En este 
capitulo se desarrolla la estrategia y se implementa en el reactor metanogénico de laboratorio 

descrito en el capitulo 5. Esta estrategia se compara exitosamente con las que requieren 
medicion de gas por lo que puede ser usado en plantas de tratamiento con una minima 

capacidad analitica. 

6.2 INTRODUCCION 
EI disefio y operacién de los digestores anaerobios se debe apoyar en el control 

automéatico para hacer su operacién mas eficiente y confiable. Sin embargo, esta practica se ve 

limitada por dos razones fundamentales: 
-la dinamica de la digestion anaerobia no se entiende completamente por lo que existen 
todavia incertidumbres de su comportamiento ante cambios en las condiciones ambientales. 

-hay, sobre todo en México, una carencia de instrumentacién econdmica y confiable para 
llevar a cabo mediciones en tiempo real de los parametros importantes del proceso: CH, 
CQ, H, potencial de amortiguamiento (PA) y demanda bioquimica de oxigeno (DQO). 

Los métodos clasicos de control no resuelven eficientemente estos problemas. Los 
lineales no pueden contender con las respuestas no lineales de los procesos anaerobios y los 
adaptables, que toman en cuenta estos aspectos no lineales mediante balances de masa y 
estimacion de sus parametros, no resuelven el problema de la instrumentacion pues se basan en 
mediciones de biogas que, en México, solo se practican en 8 de los 75 digestores que hay 
actualmente instalados (Monroy eg al 1997). 

En el capitulo 5 se encontré que el reactor acidogénico se autocontrolaba 

independientemente de la Bv produciendo un efluente en donde el acido acético representaba 
del 25 al 50% de la DQO, el pH era de 3.22 y el PA era negativo. Para el control del reactor 
metanogénico se adoptaron los controladores del PA y la tasa de dilucién que se aplicaron para 
el reactor anaerobio de una etapa descrito en el capitulo 4. Para contender con el efluente no 
amortiguado (PA<0) y acido del reactor acidogénico se introdujo el recipiente de recirculacion. 

En el capitulo 3 se analizaron tres distintos tipos de estrategias de control y se concluy6 
que se necesitaba una estrategia robusta, adaptable y sencilla, por lo que se desarrollé la 
estrategia que se presenta en este capitulo, en Ja cual se toman en cuenta las incertidumbres que 
existen en el proceso y en los métodos de anilisis y las absorbe sin perturbar, innecesariamente, 
el proceso y por otro lado, minimiza en dos, el numero de parametros a analizar: DQO y 
bicarbonato.



6 Estrategia de control adaptable sin usar mediciones de biogas 
  

6.2.1 Accién sobre la tasa de dilucion 
Con objeto de evitar las mediciones de biogas que pueden resultar impracticables en 

muchos casos, se requiere una estategia que estime la velocidad de reaccidn Unicamente en 

términos del consumo de sustrato. El balance dinamico de la digestién anaerobia (ecuaci6n 3.1) 

se puede re-escribir asi: 

as/dt = D(So-S) - R(ti, Her Xi, Xz) (6.1) 

en donde R(1,,[2,X1,X2)}= Oy peX2/V gtee2(11X1/Vs+pX2/V5) = velocidad de consumo de S 

y haciendo: 

Rpts Hees XierX2e) = Ze 

ds/dt = D(So - S) - z, (6.2) 

Haciendo que el error tienda exponencialmente a cero, E,= S; - S’, dE/dt = -AE, con’ > 00 

sea E, = Epexp(-At), la orden de control se puede calcular de la siguiente manera: 

Dy = carmen nnnennn--= (6.3) 

Para implementar el algoritmo de control de la ecuacién 6.3, Unicamente es necesario 
conocer el valor instantaneo de la velocidad de consumo de sustrato z en lugar de la funcion 
global R(11, Ha, Xi, Xa) y puesto que esta ultima es desconocida, % debe ser reemplazado por 
una estimacién ze,. En principio, ésta puede ser obtenida por el balance de masa (ecuaci6n 6.2). 
Sin embargo, D, y % son dependientes entre si por lo que, para calcular el valor de uno, se 
requiere el del otro. Entonces, mediante una aproximacion ¢ de Euler a dS,/dt, se obtiene una 
aproximacion de z en el tiempo t, zex: 

<2 
ge, = T (S,~S,_7) ~Dy-7 (SO, -S_) (6.4) 

asi, la orden de control del digestor, sin el uso de mediciones de biogas en el intervalo de 
tiempo (t, t+T), estaria dada por: 

D, = ---------------- (6.5) 

con D, 2 0, (si D.<O, entonces Dy = 0). 

La ecuacién 6.3 también puede verse como un estimador de las perturbaciones, por lo 
que las ecuaciones 6.4 y 6.5 se Ilamaran estrategias de control adaptable con estimacién de las 
perturbaciones (CAEP). Este procedimiento tiene propiedades estabilizadoras, entre otras 
razones, porque el error de regulacidn es del mismo orden que el del tiempo de muestreo. 

Las estrategias LE (ecuacién 3.1) y CAEP se relacionan tomando intervalos en el tiempo 
de muestreo, la orden de la ecuacion 6.5: 
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Tze, - TA( S.-S’) Dy = nonce none (6.6) 

Sic y A se escogen de tal manera que TA = 1-c; entonces, de acuerdo a la ecuacién 3.7, 

Tze, = O1nQcus:. Por tanto, si se desconoce el coeficiente o1, CAEP considera al término 

1,Qcra, como un parametro desconocido, variable en el tiempo. De esta manera se evitan las 

mediciones de biogas. Como en el caso del parametro o, !a tasa de consumo instantaneo Z; se 

puede estimar mediante algoritmos recursivos de minimos cuadrados relativos a las ecuaciones 

6.7a a la 6.7e: 

Ze, = 2@,.7 - TPE, (6.7a) 

E, = S,-Sy7 — TS@¢-— + TD,-7(S-S0;) (6.7b) 

P,. Py. 
P, = ceoee-(1 = <2--5=--) (6.7¢) 

; T + Prep 

Las ecuaciones 6.7 tienen propiedades de filtracion de ruido causadas por el error 

estandar de las mediciones (Goodwin y Sin, 1984). De las similitudes de las ecuaciones 6.7 con 

las del Apéndice 3.3 se puede inferir que ambas estrategias de control, LE y CAEP, tienen que 

dar resultados de control parecidos porque tiene propiedades de estabilizacion analogas. 

6.2.2 Accién sobre el potencial de amortiguamiento (PA) 
De manera similar, la estrategia de adicion de bicarbonato se define como: 
dPA/dt = D(PAo-PA) + y(t) (6.8) 

ye, = (PA, - PA,-;) —D,-7(PAO-PA,) (6.9) 

Definiendo el error como e, = Pa- PA’ yaer= Ee 

ye, - (PA, - PA,-7) (1-§) 
Bag = comer + (PAo - PA.) (6.10) 

D, 

6.3 MATERIALES Y METODOS 

6.3.1 Modelo y objetivo de control 
El modelo empleado de la digestién anaerobia es el descrito en el Apéndice 3.2. El 

objetivo de control consiste en regular la concentracién de salida a un nivel de consigna que sea 

independiente de las fluctuaciones de entrada y de las condiciones ambientales. Las variables de 

control sera la tasa de dilucién (D) y la adicion de bicabonato (B,a). 
6.3.2 Aplicacién de los controladores 

Los controles adaptables se aplicaron fuera de linea, o sea, se tomaban las muestras y 

después de su analisis diario se alimentaban manualmente los datos a una computadora y el 

valor de la orden se aplicaba, también manualmente, al reactor. Las ecuaciones 6.6 y 6.10 
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fueron los algoritmos de control. Las medidas de Qeus, Qco2 y las ecuaciones 3.7 y 3.8 de la 
estrategia LE se usaron como valores de comparacion. 

6.3.3 Reactores 
Se usaron los reactores UASB descritos en la seccién 2.1. La operacion del sistema de 

dos etapas se efectud tal como se describe en la seccién 5.3 y el control se realiz6 sobre el 
reactor metanogénico. El bicarbonato se afiadid en el matraz de recirculacién y la tasa de 
dilucién (D) se operé desde la bomba de alimentacién al reactor acidogénico (figura 2.1). 

6.3.4. Métodos analiticos 
Cada veinticuatro horas se tomaban muestras del liquido y gas a las que se analizaron la 

DQO, el PA, y la composicién de biogas con los métodos descritos en el capitulo 2. El volumen 
de gas producido en ese periodo se totalizaba y se expresaba en Lid". 

6.4 RESULTADOS Y DISCUSION 

6.4.1 Ajuste de los controladores 
Se us6 el siguiente procedimiento para seleccionar el parametro de control A en la 

ecuacién 6.6. Con un conocimiento aproximado de la tasa de consumo de sustrato %, la 

dinamica del error de regulacién es E,= E, exp(-At), de tal manera que, 4.) se puede interpretar 
como el tiempo medio de convergencia de S, al valor de consigna S”. Este valor debe ser menor 

que el tiempo de residencia nominal (TRH), de 0.667 do A= 1.5 d". 
Por otro lado, el parametro del controlador ¢, en la estrategia LE (ecuacion 3.7), se 

escogié de acuerdo a la relacién TA = c - 1, de tal manera que, c = 0.5. El valor del factor de 
olvido I se fij6 como 0.75. Dochain y Bastin (1990) demostraron que este valor representa un 

compromiso entre el ruido y las fluctuaciones de an y Oe. 

6.4.2 Control de S, 
Se efectud control sobre el reactor metanogénico durante ciento veinte dias, cuarenta dias 

después de haber iniciado la operacién de los reactores en serie. La concentracién de entrada 
Si,, que es una variable independiente, se muestra en la Figura 6.1, que es la figura 5.1 sin la 

curva de alimentacién So, al reactor acidogénico. La concentracion de consigna a la salida se 

fij6 en S” = 100 mgDQOL" y se pueden apreciar en la figura 6.2 las oscilaciones de Sz a su 

alrededor. Los resultados se procesaron por el controlador de la ecuacién 6.6 para calcular el 

nuevo valor de la tasa de dilucién (Figura 6.3). No habia un control estrecho ni del pH ni de la 

temperatura (35+2°C), asi que estos variaban libremente para controlarse con el controlador de 

bicarbonato. 
Como Io expresa la ecuacién 3.7, las fluctuaciones en la D, son causadas por variaciones 

en: So, el pH, la temperatura, el PA. En particular, D, varia en funci6n inversa a la Se 

(confrontar las figuras 6.2 y 6.3). Asi, cuando S esta cerca de la concentracién de consigna, s; 

el sistema se protege alimentando menos carga organica. Cuando S§ esta lejos de s,, 

estimador del balance (ecuacién 6.6) predice una alta actividad que permite una mayor tasa fe 

alimentacion. Las variaciones en actividad, cualesquiera que fueran las causas (cambios de T, 

pH, So, etc), son detectadas y atenuadas por el controlador para hacer variar la D, 

concordantemente, Esto se puede decir debido a que el valor de consigna (S°= 0.1 gL) se 
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mantuvo constante a pesar de las variaciones de So (Figura 6.1) y del largo periodo de 

muestreo (T = 1 dia). 
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Figura 6.1 Concentraciones de DQO de entrada (S;) y salida (S2) del reactor metanogénico de la figura 

5.1 durante el periodo sujeto a control adaptable mediante tasa de dilucién y adicién de bicarbonato 
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Figura 6.2 Concentracién de DQO a la salida del reactor metanogénico sujeto a la estrategia de control 

adaptable de la ecuacién 6.7 con S°= 0.1 gL" 

6.4.3 Ordenes de control con y sin medicin de biogds 
La figura 6.3 muestra la D, para los casos de control adaptable con medicién y sin 

medicién de la produccién de metano. Excepto en el periodo de arranque, las ordenes de 

control concuerdan, lo que sugiere que ambas estrategias de control dan un comportamiento de 

lazo cerrado similar. 
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Figura 6.3 Tasa de dilucién calculada por control adaptable con la estrategia de la ecuacién 6.3 (a) y 
con la estrategia aplicada de la ecuacion 6.7 (2) 

En la figura 6.4 los valores estimados de la velocidad de consumo de sustrato, ze, siguen 
muy de cerca al patron de la DQO a la entrada debido a que el valor a la salida (Si y S2 
respectivamente en la figura 6.1) fue uniformemente bajo (S, ~ 100 mg!) lo que indica que 
las cargas de DQO recibidas por el reactor nunca lograron sobrepasar la capacidad degradativa 
de los lodos. 
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Figura 6.4 Valores estimados de la velocidad de consumo de sustrato z, que siguen un perfil similar a la 
concetracién de entrada S1 en figura 6.1 
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Un analisis de la estrategia de LE muestra que el perfil de Qcra (figura 6.5) siguid 

parcialmente a la cinética de consumo de DQO (ze, en figura 6.4) particularmente en las 

grandes fluctuaciones observadas a los 40, 95 y 110 dias de operacién del reactor; lo cual 

indica que el Qcus esta en cierta forma relacionado con la capacidad de digestion del reactor, 

tal y como se predice en los modelos matematicos de este sistema. Por otra parte, el valor del 

parametro a, (figura 6.6), usado para el calculo de la estrategia LE, muestra un valor mis 

uniforme si se le compara con la velocidad de reaccién ze, o con el Qcns. Esta uniformidad 

indica la estabilidad del reactor y el caracter robusto de esta estrategia de control frente a las 

grandes variaciones de la carga organica. Estos resultados afirman lo resultados del 

experimento mostrados en la figura 4.9. 
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Figura 6.5 Produccion de CH, (Qcus) en el reactor metanogénico sujeto a la estrategia de control de la ecuacion 
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Figura 6.6 Valores de a calculada de acuerdo a la estrategia LE que muestran la estabilidad dei reactor 
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6.4.4 Control del potencial de amortiguamiento 
En la figura 6.7 se comparan los valores calculados de las adiciones de bicarbonato (B.a) 

requeridas por la estrategia LE con medicion de biogas y la cantidad de bicarbonato que se 
agrego siguiendo la estrategia CAEP. La primera estrategia did lugar a muy pequefias 
fluctuaciones alrededor del valor de consigna (PA’ = 0.0015 eq”) lo que implica menor 
cantidad de B,;. La estrategia CAEP presenté unas fuertes variaciones muy por encima del 
valor de consigna. En este experimento hubiera sido conveniente correr un reactor en paralelo 
para determinar si con las adiciones minimas de la LE, que presentan incluso valores negativos, 
deberian interpretarse como contraindicaciones para agregar bicarbonato, se habrian acidificado 
el reactor. La figura 6.8 muestra la velocidad de generacién de PA (ye,). Al compararla con la 
figura 6.7 se puede ver la fuerte dependencia en la adicién de bicarbonato, de la misma manera 
que ze, la tuvo en la produccion de metano y a su vez en la Bv (figuras 6.1, 6.4 y 6.5). 
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Figura 6.7 Estrategia de control adaptable para adicion de bicarbonato con (*) LE y sin (a) CAEP 

medicion de biogas. El reactor se controlé con esta ultima y se incluye la primera como comparacién, La 

linea continua es el PA; y el valor de consigna es PA” = 0.0015 eq'L" 
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Figura 6.8 Velocidad de formacion de PA (ye, = eqL' d) en el reactor metanogénico en clara 
dependencia con ia B,a (figura 6.7) 
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6.5 CONCLUSIONES 
Se presenta una estrategia de control basada en un modelo matematico simple de la 

digestién anaerobia. Con esta estrategia no es necesario conocer la expresin algebraica de las 

constantes especificas de crecimiento (1. y Hm) ni la tasa de produccién de metano (Qcus). La 

consecuencia de ello es la simplicidad y economia en la operacién del controlador de doble 

lazo que, opera por un lado, en la tasa de dilucién y por otro, en el nivel del potencial de 

amortiguamiento sin necesidad de medir la produccién de biogas. Los resultados de la tasa de 

dilucién no difieren de un control adaptable completo con mediciones de biogds. Otra 

caracteristica interesante es que este controlador adaptable puede ser sintonizado de manera . 

similar a otros controladores adaptables. Por ejemplo, TA = 1- c, relaciona la ganacia c del 

controlador LE y la del CAEP. Sin embargo el lazo de adicién de bicarbonato resulta diferente 

pues la estrategia LE parece ser mds precisa pues oscila poco alrededor del PA de consigna. 

No obstante lo anterior, la experiencia en la operacién del digestor indica que la cantidad que 

se requeria agregar para mantener estable al digestor, seria la que marcase la estrategia CAEP; 

la cual seria la mas abundante que la cantidad predicha por la estrategia LE. Para comparar 

estas estrategias de control, habria sido necesario correr dos experimentos en paralelo para 

determinar cual seria la més adecuada de las dos. 

143



  

7 CONCLUSIONES GENERALES 
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7 CONCLUSIONES GENERALES Y 
RECOMENDACIONES 

La digestion anaerobia en dos etapas puede ser una opcién para el tratamiento de 
sustratos de dificil acidogénesis. Tradicionalmente en la primera etapa se habian empleado 
reactores de flujo mezclado dado el corto tiempo de duplicacién de las bacterias acidogénicas. 
Sin embargo, las velocidades de acidogénesis estaban limitadas por la tasa de dilucién critica, 
es decir, la tasa de dilucion en donde ocurre el lavado de las células. Recientemente, se han 
empezado a usar los reactores de biomasa retenida para el reactor acidogénico porque asi se 
puede separar la velocidad de acidogénesis de la tasa de dilucion. 

Por otro lado, es cada vez mas importante tener un sistema de control en los procesos 
anaerobios que les permitan tener una confiabilidad alta. Para ello es necesario contar con un 
modelo matematico de la digestién anaerobia alrededor del cual se pueda construir una 
estrategia de control: sencilla (en cuanto al namero de parametros a analizar), robusta (que dé 
margen para errores de medicién o variaciones en el proceso antes de tomar acciones) y 
adaptable (que incorpore las variaciones del proceso para considerar las acciones que esta 
estrategia debe tomar). 

Los modelos matematicos mas perfeccionados son los que incorporan cuatro especies 
bacterianas (fermentativas, acetogénicas y metanogénicas hidrogenotroficas y acetoclastas). 
Con ellas es posible predecir perfectamente el equilibrio fisicoquimico que leva a un 
determinado valor de pH. Sin embargo, este tipo de modelos requiere medir una gran cantidad 
de variables (cada AGV, bicarbonato, H2, DQO, caudal y composicion del biogas, pH) para 
validarlo. En esta tesis se escogid un modelo de dos poblaciones (acidogénica y 
metanogénica) por su dependencia en un menor numero de variables a analizar (bicarbonato, 
AGV totales, DQO, caudal y composicién del biogas). 

En un experimento de validacién del modelo de dos etapas se Ileg6 a la conclusién de 
que este modelo predice con exactitud los parametros de respuesta, como son: la tasa de 
produccién de metano y la eficiencia de eliminacién de DQO. Sin embargo, no predice con 
exactitud los indicativos del equilibrio fisicoquimico anaerobio como son: el efecto de la 
acumulacién de los AGV sobre el pH y el potencial de amortiguamiento (PA) pues supone 
que las bacterias metanogénicas consumen todos los AGV. Sin embargo, mediante un andlisis 
de la estabilidad de las poblaciones bacterianas se legé a la conclusion que las diferencias 
mostradas entre el modelo y la experimentacién no afectan las constantes de inhibicién por el 
bajo valor de pH y que por lo tanto el modelo se comporta igual a pesar de predecir 0.5 
unidades de pH arriba del valor experimental. De aqui se dedujo que el modelo adoptado, de 
dos etapas, describe adecuadamente la digestion anaerobia aunque el conjunto de parametros 
cinéticos obtenidos es diferente del reportado en la literatura. 

A partir del balance de materia global es posible establecer una estrategia empirica de 
control, basada en la tasa de dilucién y en la adicién de bicarbonato para mantener un 
potencial de amortiguamiento adecuado a la velocidad degradativa del sustrato. El 
comportamiento del coeficiente global de rendimiento a, corrobora que una vez que el reactor 
se pone en marcha, este indice permanece cinética y dinamicamente estable. 
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Se compara el criterio del potencial de amortiguamiento (PA) con el de la relacién a (= 
AGV/Alcalinidad total) concluyendo que, a nivel operativo en la planta de tratamiento, el 

primero es mas econdmico. 
Para poder aplicar una estrategia sencilla, se requiere conocer mejor la dinamica del 

proceso de digestién anaerobia (cinética y equilibrios) y seleccionar las estructuras de control 
(parametros de ganancia y lazos), adecuadas para el manejo estable del reactor. Asi, con el 

modelo de dos poblaciones validado, se paso a estudiar, por simulacién como sistema en dos 
etapas, la dinamica de tres estrategias de control. Se concluyO que la estrategia de 
linearizacién externa (LE) mostré el mejor control de lazo cerrado; sin embargo, debido a que 
requiere de seis mediciones (DQO y bicarbonatos de entrada y salida y volumen y fraccién 

molar de la corriente gaseosa) para estimacién de parametros, es una estrategia que resulta 
demasiado compleja para una operaci6n de planta. La estrategia robusta proporcional, si bien 
no mantiene un control cercano, es capaz de controlar el reactor siempre y cuando las 
constantes de sintonia sean las adecuadas. Su ventaja consiste en que requiere de solamente 
dos medidas de DQO pues se demuestra que el esfuerzo de control de bicarbonatos es 
minimo. Las estrategias empiricas, como la de aproximacion logaritmica (LA) , son dificiles de 
aplicar pues las constantes no tienen significado fisico y es dificil ajustarlas en la practica, por 
lo que se buscara una estrategia que combine sencillez y robustez con las caracteristicas 
adaptativas. En estos experimentos de simulacién se observé que el reactor acidogénico 
amortiguaba, para el reactor metanogénico, las variaciones en concentracion del medio de 
alimentacién por lo que al estudiar la digestién anaerobia en un sistema de dos etapas se 
estudiaron la cinética de la acidogénesis en estados seudo-estacionarios (E-SE) y se controléd 
el reactor con una estrategia de control adaptable 

Una de las principales conclusiones del sistema de dos etapas es que el reactor 
acidogénico se autocontrola con la velocidad de carga organica (Bv), pues existe una 
saturacién en la velocidad de produccién de los acidos grasos volatiles. A medida que 
aumenta la Bv, disminuye la acidogénesis y también la proporcién de acido acético en el 
efluente. Esto es importante porque el reactor metanogénico es mas estable cuando la 

proporcién de acido acético a sustrato fermentable como DQO, es de 0.5 a 0.25. Gracias a 
que dentro del conglomerado microbiano hay una alta presion parcial de Hp, producto de la 
acidogénesis y un valor de pH mayor al que se encuentra en el seno del liquido, hay una cierta 
produccioén de CH, por hidrogenotrofia. 

El reactor metanogénico si requiere controlarse externamente y esto se logra mediante 

un sistema de control de doble lazo: control del PA y de la tasa de reaccién mediante la 
manipulacién de la tasa de dilucién. Esta estrategia de control esta basada en un modelo 
matematico simple de Ja digestion anaerobia. Con esta estrategia no es necesario conocer la 
expresion algebraica de las constantes especificas de crecimiento ni la tasa de produccion de 
metano. La consecuencia de esto es la simplicidad y economia en la operacion del controlador 
de doble lazo que opera por una lado en la tasa de dilucién y por otro en el nivel del potencial 
de amortiguamiento. Los resultados de la tasa de dilucién no difieren de un control adaptable 
completo con mediciones de biogas; sin embargo, el lazo de adicién de bicarbonato resulta 

diferente. 
Se requiere investigar atin mas en la aplicacion practica de controladores adaptables. Por 

ejemplo, desarrollar y validar medidores en linea o automaticos de AGV, de bicarbonatos, de 
SST y de SD que den estimaciones en linea de la DQO. 
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Abstract. In this work we describe a medel for the two stage anaerobic digestor that takes into account the fact that in the UASB configuration the biomass is retained within the digestor and purged periodically. Three control strategies are proposed: LA, linearizing and pI. By neans of numerical simulations the advantages and disadvantages of the three 
strategies are shown. 

Keywords. Anaerobic digestion; UASB; 
control. 

INTRODUCTION 

Anaerobic digestion has been modeled 
assuming mixed flow reactors (Dochain et 
al., 1988). While this is the most 
appropriate way to study the microbial 
Physiology, it is a nonetheless limited 
tool to understand the dynamics of 
anaerobic digestors where most of the 
biomass is kept within the reactor either 
attached to inert materials or settled at 
the bottom of the reactor. As the 
degradation dynamics of the reactor are 
faster than the bacterial growth dynamics, 
control strategies must actuate on the 
dilution rates fixed by the specific 
degradation rates rather than by the 
specific growth rates, 

In UASB reactors (Fig. 1), while the 
substrate balances in the liquid can be 
approximated by the mixed flow ideal 
model, the bacterial balances can not. A 
periodic purge model, should be used to 
account for the cells outlet, Mosey (1983) 
has set the basis for the control of 
anaerobic digestion with the 
bicarbonate-volatile fatty acids balance 
model. Van Breusegem and co-workers (1990) 
have combined this concept with adaptive 

191 

control applications; nonlinear 

control which uses a methed for the 
vecursive estimation of the biological 
variables but relying on cO,, CH, Heo} 
and substrate ‘measurements. While this 
approach can be 

Characterize the 

useful in order to 
systen, it can be 

expensive for everyday operation at the 
treatment plant. Control strategies for 
waste water treatment should be simple 
(requiring the minimum analytical work), 
and robust {allowing for measurement 
errors and non modeled dynamics). 

Three control strategies are tried on a 
two stage anaerobic digestion model: the 
external linearization method (Dochain and 
Co-workers, 1988), L/A (Lakreri, 1989; Vv. 
Van Breusegem and co-workers, 1990) and a 
PI developed for this work. 

MATHEMATICAL MODEL 

Based on the model presented by van 

(2990), it 
consists of one set of algebraic - 
differential equations for each Stage. The 

Breusegen and co-workers 

bacterial balances are intermittent such 
that there is a transient accumulation of 
biomass and a periodical partial purge. 
The model can be written as: 
For the first reactor (acidogenic): 

   

     



X 38 uy x - FP 1 

Spee eX LY + Dy (Sp > S,) 
ADFT a XY) = Diag = ay qa) 
By t= Dy (By- b- a / M) - My xX, / (Y, M) 

wr XY, 
Sco, = Hy xy 7 ¥y 
For the second reactor (mathanogenic) : 

Xjis uy Xy -®P 

8, ims Py (8, - s a 7 S23) 

De
 

27 7 Hy x, / Yoo DytA, - Ay) (2) 

25 D,(By~bo-a, 7M) - wy x / (¥%, M) 
B 

Sout He Xp 7%, + Oy Ke 4 2 
co Q Pry My YS + uy XS / Ye ~ oH, ky 

where ‘ 

uy = unax, Ry * s) / (Kl + §)) 

0.2 if pH ¢ 4.5 
0.240.9(pH, ~ 4.5} it 4.5 <PH,S 5.5 Ry :=(2.0 if 5.5 SPH, < 6.0 
3.0-0.527 (pH, ~ 6.0) if 6.0 SPH, < 9.5 
0.1 

it PH Ye 9.5 
Hy te Humax, Ry / (1 + Ki Ka / 

(107PHy A, ci) + (107PH) A, ci) /(Ki Ka)) 
t= - 2 

- 
RS : PH + 14 PH, 48 

PH, 7= pKa ~ tog(pco, He / Bi) 

9 if xX. 3 x. Pix { i imax 
“10.0 g/l if x 

i? Xinax 
XpeSy Ay By are the biomass, organic 
matter, fatty volatile acids (FVA) and bicarbonates concentration in each rector 
(9/1). uw is the bacteria growth rate, Qn + 

2 %c0, + Sex, @re the gas flow rate of 
hydrogen, carbon dioxide and methane. aA sinusoidal time function 
perturbations in the 

simulates 

substrate inlet 
concentration. tThe model parameters used are in Table 1. 

TABLE 1 Mode) parameters 
umax,= 0.56 d~* ¥,50.2 gX, /gda0 umax,= 0.3 a7} ¥,"0.04 gX,/gVFA Ksl = 4.6 g/1 ¥3"0.2513 gx, /qvra Ka, = 0.165 9/1 ¥,=0.1116 9X, /LCH, 
pKa = 6.4 (bicarbonate) Yorl.1482 9X, /1C0, He = 0.0246 molco,/atm 1 ¥-<0.1116 9X, /1¢0 
M = 78 VFA gr/mol Y7=0.7653 9X /H, kg = 0.25 1 cH) Hy ky = 0.25 1¢0,/1H, Ximax™ 30-0 gX,/1 Xomax™ 20-0 GX,/2 

2 

CONTROL STRATEGIES 

To solve the regulating problen of a two 
stage anaerobic process, three independent 
control loops have been considered. Two of 
them are used to regulate the bicarbonate 
concentration level in each reactor 
(BL (t), Bitty), by the addition of 
bicarbonate (Binc;). A third loop is used 
as an extra degree of freedom, to satisfy the water quality requirement (St = s, + A, = output concentration of FVA + organic matter) by manipulations on the dilution 
rate (D). 

External 

Strateay 

Lineerizing (EL) Adaptive 

The design of a control law by the EL technique requires a dynamic medel of the variables to be controlled. After sone manipulations of the model equations (2,2) it is possible to derive the following dynamic equations for the 
concentration: 

dB. 
incin (3) at = Pic *22co #0(B;_ 1 +Binci Bi) 

bicarbonate 

and an approximate dynanic equation for 
the St: 

dst 
(4) =a ,Q, + a9 +D(S -St) “a7 1 CH, 2 co, ° 

By using a Stable first order reference model for the control error: 

e+ecen=zo ; gs y* -¥ 
the control expressions are: 

; CBee ~ Bi (ED) 810011 +8 Q05, Binci(t)= DE) 

(5) ~ (By 4-B(ED) 
C(St, St (t)) ~ % Sout % 2202 OO ag 

Parameters Oe @, are estimated by means of a least - Squares algorithn. The identification @lgorithm is composed of 
two Parts, a signal conditioning procedure 
{filtering an@ Normalization} and = an 
identification algorithm robust to bounded 
noise (constant trace, forgetting factor, 
dead zone, etc.), 
The control Parazeter ¢ is selected in 
such a way to reduce the control action 
variations and to increase the stability 
of the closed loors  



  

  

  

LA Strategy 

The L/A  centrol proposed by Lakrori 
(1989), is an original non linear approach 

that takes into account the positivity 
constraints (U. > O and X¥, > 9) in a very 

The 

control principle is described by in more 
detail 2. controller 
indicate any type of classical controller 

in this case a PI is used: 

simple way: the logarithm conversion. 

in Fig. where 

+(h -h)K 4(h* =n x m) 
1 ket k 1 k « 2 

vVi=zy, 
x ke 

Therefore, the corresponding digital “LsA" 

controller is 

* 
x K Y K 
kd 1 k 1 

Me Pe Y ¥ x x 

where u, = exp(v,) and h = 

(8) 

in(¥),- Some 

techniques used to select the parameters 

kK, and K, are presented by v. Van 

Breusegem and co-workers (1990) . 

  

Fig. 2.The control principle of L/A 

control (Van Breusegem and co-workers, 

1990) 

PI Strategy 

Assuming that there is not availability of 

gas flow rates measurements, 

‘intermediate’ substrate and biomass 

concentrations and departing from the 

process model, the following approximate 

input - output model is obtained: 

St = D(S, - St) (9) 

If a second order reference model is 

combined with the above dynamic equation, 

the next PI control expression is 

derived: 
t 1 

Deere faist Sree) gf (St (tr) Sree)®| 
oO S.-St 

oe. 

(10) 
rt is Known that under parameter 

uncertainties and non - modeled dynamics a 

pure proportional action leads to steady - 

state offsets, which are eliminated by the 

action of the integral part of the 

controller, Similar expressions are 

obtained for the PH - loops 

(bicarbonates). 

RESULTS AND DISCUSSION 

Figure 3 shows the dynamics of the open = 

193 

loop process for a dilution rate of 0.5 

day” uncer a sinusoidal perturbation in 
the influent substrate. While in the first 
stage the organic compounds concentration 

follows the perturbation, 

stage such perturbation is dumped to 2.0 

g/l. In to the 

strategies described above, some numerical 

in the second 

order compare control 

simulations were carried out. For the sane 
perturbation in the open loop case, 1.0 

g/l as COD at the effluent.of the second 

stage (Sre¢) and for the 

bicarbonate loops the required set points 

were 0.0015 eq/l and 0.04 eq/l 

was required; 

for the 

first and the second stage, respectively. 

Fig. 4 shows the COD levels for the three 
control strategies. The best performance 

is for the EL control, which 
keeps the COD (chemical oxygen demand # 

St) level closer to the desired set - 

point than the LA and PI controls. It is 
interesting to note that for the three 

obtained 

controls, the dilution rate was saturated 

(at its lower bound) in the first 60 days, 

Fig. Sa-c show the dilution rates; as 
could be expected, the dilution rate 

tracks the perturbation signal, however 
the LA control is smoother than the other 

ones. Finally, in Fig. 6 we can see the 
action (bicarbonate addition) of the pH 

loop at the first reactor. In this case, 
the PI control Presented the lowest 

control effort. 

The jump present in Fig. S.a is produced 
by a simultaneous purge in both reactors. 

Globally, the EL control 

closed ~- 

show the best 

in the three 

due to the gas 

loop performance 

control loops. However, 

rate measurements, 

expensive than 
this strategy is more 

the other two. Some 

research efforts need to be directed to 

understand the dynamics of the anaerobic 

digestion to develop 
methodologies to select control structures 

process and 

(loops, tuning parameters, adequate input 

and output variables, etc.). 
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Fig. 1. UASB laboratory reactor. 
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ANAEROBIC DIGESTION MODELLING AND UASB REACTOR 
PERFORMANCE 

F. de M. Cuervo-L6pez, H. 0. Monroy” and O. Gonzdlez 
Depto de Biotecnologfa 

Universidad Auténoma Metropolitana - Iztapalapa 
Apdo. Postal 55-535, México, D.F. 09340 - 

ABSTRACT 

Anaerobic digestion of lactose was carried out in a 1.5 L UASB reactor to 
estimate the parameters of a mathematical model. The mathematical 
model consists of one set of 4 algebraic and 5 differential equations that 
include a periodical partial purge. By using the mathematical model, 
lactose anaerobic digestion was simulated and statistically compared with 
experimental results. The reactor was dynamically characterized based on 
the substrate consumed and methane production rate. A 95% COD 
reduction was achieved when 7.02 g lactose / L.d was fed. Statistical 
results at a significance level of 0.01, showed that both experimental and 
simulated results were the same in gas production rate and % removal 
efficiency. pH and buffer capacity of the reactor were statistically 
parallel. The results showed that the reactor remained dynamically stable 
during the experimentation. 

INTRODUCTION 

Various mathematical models have been proposed in order to describe the 
anaerobic digestion process. Once the feasibility of a mathematical model 
has been proved, it is possible to develop a contro! algorithm. A control 
strategy based on adaptive nonlinear techniques could be successfully 
applied to biological reactors (Chen er al., 1991). 

From this point of view, there were four main objectives in this work: 1) 
To study the anaerobic digestion of lactose in an Upflow Anaerobic 
Sludge Blanket (UASB) reactor; 2) To simulate the anaerobic digestion of 
lactose by using a mathematical model; 3) To make a statistical 
comparison between the experimental and simulated results of the 
anaerobic digestion of lactose and; 4) To make a dynamic characterization 

of the UASB reactor performance. 

557 
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An Adaptive Strategy To Control Anaerobic Digesters for 
Wastewater Treatment 

Oscar Monroy,’ Jose Alvarez-Ramirez,** Flor Cuervo, and Ricardo Femat? 

Departamento de Biotecnologia and Departamento de Ingenieria de Prucesos, 
Universidad Autonoma Metropolitana—Izicpalape, Apartado Postal 55-534, Mexico D.F.. 09000 Mexico 

The design and implementation of a new adaptive controller for anaerobic digesters is presented 
using a general nonlinear model and an uncertainties estimation scheme. The primary 
advantage of this controller over standard adaptive controllers is that biogas flow rate 
measurements are not required. The resulting controller is similar in form to standard adaptive 
controllers and can be tuned analogously. The adaptive control strategy has been implemented 
in a pilot-scale anaerobic digester showing good performance and robustness against changes 
in the feed load. 

1. Introduction 

Anaerobic digestion is a widely used treatment pro- 
cess for both domestic and industrial wastewaters, via 
the biodegradation of organic substrates to CO2 and CH, 

(Obayashi and Grogan, 1985). Because of the complex- 
ity of the anaerobic digestion process, major attention 
is being given to improvements in the performance of 
such a process. It has been noted by many authors that 
@ major area of improvement would be the use of 
automation to maintain operation objectives (Alatiqui 
et al., 1990; Dochain and Bastin, 1985, 1986; Denac et 
al,, 1988, 1990). 

Several publications have appeared proposing control 
strategies for anaerobic digestion. Some consider linear 
models to derive a controller via linear control theory 
(Alatiqui e¢ al., 1990). In such cases, a classical 
proportional—integral (PI) controller is obtained which, 
under suitable tuning procedures, gives acceptable 
regulation of substrate levels in the digesters. Alatiqui 
et al. (1990) used linear analysis to study the dynamics 
of the anaerobic digestion and found that the manipula- 
tion of the dilution rate as a control variable can lead 
to control systems satisfying the major objectives of 
digestion, namely, sludge stabilization and steady bio- 
gas production and substrate biodegradation. Classic 
linear methods do not prove very efficient to tide over 
difficulties such as the lack of reliable instrumentation 
to measure the important process variables (biomass, 
synthesis products, etc.) on-line and the difficulty to take 
into account the numerous factors influencing the 
parameters which characterize the growth microorgan- 
Isms. 

Adaptive control strategies were developed to take, 
into account the noni:nearities and the nonstationary 
features of the digestion process (Dochain e¢ al., 1986). 
Such strategies depar. from a physical (mass balance) 
model of the digester to implement simple efficient 
controllers featuring estimation of physically-related 
parameters. The recent developments on model-based 
control methods (Lee and Sullivan, 1988; Morningred 
et al., 1993; Temeng et al., 1995 have brought a 
profound insight to the subtleties in nonlinear adaptive 
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controllers. In fact, model-based controllers have proven 
to be efficient to regulate nonlinear processes with 
unknown and unexpected disturbances. Implementa- 
tion tests of model-based adaptive controllers in pilot- 
scale (Renard e¢ al., 1988) and real-life-scale (Polih- 

norakis e¢ al., 1993) anaerobic digesters have beer 
successfully carried out, including extreme input or 
environmental conditions. 

A drawback of adaptive techniques is that linear 
parametrization is required in order to implement a 
parameter estimator. In the case of anaerobic digestion. 
it implies that, in addition to substrate measurements. 
biogas flow rate measurements are required (Dochain 
and Bastin, 1986) in order to estimate a set of param: 
eters. Such linear parametrization is obtained by 
lumping a large set of kinetic and vield parameters. In 
some cases, biogas flow rate measurements are noi 

possible or are expensive. On the other hand, when 
anaerobic digestion is used for wastewater treatment. 
biogas is not necessarily considered as a relevant 
product, rather the central objective is to maintain the 
outflow pollution levels below a certain value (Renard 
et al., 1988; Polihnorakis e¢ al., 1993). The aim of this 
work is to develop a control strategy to anaerobic 
digesters which does not require biogas flow rate mea- 
surements and leads to good regulation performance 
implementation of such control strategy is carried out 
in a pilot-scale digester under changing environmental! 
(temperature, pH) and feed load conditions. Control 
results are compared with those obtained with an 
adaptive strategy requiring biogas flow rate measure- 
ments. 

2. Basic Dynamical Model 

Here the description and mode!:ng of the anaerobic 
digestion made dy Hill and Barth ‘1977) is followed 
Anaerobic digestion comprises bas:cally two steps. Ir 
the first step, organic compounds are fermented inte 

volatile fatty acids and COz by 2 zroup of acidogenic 
bacteria. In a second step, volat:le fatty acids are 

converted into CH, and CO, by a group of methanogenic 
bacteria. The simplest dynamica! model describing the 
behavior of substrates and bacter:a in the digester is 
the following (Dochain and Bastin. 1986): 
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S, = -kyt,.X, + DOS,, — S)) (1b) 

Xy = u,X, — DX, (1c) 

Sy = ~Roltg + ky X, — DS, (1.d) 

where 5S, denotes dS,/dt, and so on. The bacteria- 
specific growth rates 4; and w2 are complex functions of 
many physical and biological factors like biomass and 
substrate concentrations, temperature, pH, hydrody- 
namic regimen, ete. The simplest and most common 
choice for such functionalities is the so-called Monod law 
(Dochain and Bastin, 1985) 40; = &maxS1/(Kyus + Si), where 
Hmax 38 the maximum specific growth rate, and Ky is 
the substrate affinity constant. Although the model 
(1.a)-(1.d) represents in a simple way the behavior of 
the digestion process, it retains the most important 
dynamical features of the process, making it suitable 
for control study purposes (Dochain and Bastin, 1985, 
1986; Polihnorakis e¢ al., 1993). 

When anaerobic digestion is used for wastewater 
treatment purposes, the control objective consists of 
regulating the output pollution at a prescribed effluent 
concentration despite the fluctuations of the input 
pollution and environment conditions, by acting on the 
dilution rate D (Dochain and Bastin, 1986; Renard et 
al., 1988; Polihnorakis e¢ al., 1993). It has been pointed 
out by Dochain and Bastin (1986) that two major 
problems arise when dealing with the design of a control 
strategy: choosing appropriate analytical expressions 
for 4; and #2 and estimating the parameters of the 
chosen expressions (4max and Ky, in the case of the 
Monod law). 

2.1. Adaptive Control with Biogas Flow Rate 
Measurements. Dochain and Bastin (1985, 1986) 

proposed the following adaptive control strategy to avoid 
the difficulties of choosing analytical expressions for the 
specific growth rates s, and yw. The pollution level can 
be defined as the total substrate concentration S = S; 
+ So. It is assumed that the biogas production rates 
Qcx, and Qco, can be expressed as follows (Renard et 

al., 1988): 

Rex, = RatgXo (Le) 

Qeu, = heyy X, + RetyX,, a.6 

By combining the model equations (l.a)~(1.f), one 

equation describing the dynamical behavior of S is 
obtained: 

S = -a,Qeu, + F2@co, + DIS, ~ S) (2.a) 

where the parameters c, and a2 are the nonlinear 
functionalities of the yield coefficients: 

1 _ (hy — Bhg) ky~ ky 

ky 2 ks 7G Rk 
  a, = 

Notice that the right-hand side of (2) depends only on 
the unknown coefficients a, and ae and on biogas flow 

rates and substrate concentrations. Total substrate 
concentrations S can be made available for measure- 
ments via standard COD methods (Renard e el., 1988; 
Pouhnorakis e¢ af., 1993: Weiland and Rozzi. 1991). In 
some cases, biogas flow rates Qceo, and Q can be 

available by measurements with standard “orsat” gas 
analyzers (verified by gas chromatography): Renard e¢ 
ai. 1988; Polibnor vias ve af, 1999). A Euler approxi- 
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mation of the time derivative in (2) gives the sampling 
version for the dynamical behavior of S: 

Suez = 8, — OT QReu7 + O2TQco,7 + TD (Sins - S,) 

where T is the sampling period. Let us now describe 
the control algorithm. In most cases (Dochain and 
Bastin, 1985; Renard et al., 1988), a realistic assumption 

is that k, = k3,s0 that dg 0. This assumption implies 
that most organic matter is converted into volatile fatty 
acids by acidogenic bacteria. In this way, the following 
expression is obtained: 

Star = S, — OT Qe, 7TDAS ,. — SY) (3) 
ine 

Let S* be the desired substrate concentration. If we 
wish that the regulation error E, = S* — S goes 

exponentially to zero, i.e., Eizr = cEk,,0 <c¢ ¢ 1. and 
assume that biogas flow rates are available for mea- 
surements, the command input D, should be given as 
follows: 

(1 eS" - S) tb a TQa 
D,=—————_——__--——— 

‘ TSing 7 S,) 

Recall that the parameter a, is unknown, so it should 

be replaced in the above equation by on-line estimates: 

D (1 -¢S* -S) + G17 Qcu,: 
= (4 

‘ MSins -S) " 

The parameter a is on-line estimated from eq 3 via a 
recursive least-squares algorithm with a forgetting 
factor y: 

Oy, = Gye om TPQ oH (35.a) 

e& =S,- Spt Gr ¢-rT Qn AS, ~Syp (5.b) 

Pir Que - p=}, - Se (5.c) 
y ¥ + Qu, 

where 0 < y < 1. In the next sections, we will recall 

eqs 4 and 5 as Dochain and Bastin’s control startegy 
(henceforth, just DBCS). The implementation of BDCE 
requires measurements of methane flow rate and inflow 
and outflow substrate concentrations. Renard et al. 

(1988) made a successful implementation of the above 
algorithm in a biomethanation pilot-scale reactor, ob- 
taining good control performance against step changes 
in the feed load. Polihronakis et al. (1993) carried out 
an implementation in a large-scale (1600 m?) digester 
of a municipal wastewater treatment plant. The results 
obtained with such real-life experiments encourage the 
applicalion of adaptive controllers to regubate the 

digester operation. 

3. Theoretical Background 

Departing from DBCS. a new adaptive controller 

without biogas Huw rate measurements ts developed 
As mentioned earher, DBCS given by eqs 4 and 3 hus 
the drawback that biogas flow rate measurement 
required. Such measurements increase costs 
same practical Situnuions, are not accurate 
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these difficulties, a new adaptive control strategy re- 

quiring only substrate concentration measurements is 

proposed. 
Equation 2 can be rewritten as follows: 

$= DiS, - S) ~ Rtn X, Xp) (6) 

where R(uryio,X1X2) = arkgeXe + aalksiX + keu2X2) 

is the consumption rate of substrate. Let us define Z(t) 

= R(ur(t),uolt).X1(t),Xo(t)), so that eq 6 can be written 

‘dsia 

$= DIS, — 8) ~ 20) (1) 

If we wish that the regulation error E(t) = S(t) — S* 

converges asymptotically and exponentially to zero in 

the form dE/dt = -AE,4 > 0, ie., E(t) = E(0) exp(—4e), 
the command input should be calculated in the form: 

Z(t) — (S(t) — S*) 

DO = Ts) = SO) &) 
Notice that to implement eq 8 the instantaneous value 
of the substrate consumption rate Z(t) is required rather 
than the global functionality of RQ: 2X14). Since it 
was assumed that the functionality of R(j142-%1,X2) is 
unknown, Z(£) should be replaced in eq 8 by on-line 
estimates, In principle, Z(¢) can be obtained from the 

mass balance (7) in the form Z(t) = S - D(t) (Sin(t) - 
S(t). Such an estimation idea is not physically realiz- 
able because, in order to calculate D(z), the value of Z(t) - 
is needed, and vise versa. However, if a Euler ap- 

proximation of S is used, the following equation provides 
an estimate of Z at time ¢: 

zZ, = (S, — S,-7VT — Dp-7 Sing ~ S) (9) 

so that the command input used to control the digester 
in the time interval (¢, ¢ + T) is 

p= Z, — US, — $*) (0) 
‘ Sing ~ 8) 

In this way, an adaptive control strategy which does not 
require biogas flow rate measurements has been ob- 

tained. Notice that eq 9 can also be viewed as a 
disturbance estimator. Thus, we will recall the control 
strategies (9) and (10) as adaptive control strategies 
with disturbance estimation (henceforth, just ACDE). 
Space limitations permit only a brief outline of the 
stabilization properties of ACDE. The interested reader 
is referred to the paper by Alvarez-Ramirez et al. (1995). 
Specifically, we proved that to a relative degree one 
system with bounded uncertainties (which is the case 
in anaerobic digesters) is stable when driven by the 
adaptive controllers (9) and (10). More relevant to the 
topic of this work, it was shown that the regulation error 
1s on the order of the sampling time T. After the 
submission of this work, we became aware of a paper 
by Tesfaye and Tomizuka (1996). In that paper, an 
approach analogous to the one reported in our previous 
work (1995) is reported. Tesfaye and Tomizuka’s control 
strategy applies to linear systems, and both theoretical 
and experimental results on servomechanisms are 
presented. It must be pointed out that experimental 
and theoretical results in that paper are similar in 
nature to our results (Alvarez-Ramirez et al., 1995; and 
this work), 
DBCS and ACDE can be related in the following form 

Equation 10 can be written as 

D= TZ, + THS, — S*) 

 TSing ~ Sd 
Ife and 4 are chosen in such a way that TA = 1l-c, 

then according to eq 4 TZ, = 41 ;Qcu,:. That is, if the 

coefficient a, is unknown, ACDE takes the term a1Qcu, 

as an unknown time-varying parameter, overcoming in 

this way the measurements of biogas flow rate. As in 

the case of the parameter a), the instantaneous con- 

sumption rate Z(t)-can be estimated by means of a 

recursive least-squares algorithm: 

a) 

  

Z,= 2... - TPe, (12.a) 

@, = 8, — Sy — T2,-1 + TD, AS, ~ Sin;) (12-0) 

Pion P, P,= “ot, “SF a) (12.c) 

It seems that eq 12 has certain filtering properties 

against the noise caused by the standard error of the 

measurements (Goodwin and Sin, 1984). From the 

above observation, we conclude that both contro! schemes 

DBCS and ACDE should yield comparable control 

performance. That is, the above-described control 

schemes have analogous stabilization properties. 

4. Materials and Methods 

4.1. Design and Operation of a Pilot-Scale Di- 

gester. The anaerobic process was conduced in an up- 

flow ascendent sludge blanket (UASB) reactor of 2.65 

L working volume, and it was constructed from standard 

glass parts. The reactor was loaded with 1.15 L of 

anaerobic sludges from a middle-scale anaerobic di- - 

gester used for treating the university wastewaters. The 

loading substrate consisted of a lactose solution supple- 

mented with the RAMM medium (Shelton and Tiedje, 

1984), and its composition was quantitatively character- 

ized as chemical oxygen demand (COD). The reactor 

was maintained at temperatures of 35 + 3 °C by an 

external heating coil. The reactor was eventually added 

with bicarbonates to avoid acidification of the sludge 

medium, although no control of pH was made. Mea- 

surements of COD of both the influent and effluent 

substrate concentrations were carried out manually 

every 12 h, namely, a typical sampling period in 
municipal wastewater treatment plants. 

4.2. Methods. COD was determined by triplicate 

via the sulfuric acid—dichromate method, as described 

by Renard et al. (1988). The total biogas flow rate was 

made by the displacement of a liquid column, and the 

fraction of methane in such biogas was determined by 

gas chromatography. 

4.3. Implementation of the Controllers. ACDE 

given by eqs 9 and 10 has been used off-line to control 

the digester. That is, the measurements are fed manu- 

ally into a computer and the control action proposed by 

the algorithms is also applied manually. To avoid 

unrealistic situations, the dilution rate was restricted 

to be positive and upper bounded O s D, $ Dix, with 

Dmax = 2.0 day7'. Measurements of Qcu, were used to 

calculate the DBAC command input according to eqs 5 

and 6. The value of D, obtained in this way was used 

only to compare it with the value obtained by means of 

eqs 9 and 10. 

5. Results and Discussion 

5.1. Calibration and the Controllers. The follow. 

ing procedure was used to choose the control parameter 
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Figure 1. Influent concentration Sj, and dilution rate D; calcu- 

lated from ACDE (eqs 9 and 10). Notice that D, varies as the 
inverse of Siq. 

Ain eq 10. Under exact knowledge of the substrate 
consumption rate Z(t), the dynamics of the regulation 
error are E(t) = E(Q) exp(—2z), so 17! can be interpreted 
as the mean convergence time of S(¢) to the setpoint S*. 
But this interpretation is also a definition of the nominal 
dilution rate D. Hence, D™! = 4 = 1.5 day7!. On the 
other hand, the controller parameter c in eq 5 was 
chosen according to the relation 1 —c = TA, so thatc = 
0.25 (dimensionless). The value of the forgetting factor 
yin the recursive least-squares estimators was equal 
to 0.75. Simulations of a numerical example (see, for 
instance, Dochain and Bastin, 1996) showed that 0.75 
presented a good compromise between measurement 
noise and fluctuations of a, and aa. 

5.2. Operation of the Digester with the New 
Controller. The anaerobic reactor was operated during 
115 days. The prescribed effluent concentration (se?- 
point), S*, was chosen as 0.1 g of CODAL, which is about 

95% of substrate degradation with respect to influent 
concentrations. Every 12 h, a sample of mixed liquid 
is taken from the influent and effluent and analyzed 
for their COD content. The results are used by ACDE 
to calculate a new value of the dilution rate, D,, which 
is shown in Figure 1 (see also Figure 4 for a finer plot 

of D,). The influent concentration was changed during 

the control experiment, as is also shown in Figure 1. 
Moreover, tight control of pH and temperature was not 
made, so low-amplitude fluctuations of temperature (+3 

°C) and pH were allowed to occur during the experi- 
ment. As expressed by eq 9, fluctuations of the calcu- 
lated command input, D;, are caused by variations of 
Sin. pH, temperature, etc. In particular, D, varies as 

the inverse of S;, (see Figure 1). When Sin is increased, 
D, is reduced in a way that depends on the variation of 
Sin. Conversely, when Sj, is decreased, D, is increased 
so to allow the treatment of larger wastewater flows. 
In addition, operation conditions such as temperature 
and pH have important effects in the activity of the 
anaerobic sludge. Such effects are detected by the 
estimator (10) as an increase or decrease in the sub- 
strate consumption rate Z;, so the controller (9) adjusts 
the command input D, to these operation conditions. In 
this way, ACDE attenuates the effects of the distur- 
bance acting on the digester, so that only very small 
and temporary fluctuations in the concentration of the 
effluent are observed after changing the substrate 
concentration (days 50 and 75). Such a good control 
performance was obtained deSpite the so large sampling 
period (12h). This performance would be improved with 
more frequently available measurements. 

Figure 2 shows the estimated values of the substrate 
consumption rate Z,. Notice that Z, varies along the 
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Figure 2, Estimated value of the substrate consumption rate Z, 
using ACDE. 
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Figure 3. Methane production rate in the controlled pilot-scale 
digester. The estimated value of a is also shown, Although a, 
is not a constant parameter, it fluctuates around a value of 
approximately 1.75 g of COD/L of CH,, namely, a typical value in 
anaerobic digesters. 

experimental period. Two factors may cause such 
behavior: (1) the increases in the influent concentration 
Sin, which lead to an increase in the substrate consump- 
tion rate, and (2) the progressive adaptation of the 
anaerobic sludge to substrate and environmental condi- 
tions. In this way, the estimation scheme (10) (or (12)) 

can be used to monitor the operation conditions of the 
anaerobic sludge (Weiland and Rozzi, 1991). More work 
along this line is in progress and will be presented 
elsewhere. 

5.3. Comparison of the Command Input with 
That Obtained with DBCS. Let us now calculate the 
command input D, with DBAC. Figure 3 presents the 
production of methane during the experimental period. 
With this ‘measurement and the substrate measure- 
ments, we used the least-squares algorithm (5) with y 

= 0.75 to estimate the coefficient a). Figure 3 also 
presents the dynamics of the estimation a,. Note that, 
although a, ts not constant, it fluctuates around a value 
of 1.75 g of COD/L of CHy. This value agrees very well 
with typical values reported for anaerobic digesters 
(Dochain and Bastin, 1986; Polihnorakis et al., 1993). 
The fluctuations of a; can be caused by the fact that a; 
is not necessarily a constant parameter since the 
assumed relation of a; with the kinetic parameters (h:, 

-.- &g) (eq 2.b derived from Monod’s model) is actually a 

rather complex function of substrate concentration, 
temperature, pH, and mixing conditions into the sludge 
bed (Dochain and Bastin, 1986). The effects of all these 
operation conditions are reflected in the variations of 
a1. The estimated value of a; was used in eq 4 to 
calculate the command input D;. Figure 4 shows the
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Figure 4. Dilution rate D, values calculated with ACDE and 
DBCS. Observe that the agreement between the command inputs 
is very good, thus demonstrating the equivalence between DBCS 
and ACDE. 

dilution rate D, values for the cases of contro! with and 
without biogas flow rate measurements. Observe that 
the agreement between the command inputs is very 
good, thus demonstrating the equivalence between 
DBCS and ACDE. However, as mentioned earlier, if 
biogas production is not important, ACDE is cheaper 
than the feedback controller from DBCS. In fact, the 
use of ACDE implies a lower operational cost and needs 
cheaper equipment than that of DBCS. 

6. Conclusions 

An adaptive control strategy to control anaerobic 
digestion was presented. As standard adaptive control 
strategies, it is based on a simple mathematical model 
of the digestion and does not require any analytical 
expression for the specific growth rates 4, and zo. The 
primary advantage of this new adaptive controller is 
that measurements of biogas flow rate are not required. 
The consequence is an easy and cheaper implementation 
of the controller. Nevertheless, results are comparable 
with results obtained by implementing standard adap- 
tive controllers with biogas flow rate measurements. 
Another feature of the proposed adaptive controller is 
that it can be tuned analogously as standard adaptive 
controllers. For instance, Ti = 1 ~c relates the gaine 
of BDAC and the gain of ACDE. 

Future research should be addressed to problems 
concerning practical applications of adaptive control 
algorithms, such as the development and validation of 
sensors for on-line measurements of volatile fatty acid 
and volatile solid concentrations in the influent and 
effluent of the digester (Powell and Archer, 1988). Since 
actual anaerobic digesters do not satisfy the well-mixed 
assumption, another problem to be addressed is the 
design of optimal sampling strategies to monitor the 
substrate concentrations at different points and depths. 
This could be useful to improve the control performance 
in large-scale anaerobic digesters. 

Nomenclature 

¢ = tuning parameter in controllers (4) and (5) 

D = dilution rate . 
&,. ky, Rg, Re, ks, ke = yield coefficients 

Qeu, = methane gas flow rate 
Qco, = carbon dioxide flaw rate 

S = total substrate concentration 
= setpoint 

= organic 

volatile 

  

3 
s natier concentration 

cid concentration 
    

    

T = sampling period 

X; = acidogenic bacteria concentration 

X2 = methanogenic bacteria concentration 

Z = substrate consumption rate 

Greek Letters 

01, @2 = unknown parameters in model (3) 

4 = tuning parameter in controllers (9) and (10) 
Hi = acidogenic bacteria-specific growth rate 

#2 = methanogenic bacteria-specific growth rate 
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