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Gain-Scheduled Oxygen Concentration Control
System for a Bioreactor

H. Arévalo, F. Sanchez, F. Ruiz, Senior, IEEE, D. Guerrero, D. Patino, Member, IEEE, C.J. Alméciga-
Diaz and A. Rodriguez-Lopez

Abstract— This article presents a multi-variable control strategy
for the regulation of Dissolved Oxygen Concentration in a stirred
laboratory-scale bioreactor. The controller manipulates the airflow
and agitation speed in the reactor. Departing from a mechanistic
model that relates the manipulated variables and the oxygen
transfer coefficient, linearized local models of the process are
obtained. It is observed that there is high variability in the process
behavior with the operating point. Then, a Gain-Scheduled
controller is proposed. The strategy varies the agitation speed
employing a PI control law and varies the air flow according to a
switching law that detects saturations in the manipulated variables.
The proposed strategy is evaluated in simulation and implemented
in a real bioreactor. Results show that the strategy is able to
regulate the oxygen concentration in a wide range of operating
conditions.

Index Terms— Gain-scheduling control, Bioreactor control,
Dissolved oxygen control

I. INTRODUCTION

OS procesos biotecnologicos se fundamentan en la

obtencion de productos metabodlicos utiles a partir de
materiales biologicos. La gran mayoria de bioprocesos son
operados bajo condiciones no estacionarias en modo de
fermentacion discontinua (batch mode) o fermentacion
alimentada (fed-batch mode), [1].
Una fermentacion discontinua puede ser considerada como un
sistema cerrado, debido a que se tiene una condicion inicial en
forma de una solucion esterilizada de nutrientes, y a medida
que va pasando el tiempo se agrega oxigeno en forma de aire,
un agente antiespumante y acidos o bases para controlar el pH,
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permitiendo que se lleve a cabo la incubacion en condiciones
optimas. Por otro lado, en los procesos alimentados los
sustratos se afiaden escalonadamente a medida que progresa la
fermentacion, [2].

Dichos procesos conducen a comportamientos dindmicos
muy complejos, que en ocasiones son imposibles de
determinar de manera puramente experimental, dado que no
permiten asegurar una alta estabilidad y reproductibilidad en
los resultados del proceso. Por esta razon, los métodos
matematicos toman un rol importante en el proceso de
analisis, ya que la complicada estructura metabodlica y su
mecanismo de regulacion no estan comprendidos y estudiados
en su totalidad. Por lo tanto, se hace un analisis simplificado
del proceso intracelular del microorganismo y de las
variaciones al interior del biorreactor producidas por Ia
dinamica del fluido en un sistema multi-fase, [2].

Para el caso particular de este trabajo, el proceso que se
controla es la transferencia de oxigeno en un biorreactor. La
concentracion de oxigeno en el medio de cultivo es uno de los
parametros mas importantes en los procesos biotecnologicos,
[3, 4, 5]. Este fendmeno consiste en una corriente de aire que
genera una serie de burbujas, las cuales se desplazan por el
biorreactor por efecto de la velocidad de agitacion producida
por el giro de una hélice, modificando asi la concentracion de
oxigeno disuelto en el medio. El comportamiento dindmico de
este fendémeno ha sido estudiado previamente, con miras al
disefio de reactores y al desarrollo de controladores, ver por
ejemplo [6, 7].

En trabajos previos se han desarrollado diversas estrategias

de control para regular la concentraciéon de oxigeno, no solo en
biorreactores, sino también en procesos de tratamiento de
aguas residuales, [8]. El problema resulta ser altamente
complejo debido a la presencia de dinamicas no lineales, como
saturaciones y variabilidad paramétrica.
Entre las técnicas mas empleadas se encuentran el control
predictivo basado en modelos, utilizado en [9, 10, 11, 12].
Otra técnica de control muy empleada para resolver el
problema es el control adaptativo, [13, 3, 14]. También ha sino
empleadas técnicas de control inteligente en [15, 13, 16, 17].
En estos trabajos se manipula la velocidad de agitacion de la
hélice para alterar la transferencia de oxigeno y regular la
concentracion del mismo.

Una aproximacion diferente se presenta en [18]. Alli se
expone un controlador con dos variables manipuladas, que
modifica la velocidad de agitacion y la temperatura del medio
para regular la concentracion de oxigeno. En esta estrategia,
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cuando se alcanza la capacidad maxima de transferencia de
oxigeno del biorreactor, la temperatura disminuye para reducir
la demanda de oxigeno.

Para compensar los efectos de algunas no-linealidades en el
comportamiento del lazo de control es posible emplear
estrategias del tipo Gain-Scheduling, [19, 20, 21]. Esta
estrategia ha sido usada, por ejemplo, en [22] para el control
de temperatura en un horno de recalentamiento y en [8] para el
control de oxigeno disuelto en plantas de tratamiento de aguas
residuales.

En este trabajo, se desarrolla una estrategia de control de
concentracion de oxigeno para un biorreactor. El controlador
regula la concentracion de oxigeno por medio de la
manipulaciéon de dos variables: flujo de aire entrante y
velocidad de agitacion de la hélice, logrando mantener un
desempefio adecuado en un amplio rango de operacion. El
sistema esta en capacidad de seleccionar un nivel de flujo de
aire adecuado para evitar saturacion en la transferencia de
oxigeno y de ajustar los parametros del controlador de
velocidad de agitacion para adaptarse al punto de operacion.
El articulo estd organizado de la siguiente manera, la seccion
IT describe el proceso de transferencia de oxigeno, la seccion
IV presenta la estrategia de control propuesta, la seccion V
muestra los resultados obtenidos en simulacidon y en pruebas
experimentales. Finalmente, La seccion VI presenta las
conclusiones y trabajos futuros.

II. EL PROCESO DE TRANSFERENCIA DE OXIGENO

La concentracion de oxigeno disuelto (CO) se define como
la cantidad de oxigeno contenido en la fase liquida del medio
de cultivo, por unidad de volumen. Usualmente se mide en
gL”(-1). La evolucion del CO en la fase liquida de un
biorreactor esta dada por la ecuacion (1) de conservacion de
masas, donde OTR es la tasa de transferencia desde la fase
gaseosa (aire) hasta la fase liquida y OUR es la tasa de
absorcion de oxigeno por parte de la biomasa,

CO(t) = OTR(t) — OUR(t). (1)

El proceso de transferencia de oxigeno (OTR), consiste en
inyectar aire al biorreactor generando un conjunto de burbujas
que van de abajo hacia arriba en la fase liquida. Durante el
desplazamiento, la diferencia en la concentracion de oxigeno
entre el gas y el liquido hace que en oxigeno pase de aire a
liquido hasta alcanzar el equilibrio, esto se ilustra en la Fig. 1.

El parametro que define la tasa de transferencia de oxigeno
en un biorreactor se denomina coeficiente volumétrico de
transferencia de masa (K;a). Este parametro es caracteristico
de cada biorreactor y se ve afectado por el flujo de aire
entrante F;, (vvm) y la velocidad de agitacion w (rpm),
representado mediante la relacion

K,a = K a(w, F;,). 2)
Por lo tanto, la dindmica que describe el proceso de

transferencia de oxigeno al biorreactor estd dada por la
ecuacion (3), donde CO es la concentracion de oxigeno actual
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en el biorreactor, CO* es la concentracion de oxigeno de
saturacion y OUR es la tasa de absorcion de oxigeno por parte
de la biomasa,

CO(t) = K,a(t) [CO* — CO()] — OUR(D). 3)

Dado que la variable CO solo puede tomar valores entre 0 y
CO*, es conveniente expresar la concentracion de oxigeno de
forma porcentual, respecto a la saturacion. Para esto se divide
cada término de la ecuacion (3) entre CO*, que corresponde al

100% de contenido de oxigeno disuelto en el biorreactor,
obteniendo la siguiente ecuacion,

COy,(t) = K,a(t)[100% — COy,(t)] — OURy, (). 4)

Agitation speed (w)

B

Air flow ( Fw )

Figura 1. Esquema del proceso de transferencia de oxigeno.

A. Descripcion del sistema

Para todos los experimentos se empled un fermentador 3L
Benchtop KLF 2000° de Bioengineering A.G. El CO,; se
midié con una sonda pO2 de Mettler Toledo Inc. El flujo de
aire esta expresado en vvm (volumen de aire por volumen de
liquido por minuto) como suele emplearse en procesos
discontinuos. Este es re%ulado por un controlador masico de
flujo Smart-Track 100~ de Sierra Instruments Inc. La
velocidad de agitacion se expresa en rpm (revoluciones por
minuto) y es regulada por un motor trifasico con controlador
de frecuencia variable de Unitech A.G. La temperatura es
controlada a 28 °C por un controlador automatico de
Bioengineering A.G. La adquisicion de datos se realizé en un
sistema CompactRIO de National Instruments, con un tiempo
de muestreo de /0 s. La ejecucion de los controladores PI
disefiados, asi como las maquinas de estados para la seleccion
automatica de los controladores y la interfaz grafica se
implementaron en LabVIEW.

B. Modelo lineal

En [6] se presenta una caracterizacion del proceso de
transferencia de oxigeno en el biorreactor en estudio y se
muestra que, para condicion de flujo constante, existe una
relacion lineal entre K;a y w, de la forma:

Ka(t) =aw()+b Q)

Donde a y b son los parametros que varian con el nivel de
flujo, como se observa en la Tabla I.
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TABLA I
PARAMETROS DEL K4
1. F;, (vwm) 2. a 3. b
4. 0,2 5. 0,05 6. 5,81
7. 05 8 0,104 9. 16,1
10. 1 11. 0,1 12. 19,6
13. 1,5 14. 0,24 15. 43,6

Al incluir la relacion lineal entre agitacion y coeficiente de
transferencia de oxigeno en la ecuacion (4), el modelo del
proceso resulta ser:

COy(t) = [aw(t) + b] [100% — COy,(t)] — OURy ()  (6)

Dado que la ecuacién (6) es no lineal, se realiza un proceso
de linealizacion alrededor de un punto de equilibro definido
por la tripleta

13 = [CO%, OUR%, 6] (7)

El modelo incremental, alrededor de un punto de equilibrio
definido por la ecuacion (7), obtenido mediante la expansion
en series de Taylor de la ecuacion (6), resulta ser:

COy(t) = —[a@ + b ] COy(t) — OURy (1) + a [100% — CO) &(t) (8)

Posteriormente, se calcula la funcién de transferencia que
relaciona la concentracion de oxigeno disuelto con la
velocidad de agitacion y con la tasa de absorcion de oxigeno
de la biomasa, obteniendo:

COy(s) = 7 @(s) + = OURy(s) 9)
Donde:
ky = 2 [100%-co] (Ganancia respecto a agitacion)
aw+b
k,=— aa; > (Ganancia respecto a perturbacion)
T=— (Constante de tiempo del sistema)
aw+b

Una vez definida la funcion de transferencia, se procede a
evaluar la respuesta en frecuencia para diferentes puntos de
operacion, observando como varia la ganancia (k;) y la
constante de tiempo al cambiar el punto de operacion, con el
proposito de evaluar las variaciones paramétricas y determinar
si es posible disefiar un Gnico controlador lineal e invariante
con el tiempo que regule el proceso en todas las condiciones
de trabajo.

En la Fig. 2 se observa un conjunto de posibles respuestas
en frecuencia para una condicion de flujo de 0.5 vvm, dada
una variacion en la velocidad de agitacion desde 200 rpm
hasta 900 rpm y en la CO% desde 10% hasta 90%. En esta
figura se puede apreciar que, para esta condicion de flujo, la
ganancia del proceso varia mas de 40dB segiin el punto de
operacion, y el ancho de banda se desplaza mas de una década.
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Mogniude (48)

Phase (deg)

Figura 2. Respuesta en frecuencia de la funcion de transferencia entre ® y

COy, para F;,=0.5 vvm, al variar el punto de operacion.

De igual modo, en la Tabla II se exponen los valores
minimos y maximos de la ganancia k; y del polo (-1/7) para las
distintas condiciones de flujo. En esta se observa la diferencia
entre los valores maximos y minimos de los parametros del
modelo lineal. La ubicacion del polo entre todas las
condiciones varia mas de una década, mientras que la
ganancia presenta variaciones de mas de dos ordenes de
magnitud. Estas variaciones no permiten que un solo
controlador lineal e invariante con el tiempo garantice un
desempefio adecuado en todas las condiciones de operacion.

TABLAII
VALORES MINIMOS Y MAXIMOS DEL POLO Y LA GANANCIA PARA CADA
CONDICION DE FLUJO
Fin PoloMin  Polo Max k; Min k; Max
(vvm)
0,2 - 5031 -42,970 0,012 0,969
0,5 -4,839 -78129 0,014 1,947
1 -9,627 -111,897 0,013 1,365
1,5 -4,305 -172,235 0,014 5,014

Para limitar el rango de variacion de los parametros del
sistema se hizo necesario reducir los limites de operacion para
facilitar el proceso de disefio del controlador. Por lo cual, los
limites de operacion considerados para el disefio del sistema
de control estan definidos desde 500 rpm hasta 900 rpm para
la velocidad de agitacion, ya que a 200 rpm no se genera una
transferencia de oxigeno considerable y para la CO% desde
10% hasta 50%, dado que una concentraciéon de oxigeno
superior al 50% es dificilmente alcanzable en la practica.

I11. ARQUITECTURA DE CONTROL

En esta seccion se propone una arquitectura de control que
permite compensar la alta variabilidad de los parametros del
sistema al modificar el punto de operacion. Para ello, se toman
como referencia las técnicas Gain-Scheduling [19] y control
por sobre-mando [21], planteando un esquema que combine
ambas ideas.

Para una condicién de operacion fija, la arquitectura de
control que mejor se ajusta al proceso de transferencia de
oxigeno descrita en la ecuaciéon (9), es una accion
Proporcional-Integral (PI), ya que se tiene un proceso estable
de primer orden mas un segundo polo debido a la dinamica de
la sonda de medicion. Esta estrategia garantiza error nulo en
régimen permanente ante cualquier perturbacion. Ademas,
agregar una accion derivativa al controlador no es conveniente
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cuando se posee una seiial ruidosa, que es el caso de la medida
de oxigeno disponible.

Definidas las caracteristicas del controlador “local”, para un
punto de equilibrio dado, se procede a definir el esquema de
conmutacion para realizar la seleccion automatica del
controlador dependiendo de la condicion actual del sistema.

A.  Seleccion automatica de controladores

En la Fig. 3 se presenta el esquema general del lazo de
control para la concentracion de oxigeno en el biorreactor. En
esta se observan cuatro bloques importantes: una maquina de
estados para la seleccion de la condicion de flujo (bloque azul
claro), un subsistema que determina el controlador a emplear
dependiendo de la condicion de operacion del sistema (bloque
naranja), un bloque para permite simular perturbaciones por
consumo de oxigeno (bloque violeta) y el bloque que
representa la dinamica no-lineal del proceso de trasferencia de
oxigeno (bloque rojo), ademas del bloque de la dindmica de la
sonda (amarillo) y la sefial de referencia (verde).

Selector - Control

Modelo_No_Lineal

g

Referencia ‘

Integrador coD

Selector - Flujo

1 Disturbio

0.0255+1

Sonda
Figura 3. Esquema general del lazo de control automatico para la
concentracion de oxigeno del biorreactor.

B. Magquina de estados para seleccion de condicion de flujo

La primera etapa a disefiar corresponde a una maquina de
estados que determina el nivel de flujo de aire necesario para
mantener el sistema en operacion lineal. Al aumentar el flujo
aplicado se modifica el coeficiente de transferencia de oxigeno
K;a y en consecuencia los valores de @ y b de la aproximacion
linea, ecuacion (5). Considerando que la maxima velocidad de
agitacion es de 899 rpm, a medida que se aumenta F;, es
posible alcanzar mayores valores de OTR.

Al inicio de un cultivo la concentracion de biomasa, y por
ende la tasa de absorcion de oxigeno, es baja, por esto el
estado inicial de flujo se fija en 0,2 vvm. En esta condicion de
flujo, seglin la Tabla I, la sensibilidad de la transferencia de
oxigeno con la agitacion es baja (a=0.0)5).

Una vez la velocidad de agitacion alcanza su valor maximo
de 899 rpm se realiza una conmutacion, aumentando el flujo
de aire a 0,5 vwvm. Esto permite doblar la sensibilidad de la
transferencia de oxigeno con la agitacion (a=0.104), ver Tabla
L.

Luego de efectuada la conmutacion se da un tiempo de
espera de /8 min, tiempo prudente para garantizar la
estabilizacion del sistema. En seguida se reactiva Ia
supervision de la agitaciéon, buscando nuevamente una
condicion de saturacion. Cuando se detecta esta condicion se
realiza un nuevo incremento de flujo de aire. Esta dinamica se
repite para las otras dos condiciones (/ vwm y 1,5 vvm) e
igualmente para el sentido contrario (desde /,5 vvm hasta 0,2
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vwm), cuando la tasa de absorcion de oxigeno estd
disminuyendo, aunque la sefial de control debe alcanzar su
valor minimo en 500 rpm, para inducir una conmutacion.

C. Subsistema para la seleccion de lazo de control PI

Para el disefio de los controladores locales se establecieron
cuatro regiones de operacion para cada condicion de flujo
entrante, como se observa en la Fig. 4. Las regiones dependen
de los limites minimos y maximos de la velocidad de agitacion
y de CO»,. De modo que, al tener cuatro condiciones de flujo a
la entrada del sistema, se deduce que se dispone de un total de
dieciséis posibles condiciones de operacion del proceso.

Agitacion [rpm)

900 -
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1
1
1
L]
- P=4
i
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i
i
a
710 - [F— e o e e
BO0 e e —
]
1
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(=N | P=2
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a0
(I
hod
bt co%
500 - —_ *
= 2 A R

Figura 4. Regiones de operacion para una condicion de flujo entrante e

intervalos de histéresis.

El bloque Selector-Control en la Fig. 3 corresponde a un
esquema de seleccion para escoger uno de los dieciséis
controladores para una condicion de operacion particular, este
se muestra en la Fig. 5. En este subsistema se pueden
diferenciar cuatro bloques importantes, que se detallan a
continuacion.

Ganancias

Gain_02
W Selector - Condicién

Gain_05

Gain_1 Gain

Gain_15

Control
Selector - Ganancias

Figura 5. Esquema del subsistema para la seleccion del controlador.

(i) Bloque de ganancias (amarillo): En este bloque se
encuentran almacenadas todos los valores de ganancias
para cada uno de los dieciséis controladores disefiados.

(ii) Bloque de seleccion de ganancias por condicion de flujo

(magenta): Se implementa una maquina de estados con el

fin de seleccionar el controlador activo, dada una

condicion de flujo de aire, a partir del parametro a de
entrada.

Bloque de seleccion de ganancias por condicion de

operacion (azul): A partir de las regiones establecidas

anteriormente, se desarrolla una maquina de estados para

(iif)
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seleccionar los parametros del controlador PI que
satisfagan la condicion de operacion actual, determinada
por el valor de CO.; y la velocidad de agitacion.

Esquema del controlador PI (verde): El bloque recibe la
sefial de error y los parametros del controlador para
ejecutar la ley de control PI.

(iv)

La funcion de transferencia de cada controlador PI se
expresa en la ecuacion (10) donde K es la ganancia del
controlador y Z es la posicion del cero.

PI(s) = ky +% = 22 = g, (22%) = g (=) (10)

Segun las pruebas realizadas con el esquema de control de
la Fig. 6, disefiar menos de dieciséis controladores para
cumplir con todos los casos de operacion no es posible, dado
que la incertidumbre paramétrica no permite garantizar una
respuesta transitoria con un tiempo de establecimiento menor
a /0 minutos, requerimiento del proceso de induccion de la

cepa.
| num(s) l} -4
" den(s) -

Y(s)
G(s)

Figura 6. Esquema de control para el disefio de los controladores.

En la Tabla III se muestran las caracteristicas de desempefio
de los dieciséis controladores, junto con su ganancia y la
posicion del cero de la accion de control.

IV. EVALUACION EN SIMULACION

Una vez disefiado el sistema de control automatico, se
procede a verificar su funcionamiento en simulacion,
buscando que el sistema siga correctamente varias sefiales de
referencia y que conmute de manera adecuada dependiendo de
la region de operacion.

Para la prueba realizada se aplica una perturbacion en OUR,
ecuacion (3), generada como una sefal creciente escalonada
tipo rampa, muestreada cada dos horas, como se observa en la
Fig. 7. Esta representa la absorcion continua y creciente de
oxigeno a medida que aumenta la biomasa en el medio de
cultivo. El objetivo de la prueba es evaluar la robustez del
sistema ante perturbaciones constantes y crecientes,
corroborando asi el funcionamiento adecuado de los diferentes
esquemas de conmutacion, tanto para los controladores como
para la condicion de flujo a la entrada.

En la Fig. 8 se observa la sefial de CO.; obtenida para una
referencia del 50%. De esta se puede concluir que el sistema
es capaz de seguir la referencia en presencia de la perturbacion
descrita anteriormente.

Igualmente, en la Fig. 9 se observan las sefiales de control
que corresponden a la agitacion (arriba) y flujo de entrada
(abajo), identificando que durante la prueba se generan tres
conmutaciones en el flujo de aire, siempre aumentando el flujo
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a medida que crece la demanda de oxigeno. A lo largo de toda
la prueba se observa que el controlador de agitacién garantiza
estabilidad en el lazo gracias a la conmutacion de sus

TABLA 111
CARACTERISTICAS DE LOS DIECISEIS CONTROLADORES DISENADOS PARA
CADA CONDICION DE OPERACION

Flujo Caso K Z estzgrer(lzli)r(;liito C())V
(vvm) (min) %%)
1 80 -16 4,58 0,67
2 175 -32 4,47 1,89
3 1490  -18 5,14 1,57
0,2 4 286  -35 5,43 0
1 74 -28 4,72 1,63
2 211 -36 2,69 1,44
0.5 3 126 -30 5,23 1,77
4 397 -33 2,17 1,72
1 95 -31 3,07 1,95
10 2 200  -50 3,80 1,76
' 3 162 -33 3,60 1,50
4 378 47 3,43 1,60
1 92 -32 2,25 1,02
2 220 -47 3,01 111
13 3 169  -33 2,18 1,99
4 363 -55 3,54 1,98

parametros, segun las condiciones de operacion presentes en el
sistema, ver la Fig. 5.

Sin embargo, transcurrido un tiempo aproximado de 30
horas la salida del sistema se desvia de la referencia dado que
se alcanza una condicion de saturacion. En ese momento las
variables manipuladas alcanzan sus limites, w de 900 rpm y
F,, de 1.5 vwvm. Por lo tanto, no es posible aumentar la
transferencia de oxigeno al medio (OTR) en la ecuacion (1),
mientras que la perturbacion OUR contintla aumentando, lo
que causa un descenso en la concentracion de oxigeno.

Lt

OUR (1]
|

I L |
g " E] E; El

Tiempo [h]

Figura 7. Sefial de perturbacién empleada en la prueba simulada.
V. VALIDACION EN EL SISTEMA REAL

Para realizar las pruebas en el sistema real se desarrollaron
algunos ajustes al esquema de control. En primer lugar, se
ampli6 el intervalo de histéresis de las regiones de operacion
para evitar cambios rapidos en las ganancias del controlador.
Se ajustaron los tiempos de espera en las transiciones de las
maquinas de estado de acuerdo con el comportamiento del
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cultivo y se establecié un minimo de agitaciéon de 300 rpm
para garantizar la integridad de los microorganismos.
Asimismo, se introdujo en el esquema general el paso de
control de manual a automatico, debido a que en la etapa de
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del 15% y un tiempo de establecimiento de 5 minutos, este
comportamiento es cercano al esperado segun el disefio y a lo
observado en simulacion. Durante esta prueba la maquina de
estados no generd conmutaciones en el flujo de aire.
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Figura 8. Comportamiento de la concentracién de oxigeno disuelto durante
la prueba simulada para una referencia de COy, del 50%.

El cultivo se inicia con una condicidon inicial de 100% de
CO,, la cual va disminuyendo a medida que la biomasa
aumenta. Una vez finalizada la etapa de crecimiento, se inicia
la etapa de induccion (produccion de proteina) en la que si es
util la regulacion del CO,, en esta fase del cultivo se activa el
sistema en control. Se realizan dos pruebas con diferentes

sefiales de referencia de CO%.
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Figura 9. Comportamiento de las sefiales de control durante la prueba
simulada para una referencia de CO,, del 50%. Agitacion (arriba) y Flujo de
aire (abajo).

En la primera prueba se realiza una variacion tipo paso en la
sefial de referencia, entre 7% y 5%. La Fig. 10 muestra el
comportamiento de la concentracion de oxigeno y la Fig. 11
muestra las sefiales manipuladas y el controlador activo.

Al inicio de la prueba se observa una oscilacion grande en
el oxigeno durante los primeros 5 minutos, hasta que la
maquina de estados conmuta el controlador activo y se logra
estabilizar la CO% transcurridos aproximadamente 8 minutos.

El sistema permanece estable con una CO% del 7% hasta
que se realiza un cambio de referencia a los 23 minutos. Ante
el cambio tipo paso, la CO% responde con un sobre-impulso

Figura 10. Comportamiento de la concentracion de oxigeno disuelto durante

la primera prueba experimental.

En la segunda prueba se somete el sistema a una entrada de
referencia tipo pulso y a una perturbacién de OUR. La Fig. 12
muestra el comportamiento de la concentracion de oxigeno y
la Fig. 13 muestra las sefiales manipuladas y el controlador
activo.
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Figura 11. Comportamiento de las sefiales de control durante la primera
prueba experimental. Flujo de aire (arriba), Agitaciéon (Centro) y
controlador activo (abajo).

La prueba inicia con una referencia del 5% y transcurridos 4
minutos se eleva al 12%. 16 minutos mas adelante se regresa
al 5%. Finalmente, luego de 38 minutos se suspende el
suministro de alimento (glicerol) al microorganismo, esto
conlleva a una desaceleracion del metabolismo y en
consecuencia una reduccion del consumo de oxigeno (OUR),
ver Fig. 12.

Se observa que al aumentar la referencia al 12% en el
minuto 4, la maquina de estados aumenta el flujo de aire y
selecciona el controlador PI correspondiente. Sin embargo, el
controlador no logra estabilizar la concentracion de oxigeno.
Ademas, se presentan dos cambios adicionales de controlador
activo debido a la oscilacion en la agitacién. Esto ocurre
cuando @ se sale de la banda de operacion delimitada por las
lineas negras discontinuas en la Fig. 13.
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Una vez se reduce la referencia al 5% trascurridos 20
minutos, se presenta un nuevo cambio de controlador, pero no
de flujo de aire debido a que la agitacion no alcanza las 500
rpm. En estas condiciones el lazo alcanza equilibrio,
mostrando un sobre-impulso del 15% y un tiempo de
establecimiento de 16 minutos. Esta respuesta es mucho mas
lenta de lo esperado segln las especificaciones de disefio y el
comportamiento en simulacion, indicando alta variabilidad en
el comportamiento de la transferencia de oxigeno.

10 o E) 4 E] ) i

Figura 12. Comportamiento de la concentracion de oxigeno disuelto durante

la segunda prueba experimental.

En el minuto 38 se genera una perturbacion en la tasa de
absorcion de oxigeno, esto se logra suspendiendo el flujo de
alimento al bioreactor. Al reducirse el OUR, ver ecuacion (1),
la CO% aumenta hasta alcanzar un 7%. En la fig. 13 se
observa que el controlador actia reduciendo la agitacion y la
salida nuevamente alcanza a la sefial de referencia en 14
minutos. Durante el transitorio la maquina de estados realiza
un cambio de controlador cuando la agitacion supera el nivel
de conmutacion (linea negra discontinua en la Fig. 13). Notese
que en este caso la conmutacion de controlador no genera
oscilaciones en la concentracion de oxigeno ni en la agitacion.
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Figura 13. Comportamiento de las seflales de control durante la segunda
prueba experimental. Flujo de aire (arriba), Agitacion (Centro) y
controlador activo (abajo).

VI. CONCLUSIONES

En este articulo, se propone una estrategia tipo gain-
scheduling para la regulacion de la concentracion de oxigeno
disuelto en un biorreactor. El controlador manipula la
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velocidad de agitacion y el flujo de aire mediante una maquina
de estados que evita que el proceso de transferencia de
oxigeno entre en saturacion. Ademas, la velocidad de
agitacion se controla mediante una estrategia proporcional-
integral, cuyos parametros se ajustan de acurdo con el punto
de operacion del sistema.

Los controladores lineales locales fueron sintonizados a
partir de modelos linealizados del sistema en diversos puntos
de operacion y los puntos de conmutacion fueron
seleccionados a partir de las variaciones dinamicas causadas
por las incertidumbres paramétricas. Se verifico que la
variabilidad del modelo es muy alta y no es posible obtener un
modelo lineal que lo describa en todas las condiciones de
operacion.

La estrategia de control fue evaluada en simulaciéon y de
forma experimental en un bioreactor de tres litros. En las
pruebas simuladas sobre el modelo no lineal del proceso el
lazo de control mostr6 un comportamiento adecuado,
garantizando una correcta conmutacion en el flujo de aire y
seleccionando adecuadamente el controlador activo.

Los resultados obtenidos en el sistema real muestran que el
algoritmo de control funciona de manera adecuada, realizando
cambios de flujo de aire cuando se satura la agitacion y logra
seguir referencias tipo paso por debajo del 10% de CO.
Ademas, es capaz de compensar perturbaciones causadas por
variaciones metabolicas en el cultivo.

El controlador presentd dificultades para alcanzar equilibrio
cuando la referencia es superior al 10%. Esto puede ser
causado por errores en el modelo de transferencia de oxigeno
para concentraciones altas. Es importante considerar que la
aplicacion al sistema real se esta realizando sobre un
organismo vivo que puede manifestar respuestas que se
escapan a lo contemplado en el modelo.

Como trabajo futuro se desarrollaran estrategias de control
robusto y adaptativo, que estén en capacidad de tolerar
variaciones en el comportamiento del microorganismo,
causadas por factores como la falta de alimento o el estrés
generado por las condiciones ambientales.
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