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Resumen

El objetivo en este articulo es realizar el control de temperatura y pH en un reactor por lotes con alimentacion
disefiado para la produccion de penicilina. Estos reactores discontinuos poseen un cardcter de no linealidad que
los hace sensibles a parémetros de disefio como la alimentacion de sustrato y oxigeno disuelto del sistema,
generando cambios en las condiciones de operacion con facilidad. A partir del planteamiento del modelo que
gobierna el sistema, se realizo una comparacion implementando un control regulatorio y un modelo de control
predictivo no lineal (NMPC por sus siglas en inglés) manipulando los flujos de acido, base y congelante que
circulan por el reactor, con el fin de obtener la mayor produccion de penicilina. Los mejores resultados se
obtuvieron a partir del NMPC, con el que se alcanzo un valor final de penicilina en el reactor de 1.4361 g/L.

Palabras Clave: temperatura, pH, produccion de penicilina, reactor por lotes con alimentacion, modelo de
control predictivo no lineal.

Abstract

Penicillin fermentation is usually carried out in a fed-batch reactor. This process has nonlinearities and
uncertainties of dynamic variables that changes operating conditions easily, and that makes difficult to regulate
the system. The main control goal is to maximize the penicillin concentration, and it is usually reached controlling
temperature and pH in the reactor. This paper compares the performance of an Optimal Control Problem (OCP)
with a regulatory control model and a Nonlinear Model Predictive Control (NMPC) manipulating acid, base and
cooling service flow in the reactor. The result shows that the process variables to control has an effect on the
penicillin final concentration with a highest value of 1.4361 g/L.

Keywords: temperature, pH, penicillin production, fed-batch reactor, nonlinear model predictive control,

1. Formulacion del problema

Los bioprocesos, en general, tienen una
dindmica compleja. Por esto, el control de estos
procesos tiene gran importancia en la industria, en
donde la optimizacidn juega un papel importante
para generar mejores productos y alcanzar un alto
beneficio econdmico.

El proceso de produccion de penicilina es
una fermentacion aerobia en la que se utiliza cepas
bacterianas de Penicillium y sustratos ricos en
carbono (usualmente glucosa) para su conversion
en el antibidtico [1]. La fermentacion de la
penicilina cumple con la teoria aplicada en el
crecimiento de un cultivo bioldgico, el cual
contempla 4 etapas diferenciadas [2]:

»  Ftapa de asimilacion: donde el cultivo asimila
las condiciones del sistema (i.e. temperatura,
pH, sustrato).

»  Crecimiento exponencial- se da la generacién
de la penicilina y un aumento de la biomasa
en el reactor.

» [Ftapa estacionaria: caracterizado por la
limitacion en la propagacion del crecimiento
celular, usualmente dado por la disponibilidad
de espacio y sustrato en el ambiente.

»  Decaimiento celular. en donde se produce el
deceso de las bacterias.

Se han desarrollado diferentes arreglos de
reactores de forma que se aproveche de la mejor
manera las primeras etapas de este proceso, ya



que son las que rigen las condiciones de operacion
y la conversion que se alcance en el proceso [3].

El control en procesos farmacéuticos es de
gran importancia, necesario para asegurar calidad
y pureza en el producto [1]. Como se trata de
sistemas bioldgicos, la medicién y supervision de
las variables involucradas en el proceso de
fermentacion es necesaria para mantener una
buena condicién de operacion y definir limites con
el fin de mejorar la conversion en el sistema [2].
Ademas, este tipo de productos posee regulaciones
y restricciones para su comercializacion. Generar
los controles necesarios para garantizar la calidad
del producto final conlleva a una reduccion en los
costos de operacion [3].

1.1.  Reactores por lotes con alimentacion
en la produccion de penicilina

La mayoria de los procesos bioldgicos se
caracterizan por tener tiempos de reaccion
elevados comparados con los que se tienen
industrialmente. Por esto, se considera el reactor
por lotes como el mejor disefio para estos
procesos, en los que se puede tener el lecho
biolégico con tiempos de retencién elevados para
que la reaccion proceda satisfactoriamente [4].
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Fig. 1 Representacion del reactor por lotes con alimentacion y
el sistema de control [5] [6].

Dadas algunas restricciones operativas,
cuando se alcanzan valores en consumo de
sustrato que no permiten que la produccién siga
avanzando, se realiza la alimentacion de la materia
prima, de manera que no se afecten
significativamente las células que intervienen y se
mantengan las condiciones necesarias para que la
produccion de penicilina continle [5]. De esta
forma, las primeras dos etapas, en donde se

asimila el sustrato y se da el crecimiento celular, se
llevan a cabo en la etapa del reactor donde no se
realiza la alimentacion. Asi, cuando ingresa la
corriente de sustrato al reactor, se logra un retraso
en la etapa estacionaria del sistema, generando un
beneficio por uso de sustrato y por el retraso del
decaimiento celular, alargando el proceso de
produccion.

El consumo del sustrato, necesario para el
crecimiento celular, permite que la cantidad de
biomasa en el sistema aumente, a la vez que
produce amoniaco y diversas sustancias acidas [6].
Esto genera cambios en la concentracion de
hidrogeniones [H*], disminuyendo el pH en el
sistema, afectando la velocidad de crecimiento de
las células productoras de la penicilina. Por otro
lado, el metabolismo celular genera un incremento
en la temperatura, lo que afecta la actividad
bioldgica a causa de un decaimiento celular [5];
mientras que temperaturas bajas alteran Ia
velocidad a la que la reaccion se lleve a cabo.

1.2. Optimal Control Problem (OCP) -
Nonlinear Model _Predictive _Control/

(NMPC)

Todos los procesos en ingenieria quimica
se caracterizan por tener un fuerte componente no
lineal en los modelos que los representan. Por esta
razon, los controles aplicados por medio de un PID
tradicional no tienen resultados satisfactorios, ya
que estan basados en criterios de estabilidad y no
de control. Para esto se ha tenido que plantear
algoritmos robustos de manera que el PID sea
capaz de realizar un control sobre el proceso [7].

Una alternativa para el manejo de este tipo
de procesos es el planteamiento de problemas de
control dptimo (OCPs). El objetivo en estos
modelos es obtener la solucién de sistemas, sujeto
a restricciones asociadas al comportamiento
dindmico de las variables [8]. De esta forma, el
problema de optimizacion es capaz de incluir como
restriccion el control de variables, con el fin de
asegurar la estabilidad del sistema.

Por otro lado, existe el modelo de control
predictivo no lineal (NMPC) que permite Ia
resolucion de multiples OCPs dentro de un
horizonte fijo. Asi, se predice la secuencia optima
de las variables manipuladas de manera iterativa.
De esta forma, a partir de la estimacion de las
variables de proceso, se logra compensar de



manera adecuada retrasos y tiempos muertos en el
sistema gracias a la retroalimentacion de los
valores éptimos estimados [9].

En este articulo se realiza el estudio
detallado de la dindmica en un reactor por lotes con
alimentacion y el modelo caracteristico
desarrollado histéricamente para la produccion de
penicilina. Se implementan computacionalmente
las ecuaciones, para luego obtener un control en
temperatura y pH que permita el maximo valor de
penicilina posible. Se realiza como primera
aproximacién un control regulatorio en el sistema,
seguido de la implementacién de un NMPC para
mejorar la dinamica del modelo.

2. Estado del arte

A lo largo de los afios se han realizado
estudios y aportes que permiten un mejor analisis
de los procesos que involucran el control de
reactores discontinuos y el proceso de
fermentacion de la penicilina. Se han hecho
estudios por separado en los que se obtuvo valores
caracteristicos para los perfiles que se tienen en el
proceso (i.e. temperatura, crecimiento celular,
consumo de sustrato, produccion de penicilina) [3].
Paralelo a estos se realizaron modelos de
optimizacion para la alimentacién y el control de
temperatura en reactores discontinuos [4]. En la
Tabla 1 se resumen los articulos en los que se
realizaron  simultdneamente  estudios sobre
reacciones de fermentacion bioldgica, modelos de
control en los reactores utilizados y la optimizacion
de variables en estos.

Tabla 1. Estado del arte

Ano Autor Estudio
J. F. Van | Control 6ptimo adaptativo de
1995 | Impe et al. | un reactor discontinuo para un
[9] proceso de fermentacién

Pavan O_ptim,izgcién de r.eactores
Kumar blqu!mICQS con diferentes
1997 Shukla et aproximaciones a modelos de
Ukia operacién en reactores

al. [10] | discontinuos
Aproximacién a la optimizacion
2000 K. Zuo et |en tiempo real de un sistema
al. [11] |de fermentacién en reactores

discontinuos.

Tabla 1. (continuada)

” : Simulacion de un reactor
2002 Gul/‘nu/rBé/ro/ discontinuo para la
et al. [2] fermentacion de penicilina.
Identificacion y optimizacion
Lei Zhi de los perfiles de alimentacion
para alta productividad en
2002 | Chen et al. discontinuo de cultivos de
12
[12] células  hibridoma  usando
algoritmos genéticos.
Marcos Automatizacion del proceso de
Aratizo produccion de penicilina con
2004 B £ g/ | SEnsores sensibles y un control
ravo et al. adaptativo basado en sistemas
[3] neuro-fuzzy.
Control 6ptimo no-lineal de un
Ahmad | proceso de fermentacién en un
2009 | Ashoori et | reactor discontinuo utilizando
al. 14 un modelo de acercamiento
[4] mo
predictivo.
o Optimizacion  run-to-run  del
Jianlin  |proceso de fermentacion
2010 | Wang et al. | discontinua  utilizando  un
13 algoritmo en red con
[13] . :
conservacion de energia.
Chongyang Modelo y control dptimo de un
2011 | Livetal sistema dindmico no lineal en
ermentacion iscontinua
e P taci di ti
(6] microbiana.
Control fuzzy no lineal para la
2012 gartolomel;o producciéon de penicilina en un
osenza [5] reactor discontinuo.
Araujo Estrategia de controlador
2015 | Pimentel et | robusto de un bioreactor
al. [14] discontinuo.
Vahab Modelo predictivo estocastico
no-lineal para el control en un
2015 Rostim,igur reactor discontinuo de
et al. [15] polimerizacion.

El estado del arte para la fermentacion de
penicilina es el control optimo de este tipo de
reactores implementando un MPC realizando
simplificaciones con el fin de obtener una expresién
no lineal para la concentracion de penicilina [4].
Este estudio presenta un maximo de concentracion
de penicilina de 1.62 g/L. Sin embargo, no se tuvo
en cuenta el control regulatorio de temperatura y
pH.

3. Formulacion del modelo

A partir del modelo planteado en el trabajo
de Bartolomeo Cosenza [5], se decidi6 realizar
correcciones en el balance de energia que se



presenta incluyendo el efecto de la cinética
bacteriana en el sistema, agregandole ademas los
fendmenos de transferencia de calor. En la Tabla
2 y Tabla 3 se presenta el modelo implementado
con las variables y parametros del sistema.

Datos experimentales sugieren un alto
grado de dependencia del crecimiento de la
biomasa (X) sobre las fuentes de carbono y del
consumo de oxigeno y sustrato [16]. Para esta
variable, la temperatura cumple con el papel de

Tabla 2. Modelo descriptivo del rector de penicilina [5]. Se realizaron modificaciones en el balance de energia y el calor de reaccion

ECUACIONES SISTEMA DINAMICO
Crecimiento de la biomasa
ax Xdv
it X(0) =0.1g/L Ec.1
Produccion de penicilina
dpP Pdv
E:‘L{pr—KP—VE P(O):Og/L Ec.2
Consumo de sustrato
as _ p Hpp Fsg  SdV B
= YxsX Yst myX + TR S(0)=15g/L Ec.3
Perfil de oxigeno disuelto
dCL U Hpp N CL av _
E__EX_EX_"IOX*-KM(CL_CL)_VE CL(O)— 1.16 g/L Ec.4
Volumen en el reactor
av
27 = F + Fa+ Fy = Fuoss V(0) =100 L Ec.5
pH
d[H*] FX —B++VB2+4-101* )1 . oy
" —y(uX—7)+ _ - 1Y) o [H*](0) = 1051 mol/L Ec.6
Perfil de temperatura
dT _F 1 e
E=V(Tf -T) +Vp_C Qrxn — FopcCp (T = T) | 1 — e FePeCoc T(0) = 297K Ec.7
14
Emision de CO,
dco, dx
TR YT + a,X + ag €0,(0) = 0.5 mmol/L Ec.8
ECUACIONES ALGEBRAICAS
_ Hx S CL _E_g _ _ E_d
- L Ky ﬂ} KX +S KoxX+C [kg exp( RT)] [kd exp( RT)] Ec.9
+[H+]+ K2
S Ci Ec.10 | K f P\ Ec.11
Hpp = Hp 2 P ¢ 1, = “\/; (_) c.
Kp+5+i_1<opx+cL 4
L
10—14-
T_T T T~ [H*]|V = (CoFy — CoFp)AL
pr— 0 — —
Floss = VA |exp (5 (Tv — T0)> 1] Ec.12 | B EICETAIY Ec.13
Qryn = UXAH,nV Ec.14 | UA = 34.996F, + 10715 Ec.15




Tabla 3. Constantes y cinéticas del modelo

Simbolo Descripcion Valor

E, Energia de activacion — Crecimiento celular 5100 cal/mol
E, Energia de activacion — Decaimiento celular 50000 cal/mol
me Coeficiente de conservacion de oxigeno 0.467 h™*
my Coeficiente de conservacién de sustrato 0.014h™?
kg Constante de Arrhenius — Crecimiento celular 7-103
kq Constante de Arrhenius — Decaimiento celular 1-10%
K Tasa de hidrdlisis de la penicilina 0.04h7?t
K, Constante de inhibicidon de la formacion de producto 0.10 g/L
Kox Limite de oxigeno para la biomasa 0.02
Kop Limite de oxigeno para la penicilina 5-107* mmol/ gpiomass
Kp Constante de inhibicién para la penicilina 0.0002 g/L
Ky Constante de saturacién de Contois para el sustrato 0.15
K, Constante 1+1071° mol/L
K, Constante 7-1075 mol/L
P Constante 3
Sy Concentracién de sustrato en la alimentacion 600 g/L
Ty Temperatura de la alimentacion 297K

. . .z 0 t<40h
F Flujo de alimentacion F[L/h] {0.0426 t>40h
Ypo Rendimiento de conversion — penicilina a oxigeno 0.2
Yps Rendimiento de conversién — penicilina a sustrato 0.90
Yxo Rendimiento de conversién — biomasa a oxigeno 0.04
Yxs Rendimiento de conversién — biomasa a sustrato 0.45
a Constante para la transferencia de masa 70
B Constante para la transferencia de masa 0.4
fa Tasa de aireacién 8.6 L/h
By Potencia del agitador 299W
a Constante — relacion CO, y el crecimiento celular 0.143 mmol CO,/ gpiomass
a, Constante — relacién CO, y la conservacién celular 1077 mmol CO3/ gpiomassh
a3 Constante — relacion CO, y la produccion de penicilina 1-10"* mmol CO,/Lh
y Constante de proporcionalidad 1-1075 [H*]/gpiomass
A Constante en la pérdida de volumen 1.1-107*h™?!
Up Velocidad especifica de reaccién de la produccion de penicilina 0.005h™*
Uy Velocidad maxima del crecimiento celular 0.092h™?
pCp Calor especifico por volumen del medio 1500 cal/LK
pcCr, Calor especifico por volumen del fluido de enfriamiento 1000 cal/LK
Ca Concentraci6n de la solucién acida 3M
Cy Concentracion de la solucién bésica 3M
R Constante universal de los gases 1.987 cal/molK
Ci Concentracién maxima de oxigeno disuelto 1.16 mmol/L
To Temperatura de congelamiento del medio 273K
T, Temperatura de ebullicién del medio 373K
T, Temperatura de entrada del fluido de enfriamiento 288K
AH,\ Calor de reaccién especifico 1355.21 cal/gpiomass

establecer la tendencia con respecto a las
reacciones, de forma que su efecto es significativo
en el crecimiento y el decaimiento celular.

La produccién de penicilina esta descrita
como la relacion entre la biomasa encargada de la

produccion de esta sustancia (i.e. u,,) Y la tasa a
la que la penicilina se hidroliza [16].

Tanto el consumo de sustrato como la
cantidad de oxigeno disuelto en el sistema
dependen directamente de la cinética de la



reaccion tanto del crecimiento celular como de la
produccion de penicilina [2]. Con los rendimientos
de estos procesos (i.e. Ypg, Vps, Yyo, Yxs) S€ puede
definir la tasa a la que decaen estas variables.

El efecto de la concentracidon de
hidrogeniones [H*] es una parte importante en la
tasa de crecimiento celular. Para el control del pH
en el reactor, este se alimenta con flujos de acido
y base (F, y F, respectivamente) de manera que la
solucidn se estabilice.

Para determinar la evolucién de CO, en el
reactor, se han realizado estudios por los cuales se
determinan constantes con las que es posible
predecir la cantidad de CO, generado por el
crecimiento celular (i.e. a, @,y a3) [17]. De esta
forma, se puede determinar la dependencia directa
del crecimiento de la biomasa en la cantidad de CO,
en el sistema durante el proceso de fermentacion.

4. Optimizacion dinamica

Para obtener una aproximacion a los
perfiles Optimos de las variables de proceso, se
realiza un control regulatorio para la temperatura y
pH en el reactor. Asi, el problema de optimizacion
se resume en la siguiente formulacion:

min](zt' Yt ut)

dz

s.t. -
dt

= f(zs, Y, Ut) Ec. 16

h(zy, ye,u) =0
9z yeu) <0

donde J es el escalar de la funcién objetivo,
hy g las funciones de igualdad y desigualdad, z, el
estado de los perfiles del modelo (e.g. V,S), y; las
ecuaciones algebraicas de estado (e.9. 1y, Qrxn) ¥
u, la condicion de las variables manipuladas
(Fa Fy, F).

A partir de los valores reportados en
procesos industriales desarrollados y estudios
realizados previamente, se decide establecer los
setpoints de las variables de control de
temperatura y pH en 298 K y 5.0 respectivamente
[1][17][18]. Se afiaden las siguientes fronteras a
las restricciones del problema de optimizacion con
el fin de limitar la solucion [5]:

0<F,<107%[L/h] Ec.17
0 < F, <0.1[L/h] Ec.18
0 < F. <150 [L/h] Ec.19

De esta manera, la formulacién del
problema se describe por la siguiente ecuacion:

minJ = Z(T(i) - Tsp)z + Z (pH(i) - pHsp)z

s.t  Ec.1—1517—19 Ec. 20

Definiendo el problema con un modelo de
optimizacion no lineal (NLP por sus siglas en
inglés), se soluciona el sistema planteado como
problema de control regulatorio para un tiempo de
400 horas, tomando elementos finitos de At = 1 h.
Dentro de cada elemento, se discretiz6 el perfil en
4 elementos con 2 puntos segun la colocacion de
Radau [20]. La eleccion de este método de
discretizacion es  recomendada por la
compatibilidad con los problemas NLP, siendo un
método de resolucion simultanea de las ecuaciones
dinamicas en el modelo [19]. Este problema fue
implementado en GAMS® vy resuelto en un equipo
con procesador Intel Core i5-3337 CPU @ 1.80 GHz
con 8GB de RAM. El algoritmo de solucion
seleccionado fue CONOPT [20] ya que es
recomendado para problemas NLP de gran escala
con restricciones no lineales y con grados de
libertad bajos [21].

5. Resultados y discusion

5.1,  Control regulatorio

Los perfiles obtenidos para las variables
manipuladas y de proceso se presentan en las Fig.
2 a la Fig. 8.

Como el enfoque de la optimizacion es el
control, no se tiene en cuenta el valor maximo de
penicilina obtenido. Sin embargo, se tiene un
crecimiento de manera continua en la
concentracion del producto hasta obtener un valor
final de 1.4342 g/L. Con respecto a las variables de
proceso, se observa una estabilidad en los perfiles
a las 24 horas de iniciado el proceso. Por otra parte,
el ruido que se tiene en las variables manipuladas
de acido y base demuestra la sensibilidad del pH
en el control del mismo. En el caso del flujo de
acido, estos cambios representan una apertura
total, llegando al limite superior establecido para



Fig. 4 Flujo de congelante
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esta variable de control. Para el flujo de base, este
comportamiento no se muestra de forma marcada.
Sin embargo, luego de las 100 horas se tienen
picos ~100% por sobre el perfil promedio de esta
variable.

Los perfiles de temperatura y pH, dadas las
condiciones de la reaccién, se comportan segun lo
esperado, con un aumento en la temperatura por
su naturaleza exotérmica y una reduccion en pH
dado el crecimiento bacteriano. Comparando los
perfiles obtenidos con los estudios previos [4] [5],
estos son semejantes en magnitud y poseen un
comportamiento dindmico similar. El pH tiende
naturalmente a estabilizarse luego de superar las
40 horas, tiempo al cual se genera la inflexion en
la curva de la biomasa producida. De manera
similar se observa que la temperatura crece, para
luego reducir su valor durante el periodo simulado.
Luego de que las bacterias superan la etapa de
crecimiento exponencial es cuando las variables de
proceso no sufren cambios drasticos y los perfiles
tienden a estabilizarse, mientras la concentracion
de penicilina en el reactor va en aumento. De esta
forma se concluye que la etapa de asimilacién y
crecimiento exponencial de las bacterias son los
periodos de mayor impacto en la produccion de
penicilina.

Asimismo, la alimentacion de sustrato
generada a las 40 horas de iniciado el proceso tiene
un efecto tanto en el oxigeno disuelto en el sistema
como en el perfil del flujo de acido y base. Ademas,
se observa que, luego de este instante de tiempo,
la concentracidn de sustrato se mantiene cerca de
0.01 g/L, siendo esta la limitante directa en el
crecimiento de la biomasa. En este punto se da la
inflexién en el sistema para todas las variables
representadas en el modelo, similar a lo que se
reporta en la literatura [16]. De igual forma, hay
una relacion directa en el comportamiento y la
localizacién de los valores maximos para el flujo de
base y de congelante en el reactor. Estos picos se
dan las 41 horas del proceso, justo al ingreso del
sustrato al reactor y 10 horas antes al cambio de
inflexion descrito anteriormente. De esa manera, el
sistema reduce la inercia en el aumento de la
temperatura y el decaimiento del pH en el reactor.

Para definir el efecto de las variables de
control sobre la concentracién final de penicilina,
se realizd un andlisis estadistico para observar el
efecto de diferentes setpoints para la temperatura
y el pH. Se realiz6 una prueba estadistica por ajuste
de varianzas en Minitab®, con el que se obtuvo un
valor p de 0.016 y 0.017 respectivamente. Con un
nivel de significancia de 95% se concluye que,
dentro de este rango, las variables afectan al valor
final de concentracién de penicilina. En las Fig. 9 y



Fig. 10 se presentan la grafica de contorno vy el
efecto de la temperatura y pH en la concentracion
final de penicilina en el reactor.
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Fig. 9 Diagrama de contorno para la concentracion de penicilina
con respecto a los setpoints de temperatura y pH.
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Fig. 10 Gréfica de efectos principales para los factores
analizados en el estudio estadistico.

A partir de las anteriores figuras se
determina que, en el rango analizado para cada
una de las variables, hay una relacion inversa de la
penicilina con el pH en el reactor, mientras que la
relacion con la temperatura no es directa como se
esperaria. Al aumentar el metabolismo de la
especie bioldgica involucrada en la produccion de
penicilina se esperaria un aumento en la tasa a la
cual se genera este compuesto. Sin embargo, hay
un punto en el cual el término de crecimiento es de
menor magnitud que el de decaimiento. Asi,
durante el proceso de crecimiento se necesita de
una temperatura elevada para beneficiar el
proceso, pero cuando se llega a la etapa
estacionaria es necesaria una reduccién en la
temperatura dentro del reactor con el fin de reducir

la tasa a la cual decaen bioldgicamente las
bacterias.

5.2,  Aproximacion a un NMPC

Con el fin de hacer mas robusto el modelo
y de mejorar las condiciones para las variables
manipuladas (i.e. variaciones subitas de los
perfiles) se realiza la siguiente modificacion a la
formulacion del problema de optimizacion:

Np

1
min Y [ s + (70 = T+ (B = piy Y|
+ Z{Wu [AFZ(D) + AFZ(D] + AF?()}  Ee.21
s.t  Ec.1-1517—19

Asi, el primer término representa la
maximizacion de penicilina en el sistema. Haciendo
una restriccion para que esta variable sea
estrictamente positiva se puede utilizar esta
representacion [4]. Los términos de las variables
controladas permiten asegurar la continuidad para
estas variables, para reducir los cambios abruptos
en magnitud observados anteriormente. Los
términos w, y w, son factores de peso para hacer
la solucion lo mas suave posible. Estos factores de
peso fueron asignados al término que involucra la
penicilina (necesario para la factibilidad de la
optimizacion) y a las variables de flujo de acido y
base (por el grado de variacion observado en el
control regulatorio). Estos valores se ajustan por
medio de una prueba a ensayo y error, de manera
tal que se obtengan los resultados deseados.
Actualmente se estan llevando a cabo estudios con
el fin de desarrollar algoritmos para realizar los
ajustes de estos factores de peso [19].

De esta manera, se realizd una simulacion
de 400 horas de operacion, con un tiempo de
muestreo de 1 hora, y horizontes de prediccion y
control de 10 y 7 horas respectivamente. Se
determinaron valores para los factores de peso
w, = 0.01 y w, =100000. La respuesta a este
modelo se obtuvo en un tiempo computacional
cercano a los 20 minutos. Los perfiles obtenidos se
muestran en las Fig. 11 a la Fig. 17.

Comparando los resultados obtenidos con
respecto al control regulatorio realizado en la
seccion anterior, se presentan diferencias en los



perfiles de las variables de control, donde se
generan mayores perturbaciones durante las
primeras 100 horas simuladas. En este periodo de
tiempo se tiene una caida de pH en el reactor y un
aumento en la temperatura del sistema.

Los resultados de la simulacion del NMPC
muestran que la concentracién final de penicilina
alcanzada en el proceso es 1.4361 g/L, lo cual
representa un aumento ~0.1% del valor obtenido
en el control regulatorio. Aunque el cambio no es
notorio en el objeto final de optimizacion, el efecto
sobre las variables manipuladas logro el objetivo de
evitar tiempos muertos y retrasos en la respuesta
del sistema.
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Fig. 11 Perfil dptimo del NMPC de flujo de acido
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Fig. 12 Flujo de base

Durante los procesos de simulacion del
NMPC, los cambios sobre el peso w, del término
gue maximiza la penicilina afectaban el flujo de
congelante en el rector. Esta variacién hacia que
los perfiles del volumen en el reactor y la
concentracion de la biomasa cambiaran al punto de
tener tasas de decaimiento mayores a las de
crecimiento, lo que ocasionaba un valor final de
penicilina menor. Igualmente, las variaciones en el
peso atribuido al seguimiento de las variables
manipuladas de acido y base w, aumentaban el
ruido en la variable de pH. Al observar los demas
perfiles que se obtienen del modelo, no presentan
cambios significativos en el comportamiento y la
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Fig. 13 Flujo de congelante
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Fig. 17 Otros perfiles

magnitud en cada uno con respecto al control
regulatorio realizado previamente.

Con el fin de determinar si la variacion del
pH en las primeras horas corresponde a un proceso
fenomenoldgico o matematico del modelo, se
realizd una optimizacion adicional manteniendo un
pH constante en 4.9. Las comparaciones realizadas
se muestran en los perfiles de las Fig. 18 y Fig.

19 para la concentracion de biomasa y de
penicilina.

No se evidencia una diferencia notoria
entre los dos perfiles durante las primeras 40
horas. Después de esto, si hay una separacion clara
de los perfiles en ambas graficas, incluso con un
cambio de pendiente en la curva donde el pH es
constante. Este comportamiento se debe a la
dependencia de la cinética de crecimiento
bacteriano (i.e. p). Por esto, primero se ve el
cambio en pendiente de la concentracién de
biomasa y después la reduccion en la

400



concentracion de penicilina en el rector. Por
consiguiente, independiente del valor de pH, la
reduccion de esta variable que se observa en las
primeras 40 horas en la simulacion del NMPC es de
tipo fenomenoldgico.
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Fig. 19 Perfiles comparativos variable P

Con el fin de ubicar este articulo en los
estudios realizados previamente, se compararon
los cambios realizados al modelo que describe la
produccion de penicilina en estos reactores
discontinuos. En la Fig. 20 se muestran varios
perfiles de concentracién de penicilina en
comparacion con el obtenido en este estudio [2]
[5]. Se observa que, como se esperaba, el valor
obtenido por el PID es menor a los otros dos
modelos expuestos. Por el contrario, el valor
alcanzado por el control Fuzzy-tipo-1 en el estudio
de Bartolomeo Cosenza [5] supera el valor
alcanzado por el NMPC de este estudio en ~11%.
Cabe resaltar que el modelo desarrollado en ese

articulo tiene una diferencia en el término de
generacion de calor, el cual no tiene en cuenta la
cinética bacteriana, lo puede ser una de las razones
por la que se obtiene una mayor concentracion. El
metabolismo de las bacterias productoras de
penicilina es mayor (teniendo en cuenta el término
de conversidn que se utiliza en ese modelo) por lo
cual el proceso de produccion es acelerado con
respecto al que se plantea en este estudio [17].
Comparacion perfil penicilina
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Fig. 20 Gréfica comparativa de produccion de penicilina a partir
del NMPC de este estudio (linea continua), con respecto a los
resultados a partir de un control Fuzzy-tipo-1 [5] (linea
discontinua) y un PID[2] (linea punteada).

Con lo anterior, se comprueba que las
correcciones realizadas al modelo se ajustan
correctamente para describir la produccion de
penicilina en un reactor por lotes con alimentacion.

6. Conclusiones

A partir de la formulacion del modelo para
el control de temperatura y pH en un reactor por
lotes con alimentacion se obtuvo el
comportamiento deseado en las variables de
proceso, comprobando la veracidad del sistema
dindmico planteado, con un crecimiento de la
penicilina a partir del control de estas variables.

La realizacion del disefio de optimizacién y
control sobre el proceso de produccion de
penicilina se realizd satisfactoriamente, con los
resultados  esperados para el modelo
implementado en el OCP y con una aproximacion
realista en el NMPC. Usando los algoritmos vy
modelos planteados a partir del estado del arte del
proceso, la solucidn a este tipo de problemas se



obtuvo en cuestion de minutos. Sin dejar de lado
el control en temperatura y pH, se obtuvo un valor
maximo de penicilina comparable a estudios
realizados anteriormente.

Como trabajo futuro, se propone el disefio
completo de la estrategia de control a partir del
NMPC, de manera tal que se logre una mejora en
la estabilidad del sistema por medio de su
sintonizacién y se alcancen valores mayores en la
produccidén de penicilina. Asi, se pueden realizar
estudios sobre la sensibilidad del NLP planteado.
Ademds, es posible la integracion de estas
estrategias de control y el proceso de simulacion
que contemple el disefio del reactor. De esta
manera, se puede construir un modelo robusto de
optimizacion multiple, que incluya el beneficio
econdmico y las condiciones operativas,
informacién Util para la industria quimica.
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