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Resumen

En esta tesis se aborda el problema de modelar eficientemente la dinámica local y global de una
clase de reactores de gasificación. El término eficiente es utilizado para definir aquellos modelos
que (i) cumplen los objetivos descriptivos de forma confiable y (ii) son de dimensión tan baja como
sea posible para no sobre-representar el comportamiento dinámico deseado. El objetivo de diseñar
estos modelos de baja dimension es aligerar la carga numérica computacional y de manipulación
analítica que beneficien en un mejor entendimiento de fenómenos y propiedades fundamentales
del proceso (diseño de equipo, multiplicidad de puntos de equilibrio, operaciones de encendido y
apagado, etc.) y el diseño de algoritmos de control, monitoreo y estimación avanzados necesarios
en la operación del reactor de gas de síntesis.

Debido a la naturaleza distribuida del proceso y su compleja dinámica no-lineal, tres enfoques
de eficiencia son utilizados en este trabajo: (i) un tipo de eficiencia-cuantitativa, que garantiza
una precisión descriptiva adecuada acorde a una métrica de error, que se inclina hacia el obje-
tivo de describir la dinámica local del estado de ignición, (ii) otro de eficiencia-cualitativa, que
garantiza la estabilidad estructural del modelo para no generar comportamientos dinámicos espu-
rios, debido al truncamiento espacial de la dinámica distribuida del modelo y (iii) los modelos de
eficiencia-plena que son estructuralmente-estables (eficiencia-cualitativa) y numéricamente preci-
sos (eficiencia-cualitativa), dirigidos primordialmente para describir operaciones de encendido y
apagado del reactor de gas de síntesis. Los tres enfoques de eficiencia descritos anteriormente,
tienen como propósito dejar en claro que: cumplir simultáneamente con estos enfoques es una
tarea no trivial de lograr con modelos de orden "bajo". En relación directa con estos tres enfo-
ques de modelado, en esta tesis se abordan tres objetivos específicos de modelado: (i) descripción
local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignición , (ii) representación global eficiente-
cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) descripción eficiente-plena de la operación
de encendido, desde un estado de apagado hasta el estado estacionario de ignición.

Dos medios son usados para abordar el problema de modelado- eficiente: (i) una elección
efectiva del tipo de malla uniforme o adaptable de una clase de modelos por etapas en EDOs, ge-
nerados a partir de la discretización espacial de un modelo distribuido en ecuaciones diferenciales
parciales (EDPs) que comúnmente representa este tipo de reactores y, (ii) la inyección de datos de
una señal de temperatura, debidamente colocada y medida a lo largo del reactor, sobre el modelo
de bajo orden, que asegura una restricción dinámica acorde a la trayectoria “real” medida.

Primero se aborda el objetivo de modelado-eficiente local del estado-estacionario de ignición
por medio de un esquema de diseño de malla adaptable propuesto y presentado en esta tesis.
Después, se realiza una valoración de los modelos de malla adaptable y uniforme para abordar el
objetivo de modelado eficiente-cualitativo. Por último, el problema de eficiencia-plena es tratado
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con modelos de malla uniforme y adaptable, con y sin inyección de medición de temperatura.

La metodología de modelado es ejemplificada sobre un caso de estudio representativo, abor-
dado previamente en otros trabajos, encontrando que: (i) los modelos de malla adaptable resultan
más eficientes (15 EDOs) para describir la dinámica local del estado estacionario de ignición, que
los modelos de malla uniforme (24 EDOs), (ii) la malla uniforme es más eficiente y confiable (24
EDOs) para capturar la dinámica global del reactor de gas de síntesis que los modelos de malla
adaptable (51 EDOs) y (iii) un modelo en línea de malla adaptable es más eficiente (8 EDOs)
para describir la operación transitoria de arranque que un modelo de malla uniforme (23 EDOs).





Abstract

In this thesis, the problem of efficiently modeling the local and global dynamics of a class of
gasification reactors is addressed. Here, efficient is used to define those models that (i) satisfy
the descriptive objectives in a reliable way and (ii) have a dimension, as low as possible to not
over-represent the desired dynamic behavior. The objective of designing these low dimensional
models is to reduce the numerical computational load and the analytical manipulation tasks and
to advance in the understanding of the fundamental phenomena and properties of the process
(equipment design, multiplicity of points, on and off operations) and in the design of advanced
control, monitoring and estimation algorithms needed in the syngas reactor operation.

Due to the distributed nature of the process and its complex non-linear dynamics, three
efficiency concepts are defined: (i) the quantitative-efficiency, which guarantees an adequate des-
criptive accuracy according to an error metric, focused to the aim to describe the local dynamics
of the ignition state, (ii) qualitative-efficiency, which guarantees the structural stability of the mo-
del so as not to generate spurious dynamic behaviors and (iii) the models of full-efficiency with
structural-stability (qualitative-efficiency) and numerical accuracy (quantitative-efficiency) mainly
directed to describe ignition and shutdown operations of the syngas reactor. These three efficiency
approaches are intended to make it clear that: to comply simultaneously with these approaches is
a nontrivial task to achieve with “low” order models. In direct relation with these three modeling
approaches, this thesis addresses three specific modeling objectives: (i) efficient-quantitative local
description of the steady state of ignition, (ii) efficient-qualitative global representation of reactor
stationary states and (iii) efficient-full description of the ignition operation, from a shutdown state
to the steady state of ignition.

Two specific tools are used to address the eficcient modeling problem: (i) an effective choice
of the uniform or adaptive mesh type of a class of stage models in ODEs, generated from the spa-
tial discretization of a distributed model in partial differential equations (EDPs) that commonly
represent this type of reactors and, (ii) the data injection of a temperature signal, properly located
and measured in the the reactor, on the low order model, which ensures a dynamic restriction
according to the “real” trajectory mesured.

First, the local modeling-efficient objective of the ignition steady-state is addressed by means
of an adaptive mesh design scheme proposed and presented in this thesis. Then, an assessment
of the adaptive and uniform mesh models is addressed to approach the objective of qualitative-
efficiency modeling. Finally, the full-efficiency problem is treated with uniform and adaptable
mesh models, with and without injection of temperature measurement.

The modeling approach is examined on a representative case study previously addressed in
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other works finding that: (i) adaptive mesh models are more efficient (15 EDOs) to describe the
local dynamics of the steady state of ignition, than uniform mesh models (24 EDOs), (ii) the
uniform mesh models are more efficient and reliable (24 EDOs) to capture the global dynamics
of the syngas reactor than the adaptive mesh models (51 EDOs) and (iii) for the case of online
modeling, the adaptive mesh is more efficient (8 EDOs) to describe the ignition operation than
the uniform mesh models (23 EDOs).
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Capítulo 1

Introducción

El proceso de gasificación ofrece una producción de energía limpia y eficiente. Esta tecnología
permite generar un gas sintético a partir de materias primas que contienen carbono y que son
caracterizadas por tener un bajo, nulo o negativo valor comercial, como puede ser el carbón, el
coque de petróleo, combustibles de alto contenido de azufre o materiales que de otro modo serían
catalogados como desperdicio (biomasa). El gas sintético producido, conocido como gas de síntesis
o syngas, puede contener un poder calorífico de entre 5 y 10 rMJ{kgs y comúnmente es utilizado
como combustible para generar fuentes de energía eléctrica, calórica y/o mecánica (Rezaiyan y
Cheremisinoff, 2005). El propósito de la gasificación (o de la pirólisis) también puede ser la pro-
ducción de materia prima química y combustibles líquidos (Basu, 2010).

Técnicamente, el proceso de gasificación se compone de una serie de fenómenos químicos y
termodinámicos mediante los cuales se logra una conversión de materia prima en un gas compuesto
de CO, H2, CH4 y CO2. Esta conversión se lleva a cabo mediante la reacción entre la materia
prima, vapor, aire y/o oxígeno puro y calor. En la actualidad, las técnicas de gasificación difieren
en muchos aspectos, sin embargo, existen cuatro factores clave que dictan el desempeño del proceso
(Rezaiyan y Cheremisinoff, 2005):

1. La cantidad de oxígeno, vapor o aire disponible para llevar a cabo el proceso.

2. La configuración mecánica del reactor.

3. El principio de calentamiento interno y externo del reactor y las etapas de intercambio de
energía involucradas en el proceso.

4. La temperatura de funcionamiento (Hot-Spot)

En la literatura existe amplia información acerca de los orígenes del proceso de gasifica-
ción (ver por ejemplo Basu (2010); Higman y van der Burgt (2008); Rezaiyan y Cheremisinoff
(2005); Reed y Das (1988)), sin embargo, en este trabajo basta con describir cuatro períodos que
demuestran la evolución y actualidad del proceso (Basu, 2010):

1850-1940 Durante esta etapa inicial, el gas hecho de carbón se utilizó principalmente
para iluminar casas, calles y como fuente de calor. La iluminación favoreció a lo largo de la
Revolución Industrial al poder ampliar las horas de trabajo en las fábricas, especialmente
en los días cortos de invierno. La invención de la bombilla eléctrica, alrededor de 1900,
redujo la necesidad de gas para la iluminación, pero su uso para la calefacción y la cocción
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continuó. Con el descubrimiento del gas natural, la necesidad de gasificación de carbón o
biomasa disminuyó. Las principales tecnologías de gasificación comercial (el gasificador de
lecho fluidizado de Winkler en 1926, el gasificador de lecho móvil presurizado de Lurgi en
1931, y el gasificador de flujo arrastrado de Koppers-Totzek) hicieron su debut durante este
período.

1940-1975 La gasificación entró en dos campos de aplicación como combustibles sintéti-
cos: la combustión interna y la síntesis química de petróleo y otros productos químicos de
proceso. En la Segunda Guerra Mundial, el bombardeo de las refinerías nazis y las rutas
de suministro de petróleo disminuyó en gran medida el suministro de petróleo crudo que
alimentaba la maquinaria de guerra de Alemania. Esto obligó a Alemania a sintetizar pe-
tróleo a partir de gas de carbón utilizando los procesos de Fischer-Tropsch y Bergius. Los
productos químicos y los combustibles de aviación también se producían a partir del carbón.
Una gran cantidad de automóviles y camiones en Europa funcionaba con carbón o biomasa
gasificada en reactores a bordo. Durante este período, más de un millón de pequeños gasi-
ficadores se construyeron principalmente para el transporte. El final de la Segunda Guerra
Mundial, la disponibilidad de abundante petróleo del Medio Oriente eliminaron la necesidad
de gasificación para el transporte y la producción de productos químicos. El advenimiento
del abundante gas natural en la década de 1950 frenó el desarrollo de la gasificación del
carbón o biomasa, pero la producción de gas sintético a partir del gas natural y la nafta
aumentó, especialmente para satisfacer la creciente demanda de fertilizantes.

1975-2000 La tercera fase en la historia de la gasificación comenzó después de la Guerra
de Yom Kippur (guerra Árabe-Israelí de 1973), que desencadenó el embargo de petrolero.
El 15 de octubre de 1973, miembros de la Organización de Países Exportadores de Petróleo
(OPEP) elevaron sustancialmente el precio de las exportaciones de petróleo a los Estados
Unidos y otros países occidentales, que en ese momento dependían en gran medida del pe-
tróleo de Medio Oriente. Esto conmocionó a la economía occidental y dio un fuerte impulso
al desarrollo de tecnologías alternativas como la gasificación con el fin de reducir la depen-
dencia del petróleo importado. Además de proporcionar gas para calefacción, la gasificación
encontró un gran uso comercial en la producción de materia prima química, que tradicional-
mente provenía del petróleo. La caída posterior en el precio del petróleo, sin embargo, atenuó
nuevamente el impulso del proceso, pero algunos gobiernos, reconociendo la necesidad de un
medio ambiente más limpio, apoyaron el desarrollo a gran escala de centrales de gasificación
integrada de ciclo combinado (IGCC).

Post-2000 El calentamiento global y la inestabilidad política en algunos países productores
de petróleo dieron un nuevo impulso a la gasificación. La amenaza del cambio climático
hizo hincapié en la necesidad de alejarse de los combustibles fósiles ricos en carbono. La
gasificación surgió como una opción natural para la conversión de biomasa, carbono neutra
renovable, en gas. La búsqueda de la independencia energética y el rápido aumento de los
precios del crudo impulsaron a algunos países a reconocer la necesidad de desarrollar plantas
IGCC. Se re-descubrió el atractivo de la gasificación para la extracción de materias primas
valiosas a partir de residuos de refinerías, lo que condujo al desarrollo de algunas de las
principales plantas de gasificación en las refinerías de petróleo. De hecho, la preparación de
materia prima química tomó una mayor proporción del mercado de gasificación que la de la
propia producción de energía.

Actualmente, se considera como la principal fuente de contaminación del aire a los productos
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derivados de la quema de combustibles fósiles (boilers, motores, reactores u otros dispositivos) que
producen gases contaminantes como: Óxidos de azufre (SO2), Óxidos de Nitrogeno (Óxido Nítrico
(NO) y Dióxido de Nitrógeno (N2O)), Óxidos de Carbono (Monóxido de Carbono (CO) y Dióxido
de Carbono (CO2)), Mercurio (Hg) y compuestos volátiles orgánicos. Específicamente, para los
gasificadores existen mecanismos para la reducción de emisiones de gases con efecto adverso al
medio ambiente (Tabla 1.2) que permiten cumplir con los niveles de emisiones contaminantes
(Basu, 2006). En la siguiente sección, se presenta una breve introducción acerca de la red de
reacciones involucradas en el proceso de gasificación.

1.1. Descripción del proceso de gasificación

La red de reacciones involucradas en el procesos de gasificación se caracterizan por ser lle-
vadas cabo en diferentes escalas de temperatura (ver Tabla 1.1), tiempo y espacio (Basu, 2010,
2006) y estas son de tipo endotérmicas ó exotérmicas.

Tabla 1.1: Procesos presentes en un reactor de gasificación.

1. Secado ą 420 K
2. Pirólisis (devolatilización) 420´ 970 K
3. Combustión 970´ 1770 K
4. Reducción ó gasificación 1070´ 1370 K

Los procesos 1, 2 y 4 absorben el calor proveniente del proceso exotérmico de combustión.
En el proceso de secado, la humedad en el combustible sólido se evapora. El proceso de pirólisis
separa el vapor de agua, líquidos orgánicos y gases no condensables del carbonizado (carbón
sólido del combustible). El proceso de combustión oxida el combustible mientras que el proceso de
gasificación lo reduce a gases combustibles en una reacción endotérmica. A continuación se presenta
una explicación más detallada de estos procesos, mientras que su representación matemática a
través de la ecuaciones constitutivas de cinética química de reacción se encuentra en al apéndice
A.

Pirólisis

El proceso de pirólisis o devolatilización consta de una serie compleja de eventos físicos y
químicos que comienzan lentamente a una temperatura menor a los 620 K, acelerándose casi
instantáneamente a 970 K. La composición de los productos es función de la temperatura, pre-
sión y composición del gas durante la devolatilización. Este proceso es iniciado alrededor de los
500 K, cuando los componentes (lignina en la biomasa o volátiles en el carbón) son térmicamente
inestables y se desprenden del combustible sólido evaporándose con otros componentes volátiles.
De manera general, el proceso se puede representar por la siguiente reacción:

Carbón ó Biomasa` Calor Ñ Carbonizado`Gases` V apores ó Líquidos (1.1)

El carbón y biomasa están integrados por compuestos orgánicos de carbón, coque o cenizas,
monóxido de carbono (CO), metano (CH4), humedad (H2O) y dióxido de carbono (CO2), mien-
tras que los líquidos o vapores producidos son principalmente alquitranes. Debido a la viscosidad
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de los alquitranes, estos representan un desafío para los componentes de los equipos de gasificación
como filtros y motores de combustión interna (Shwe, 2004). El proceso de pirólisis es conocido por
generar tres productos:

1. Gases ligeros como: H2, CO, CO2, H2O, CH4.

2. Alquitranes (T ), un líquido viscoso y corrosivo compuesto por moléculas pesadas.

3. Carbonizado (C), un residuo sólido principalmente conteniendo Carbón.

En la literatura existen diferentes formas de representar la reacción de pirólisis a través
de reacciones tipo Arrhenius. En este trabajo se considera una simplificación a través de dos
reacciones químicas secuenciales que producen los componentes antes descritos (Di Blasi, 2008):

1. Pirólisis del combustible sólido (pirólisis primaria).

2. Descomposición térmica de los alquitranes (pirólisis secundaria).

Combustión

La oxidación o combustión del carbonizado es la reacción de mayor importancia del proceso
de gasificación, ya que esta provee la energía térmica necesaria para las reacciones endotérmicas,
con base en la reacción de los combustibles presentes y el oxígeno suministrado al gasificador.
Esta reacción da como resultado la formación de CO2 y H2O los cuales generan la reducción del
carbonizado producido de la pirólisis. Una de las reacciones de combustión es la oxidación del
carbonizado que produce CO2.

C `O2 “ CO2 ` 393.77 kJ{mol carbón

La otra reacción de combustión es la oxidación del hidrógeno en forma de combustible que
produce vapor de agua.

H2 `
1

2
O2 “ H2O ` 724 kJ{mol H2

Gasificación

La gasificación involucra una serie de reacciones endotérmicas que son llevadas a cabo a partir
del calor producido en las reacciones de combustión. La gasificación produce gases combustibles
tales como H2, CO y CH4 a través de cuatro reacciones principales:

Water-Gas Reaction. Es la oxidación parcial del carbón con el vapor de agua. El vapor de
agua reacciona con el carbonizado caliente de acuerdo a la reacción agua-gas heterogénea.

C `H2O “ H2 ` CO ´ 131.38 kJ{kg carbón

Boudouard Reaction. El dióxido de carbono presente en el gasificador reacciona con el
carbonizado para producir CO de acuerdo a la siguiente reacción endotérmica, conocida
como la reacción de Boudouard:

CO2 ` C “ 2CO ´ 172.58 kJ{kg carbón
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Shift conversion. El valor calórico del hidrógeno es más alto que el del monóxido de carbono.
Por lo tanto, la reducción del vapor de agua con monóxido de carbono produce hidrógeno:

CO `H2O “ CO2 `H2 ´ 41.98 kJ{mol

Esta reacción endotérmica, conocida como water-gas shift, resulta en un incremento en la
relación de hidrógeno con el monóxido de carbono en el gas, y es empleda en la fabricación
del gas de síntesis.

Methanation. El metano puede también formarse en el gasificador a través de la siguiente
reacción:

C ` 2H2 “ CH4 ` 74.9 kJ{mol carbón

Esta reacción puede ser acelerada por un catalizador basado en niquel. La formación de me-
tano es preferida especialmente cuando los productos de la gasificación serán usados como
alimentación para otros procesos químicos.

El apéndice A muestra a detalle las ecuaciones constitutivas para las especies químicas
que intervienen en las reacciones consideradas en este trabajo. En la siguiente sección se
presenta un panorama general acerca de los diferentes tipos de gasificadores y sus variaciones
mecánicas y de diseño.

1.2. Clasificación y tipos de reactores de gasificación

En la literatura existen al menos cuatro características para clasificar a los gasificadores, las
cuales son establecidas a continuación:

Fuente de energía térmica del proceso de gasificación: Directa, cuando la fuente de
energía térmica principal es el calor producido en la oxidación parcial del combustible sólido.
Indirecta, cuando la energía calórica es proporcionada por una fuente externa funcionando
como intercambiador de calor.

Estado termodinámico de operación: Con base en la definición de punto crítico como
aquel, donde por las condiciones de temperatura y presión, un líquido tiene las misma den-
sidad que su correspondiente fase gaseosa, existen dos tipos de gasificadores: (i) Subcrítico,
la presión y temperatura del gasificador se encuentran abajo del punto crítico del agente
gasificante dominante: vapor de agua (Presión de 220.9pbarq y temperatura de 374˝C) y (ii)
Supercrítico, la presión y temperatura del gasificador se encuentra por encima del punto
crítico.

Movimento relativo de los gases y el combustible sólido. Flujos paralelos (downdraft
o concurrent), la fase sólida y la fase gaseosa se desplazan de forma descendente. Flujos
contracorriente (updraft o countercurrent), la fase sólida se desplaza de forma descendente
mientras que los gases lo hacen en sentido ascendente.

Caram y Fuentes (1982) mencionan que el gasificador de flujos en contracorriente puede
ofrecer alta eficiencia térmica y de conversión del carbonizado, baja contaminación de gases
con sólidos, y es capaz de operar en elevadas presiones. Sin embargo, algunas desventajas
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Tabla 1.2: Tabla de fuentes de las especies químicas contaminantes presentes en los gasificadores.

Especies Fuentes Mecanismos de reducción de la emisión
Dióxido
Sulfúrico
(SO2) y sus
derivados

¨ Producto de la reacciones de pirólisis. El azufre liberado es oxidado
a temperaturas dentro del rango de 800´900˝C produciendo Dióxido
de Azufre.

¨ Reacciones de sulfuración del SO2. La materia mineral o inorgániza
del combustible sólido puede contener Óxido de Calcio CaO que ab-
sorbe parte del SO2 con ayuda del Oxígeno produciendo Sulfato de
Calcio CaSO4.

¨ Reacciones de oxidación del SO2. Parte del SO2 es oxidado en Tri-
óxido de Azufre SO3 a temperaturas y presiones altas que a su vez
reacciona con la humedad y forma Ácido Sulfurico H2SO4.

¨ Absorción de Dióxido de azufre por pie-
dra Caliza (CaCO3) o Dolomita (CaCO3 ¨

MgCO3) en dos pasos de reacción: Calcina-
ción y Sulfatación. Su desempeño está en fun-
ción de las variables operacionales del reac-
tor: temperatura y presión de combustión, la
densidad del lecho, tiempo de residencia del
gas (determinado por la altura del reactor),
tiempo de residencia del sólido, porosidad y
tamaño de partícula absorbente.

Óxidos de
Nitrógeno
(NO y
NO2)

¨ Reacciones de oxidación del Nitrógeno proveniente del aire. La reac-
ción de oxidación del Nitrógeno atmosférico se presenta de manera
significativa a temperaturas por arriba de 1540˝C.

¨ Reacciones de oxidación del Nitrógeno de enlace contenido en el
combustible sólido liberado por el procesos de pirólisis en dos formas:
1) El Nitrógeno unido al carbonizado, el cual es oxidado por medio de
una serie de reacciones en NOx. 2) El Nitrógeno volátil que aparece
como Amoniaco es reducido en NOx por medio de un conjunto de
reacciones en paralelo con la intervención del Óxido de Calcio (CaO),
piedra caliza CaCO4 y carbonizado como catalizadores.

¨ Disminución de la temperatura de combus-
tión.

¨ Introducción de un contraflujo de aire adi-
cional al flujo primario entrante de aire.

¨ Inyección de Amoniaco al reactor en la zona
de recirculación de sólidos.

¨ Disminución de exceso de aire alimentado.

¨ Inyección de amoniaco en el reactor por me-
dio de un reductor catalítico en flujo descen-
dente.

Óxido
Nitroso
(N2O)

¨ Reacción de reducción del Óxido Nítrico por el carbonizado.

¨ Oxidación directa del Nitrógeno del carbonizado en temperaturas de
combustión.

¨ La combustión intermedia del volátil Cianuro de Hidrógeno HCN
proveniente del Nitrógeno volátil liberado por la reacciones de pirólisis
ha demostrado ser una fuente muy importante de la formación del
N2O. Una vez oxidado, el HCN el producto intermedio es un Cianato
NCO que reacciona con el Monóxido de Nitrógeno NO para formar
N2O y CO. Emisión significativa en el rango de temperaturas de
combustión 800´ 900˝C.

¨ Control de la velocidad de devolatilización.

¨ Aumentar las temperaturas de combustión
en el ciclón de un reactor de lecho fluidizado.

¨ Distribuir la alimentación del aire en dos
flujos.

La presencia de piedra caliza calcinada CaO.

¨ Combustibles sólidos con alto contenido de
volátiles como la biomasa.

Mercurio
(Hg)

Es un componente que se volatiliza al ocurrir la pirólisis.
¨ Inyección de absorbente en el flujo entrante
de aire (Carbón activado,Bromina, Polisulfu-
ro).

¨ Oxidación electro-catalítica (reducción de
emisiones de NOx, SO2, partículas y Mercu-
rio). Compuesto por 3 componentes: reactor
de descarga, depurador de gases basado en
Amoniaco y un precipitador electrostático.

¨ Remoción del Mercurio del combustible pre-
via combustión.

Óxidos de
Carbono
(CO y
CO2)

¨ Reacciones de pirólisis.

¨ Reacciones de oxidación de especies volátiles.

¨ Reacciones de oxidación y gasificación del carbonizado.

¨ Reacción de calcinación del proceso de absorción de SO2 por piedra
caliza.

¨ Aumento de la temperatura de combustión.

¨ Reducción de la cantidad de absorción de
Azufre alimentada por medio de rehidrata-
ción del mismo vapor de agua.
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son la baja capacidad, una pobre adaptabilidad a diferentes tipos de combustible sólido y
contaminación de gases por alquitranes. La principal limitación de esta configuración son las
altas temperaturas impuestas por la fusión de cenizas además de las grandes cantidades de
vapor de agua necesarias para controlar la zona de combustión produciendo un decremento
de la eficiencia térmica.

Aunque el significado los términos “contracorriente” y “paralelos” parecieran ser triviales,
en la práctica, las diferencias radican en que los gasificadores contracorriente toleran alta
humedad en el combustible alimentado, lo que produce ventajas para producir gas que será
utilizado directamente en un quemador, sin embargo, esta clase de gasificador produce de
5 % a 20 % de alquitranes, lo que signfica que el gas de síntesis producido es inapropiado
en el uso de motores de combustión. Por otro lado, los gasificadores de flujos concurrentes
regularmente producen menos del 1 % de alquitranes, reflejándose en la pureza del gas de
síntesis y favoreciendo su uso en motores de combustión y turbinas de gas.

En el gasificador de flujos a contracorriente (Fig. 1.1a), la biomasa entra a través de un sello
de aire en la cima del reactor y desciende dentro de una corriente de gas caliente. En la
sección de pirólisis, el gas caliente piroliza la biomasa produciendo alquitranes, carbonizado
y algunos gases, en la zona de reducción el carbonizado reacciona con el CO2 y el H2O

para producir CO y H2, finalmente, bajo la zona de reducción el aire entrante quema el
carbonizado para producir CO2 y calor. Cabe mencionar, que la combustión hacia CO2 es
exotérmica, y el calor producido en el gas es absorbido en las reacciones endotérmicas de
pirólisis y reducción.

En el caso de los gasificadores de flujos paralelos (Fig. 1.1b), el aire contacta el carbonizado y
pasa la zona de combustión para después tener contacto con la biomasa que será pirolizada.
El calor provocado por la combustión mantiene la zona de pirólisis. Al final de la zona de
pirólisis, los gases consisten muchas veces de CO2, H2O, CO y H2 produciendo la mayor
parte de los gases combustibles generados durante la gasificación de corriente descendente
y al mismo tiempo consume 99 % de los alquitranes. Aunque el gasificador de lecho fijo
y flujos concurrentes es ampliamente usado, la principal desventaja es que no puedes ser
llevado a grandes escalas debido a que el aire entrando en los lados del reactor sería incapaz
de penetrar a lo largo del diámetro del lecho.

Tipo de agente oxidante utilizado. Aire, el medio de gasificación y reactivo oxidante es
el aire. Este tipo de gasificación produce un gas de síntesis de bajo valor calórico (de 3 a
6 pMJ{m3q) debido al alto contenido de disolventes como el nitrógeno en el aire. Oxígeno,
el reactivo oxidante y medio de gasificación es oxígeno puro por lo que el gas de síntesis
producido posee un mayor valor calórico comparado con el gasificador de aire (de 10 a 12

pMJ{m3q). Aire{Vapor de agua y Oxígeno{Vapor de agua, en ambos casos podría agregarse
vapor de agua para regular la velocidad de reacción de oxidación.

En Basu (2006, 2010); Badillo-Hernandez (2009) se considera otra clasificación ligada al
estado de fluidización definido como la operación a través de la cual los sólidos finos (fase sólida)
se comportan como en un estado líquido a través del contacto con la fase gaseosa formando un
"lecho". Una propiedad de este lecho es que la fuerza de gravedad sobre las partículas fluidizadas
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Figura 1.1: Diagrama esquemático de un gasificador a) contracorriente y b) concurrente mostrando
las reacciones que ocurren en cada zona.

es compensada con el arrastre del flujo ascendente del gas, manteniendo las partículas en una
condición semisuspendida y mostrando un comportamiento similar a un líquido con las siguientes
características:

La presión estática a alguna altura es aproximadamente igual a la del peso del lecho sólido
por unidad de área transversal en ese nivel.

Un objeto más denso que el lecho se hundirá, mientras que uno más ligero flotará sobre el
lecho.

Los sólidos del lecho podrán ser drenados como un líquido.

El lecho en la parte superior mantiene un nivel horizontal y también toma la forma del
contenedor.

Las partículas están bien mezcladas y el lecho mantiene una temperatura cercanamente
uniforme cuando se calienta.

Bajo el criterio de fluidización, los gasificadores pueden ser clasificados dependiendo de la
velocidad a la que fluye la fase gaseosa a través de la fase sólida Basu (2006), conforme la velocidad
de la fase gaseosa aumenta se pueden tener los siguientes tipos de gasificadores:

Lecho fijo o empaquetado. Se refiere a un lecho de partículas sólidas reposando sobre la
rejilla, a través del cual el gas fluye (Fig. 1.2a). Las partículas no se mueven entre sí y el gas
fluye a través del lecho empaquetado de sólidos ejerciendo una fuerza de arrastre sobre las
partículas y causando una caída de presión a través del lecho.

Lecho fluidizado burbujeante. Cuando se incrementa la velocidad superficial de la fase
gaseosa en el lecho fijo, la caída de presión aumenta hasta que la velocidad superficial del gas



9

Explosión de burbujas
en la superficie del lecho Sólidos

Figura 1.2: a) Lecho fijo de partículas a través del cual el gas fluye. b) Lecho fluidizado burbujeante
mostrando la circulación del gas alrededor de las burbujas. c) Lecho fluidizado turbulento. d) Lecho
de transporte.

alcanza un valor crítico conocido como velocidad mínima de fluidización (Vmf ) y la fuerza de
arrastre del gas es igual al peso de las partículas menos la fuerza que suspende las partículas
en un estado incipiente de fluidización (Fig. 1.2b). Al elevar la velocidad superficial del gas
por encima de a velocidad mínima de fluidización hasta un punto conocido como velocidad
mínima de burbujeo (Vmb) el exceso del gas en la suspensión del sólido genera burbujas.

Lecho turbulento. Cuando la velocidad de la fase gaseosa a través de un lecho fluidizado
burbujeante alcanza la velocidad mínima de burbujeo, el lecho comienza a expandirse y
un incremento sostenido en la velocidad de la fase gaseosa podría eventualmente inducir
un cambio en la expansión del lecho, iniciando una transición al nuevo régimen de lecho
turbulento. En este régimen las burbujas pierden su identidad debido a la rápida fusión y a
su rompimiento. Esto resulta en una violenta actividad y rápida expansión (Fig. 1.2c).

Lecho rápido. Es una suspensión sólido-gas de alta velocidad mantenida con una velocidad
del gas fluidizante superior a la velocidad terminal de las partículas individuales. Es este
estado hidrodinámico las partículas tienen una tasa de reflujo hacia la base del reactor que
garantiza un nivel de uniformidad espacial de la temperatura en el gasificador. Este régimen
hidrodinámico se caracteriza por la formación de aglomerados de partículas que circulan a lo
largo de la suspensión promoviendo un buen transporte de calor y masa. Esta condición se
presenta cuando la cantidad de sólidos aglomerados aumenta, acumulándose en la columna y
provocando una obstrucción del flujo del gas que se ve reflejado en un incremento abrupto en
la presión. La velocidad correspondiente a la caída de presión mínima en el lecho sólido-gas
para una tasa de circulación de sólidos (velocidad de la partícula) dada es denotada como
velocidad de transporte. Esta velocidad constituye un punto de transición entre el régimen
de transporte neumático y régimen de fluidización rápida.

Lecho de transporte. Existe migración de gran cantidad de partículas fuera del gasificador
debido a la acción de la fuerza de arrastre del flujo de gas saliente. El lecho fluidizado y el
transporte neumático o de flujo por arrastre son regímenes integrantes de esta categoría.
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En (Reed y Das, 1988) se menciona que los gasificadores más importantes son los de lecho fijo
en su configuración de flujos contracorriente y flujos paralelo. Aunque los gasificadores son equipos
relativamente sencillos en sus mecanismos de alimentación y purificación del gas, los principios
termodinámicos que dictan la temperatura, suministro de aire y otras variables no son triviales.
En la siguiente sección se presenta una introducción acerca de los trabajos que han abordado el
tema de modelado, control, estimación y monitoreo del proceso de gasificación.

1.3. Modelado, control y estimación

Durante los últimos años, el interés por el proceso de gasificación ha ido en aumento. Patra
y Sheth (2015) presentan el estado del arte acerca de los diferentes tipos de modelos existentes en
la literatura para gasificadores de flujos paralelos de los cuales destacan los basados en: (i) prime-
ros principios de equilibrio termodinámico y cinético, (ii) resolvedores numéricos de Dinámica de
fluidos computacional (Computational fluid dynamics, CFD) o simuladores de procesos químicos
(Aspen Plus) y (iii) redes neuronales artificiales (Artificial Neural Network, ANN). Aunque los
mecanismos de control de un gasificador a través de la manipulación de los flujos de aire-vapor-
oxígeno y/o combustible sólido pudieran ser claros, los problemas de desempeño en operación
persisten, lo que sugiere que la dinámica global del proceso no puede ser subestimada. Ruíz et al.
(2013) menciona lo complicado de elegir el gasificador adecuado para un determinado tamaño de
planta de generación eléctrica, ya que existe una muy amplia gama de diseños y montajes, muchos
de los cuales se encuentran todavía en fase de investigación, aunado a que la biomasa no tiene el
mismo comportamiento estable que los combustibles fósiles.

En lo que respecta a los estudios basados en modelos de primeros principios de equilibrio ter-
modinámico (Di Blasi, 2000; Di Blasi et al., 2013; Gøbel et al., 2007; Rogel y Aguillon, 2006; Mas-
moudi et al., 2014, 2017), estos se han enfocado principalmente en la descripción de la operación
local alrededor del estado estacionario de ignición utilizando modelos en ecuaciones diferenciales
parciales (EDP) discretizados en espacio por medio de diferencia finitas (DF) y elemento finito
(EF) con mallas de alto orden, que producen gran cantidad de ecuaciones diferenciales ordinarias
(EDOs) (1800-7500). Aunque estos estudios proporcionan valiosos resultados e información, no
han abordado la multiplicidad de estados estacionarios y las propiedades robustas que parecen
ser temas importantes de acuerdo a lo que sugieren los fenómenos de extinción que ocurren en
operación (Di Blasi, 2000; Ranzi et al., 2014) y que han mencionados anteriormente en estudios
de modelado de reactores tubulares de pirólisis y gasificación (Amundson y Arri, 1978; Yuan et
al., 2015).

Recientemente, el problema de describir el comportamiento no-lineal de reactores de lecho
empacado ha sido dirigido sobre las bases del enfoque de modelado por etapas (o celdas) (Deans
y Lapidus, 1960; Levenspiel, 1964). La aplicación a una planta piloto de gasificación (Manurung
y Beenackers, 1993) ha demostrado que: (i) el estado estacionario de ignición puede ser mode-
lado con 3 a 5 etapas no-uniformes (9 EDOs) (Badillo-Hernandez et al., 2013), con tamaño de
etapa ajustado mediante un procedimiento de prueba y error, (ii) el reactor de gas de síntesis
tiene 3 estados estacionarios, en condiciones de operación nominal, y que puede ser modelado
de forma confiable con 30 etapas uniformes (90 EDOs) (Badillo-Hernandez et al., 2018). En es-
te contexto, confiabilidad significa robustez con respecto a un número de etapas uniformes, de
modo que se excluye la multiplicidad espuria y el comportamiento de bifurcación inducido por



11

sobre-agrupamiento (número de etapas muy bajo), y eficiencia significa que el modelo describe el
comportamiento experimental y/o la solución del modelo en EDPs sin sobre-modelar de acuerdo
a la incertidumbre en parámetros cinéticos y de transporte.

En lo que respecta a la implementación de algoritmos de control y estimación, Baldea y
Daoutidis (2007) menciona que para proponer sistemas avanzados de control y monitoreo existen
limitaciones debido a: (i) la poca disponibilidad de señales y mediciones provenientes del reactor,
por ejemplo, aunque las mediciones de temperatura pueden ser tomadas a lo largo o a la salida
del reactor, la composición de gas solo está disponible a la salida del reactor y regularmente pue-
de ser medida en intervalos de tiempo relativamente largos, (ii) entradas no manipulables, como
composición de materia sólida, y (iii) la rigidez y tamaño de modelos dinámicos.

A pesar de esto, se han implementado algunas propuestas a través de simulaciones (Baldea
y Daoutidis, 2007; Gøbel et al., 2007) o sobre equipos experimentales Paes (2005) e industriales
(Yun, 2012; Dixon, 1999, 2006). Por ejemplo, Baldea y Daoutidis (2007) implementan un contro-
lador proporcional, que usa la velocidad de entrada del combustible como la señal a manipular.
Dos señales de temperatura, en el hot-spot y a la salida del reactor, son utilizadas como salida del
sistema. Se diseñan dos leyes de control para cada una de las salidas. Se concluye que el control
de hot-spot estabiliza el reactor alrededor de un estado de ignición al considerar una perturbación
sobre el cambio de velocidad de uno de los reactantes. Por otro lado, cuando se trata de controlar
la temperatura a la salida, no se logra estabilizar la operación del reactor en un estado de ignición.
Se explica que el pobre desempeño del segundo controlador se debe al hecho de que la migración
de la ola de calor hacia la salida del reactor se manifiesta inicialmente a través de una pequeña
disminución de la temperatura, seguida de un aumento durante un período prolongado de tiempo
de la temperatura en la salida del reactor seguida de un descenso de la temperatura agudo que
corresponde con la extinción del reactor. Modelos lineales sobre operaciones locales del gasificador
han sido utilizados para comparar el desempeño de diferentes algoritmos de control: (i) PI mul-
tivariable, (ii) predictivo (iii) H-8 y (iv) modos deslizantes (Dixon, 1999, 2006). Mientras todas
las soluciones presentadas alcanzan un éxito razonable, ninguna de ellas logra cumplir con todos
los criterios de desempeño para los diferentes puntos de operación. Paes (2005) propone y simula
un controlador lineal PI en cascada, un control de flujo másico saliente de gas que dirige un con-
trolador de temperatura, el algoritmo es probado sobre un gasificador de flujos a contracorriente
de lecho fijo modelado en EDPs. Se concluye que sólo se puede lograr un control efectivo de 3
de las 4 variables de interés con una variable de control: la temperatura máxima del reactor, la
temperatura del gas de síntesis, el flujo saliente de gas y la concentración del gas.

Dentro de las técnicas de estimación, el filtro extendido de Kalman (EFK) no lineal ha sido la
más utilizada y probada en procesos químicos (Kazantzis et al., 2000). Siendo su alta dimensiona-
lidad su principal desventaja, el EKF para reactores tubulares de gasificación se ha implementado
sobre la base de modelos reducidos simplificados (Wilson et al., 2006), con un funcionamiento
dudoso más allá de una localidad pequeña. En cambio, la tarea de estimación se ha llevado a cabo
para un gasificador de lecho fluidizado utilizando un modelo simple para un reactor continuo de
tanque agitado (CSTR) (Botero et al., 2013) aplicando la técnica del llamado observador asin-
tótico (Dochain et al., 1992) que equivale a ejecutar el modelo en lazo abierto reemplazando el
estado medido por la medición real. Debido a la necesidad de calcular derivadas de Lie de alto
orden, la aplicación de observadores de Luenberger no lineales y de alta ganancia (Zeitz, 1987;
Ciccarella et al., 1993; Gauthier et al., 1992) para sistemas de dimensión finita en etapas es una
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tarea insoluble. Los problemas de alta dimensionalidad en el contexto de estimación de estados
basados en inyección de mediciones de salida se han superado en la industria y laboratorio para
columnas de destilación escalonadas de múltiples componentes (de 200 a 400 estados) por medio
del enfoque de estimación geométrica no lineal para sistemas por etapas (Álvarez y Fernández,
2009; Fernandez et al., 2012; Porru et al., 2015).

Por otro lado, de acuerdo con nuestros estudios previos (Badillo-Hernandez et al., 2017;
Canales-Meza et al., 2017) se ha establecido que el empleo de una o dos medidas de temperatura,
adecuadamente ubicadas a lo largo del reactor, en conjunción con un modelo por etapas permite
una reducción significativa del modelo donde, de acuerdo a resultados de simulación la estimación
de los estados en la operación transitoria de arranque, y del estado de ignición, puede ser lograda
con suficiente precisión mediante modelos en celdas de bajo orden de 6 etapas uniformes (o 5 no
uniformes) y 18 (o 14) EDOs mediante un observador geométrico (Badillo-Hernandez et al., 2017)
(o modelado en línea) [Canales-Meza et al. (2017)].

1.4. Motivación

Al día de hoy, el proceso de gasificación representa una elección sobresaliente para la gene-
ración bio-energética, debido principalmente por su alta eficiencia de conversión, amplia variedad
de materia prima disponible y su relativa y simple operación. Sin embargo, los hechos observados
a nivel industrial (Ruíz et al., 2013; Yun, 2012; Dasappa et al., 2011; Shwe y Roberts, 2016) y en
equipos experimentales de pequeña y mediana escala (Reed y Markson, 1985; Manurung y Bee-
nackers, 1993; Barrio, 2002; Henriksen et al., 2006; Olaleye et al., 2014; Schweitzer et al., 2017;
Yucel y Hastaoglu, 2016) muestran que (i) los eventos de apagado indeseados del reactor, (ii) la
alta sensibilidad del estado transitorio de encendido sobre la composición del gas de sintesís, (iii) el
ajuste de parámetros, (iv) el escalamiento del reactor tubular y (v) los problemas de rendimiento,
confiabilidad y desempeño representan todavía desafíos para la operación continua del reactor,
sin olvidar la necesidad de cambios en la producción del gas de síntesis acorde a las demandas
energéticas. De acuerdo a los estudios de Amundson y Arri (1978); Caram y Fuentes (1982); Ranzi
et al. (2014); Badillo-Hernandez et al. (2018) se puede asegurar que los reactores de gasificación
(i) pueden presentar multiplicidad de estados estacionarios, y fenómenos de bifurcación, y (ii) que
estos operan la mayor parte del tiempo alrededor de un estado estacionario de ignición (Barrio,
2002; Pérez et al., 2012; Dogru, 2013; Milligan, 1994; Shwe, 2004; Shwe y Roberts, 2016).

Estos desafíos de control, confiabilidad y optimización son objetos de interés y sugieren que
la dinámica del proceso no debe ser subestimada, de tal forma, el diseño sistemático de equipos y
procesos avanzados de análisis local y global, control y monitoreo son necesarios. Dicho lo ante-
rior, con base en los enfoques de modelado y control de sistemas (Sepulchre et al., 1997), es bien
conocido que estos desafíos pueden ser encaminados desde un marco de análisis dinámico avan-
zado donde las representaciones (i) de orden reducido y (ii) de simplicidad máxima son aspectos
deseados.

De acuerdo a nuestros estudios de modelado por etapas (Badillo-Hernandez et al., 2013, 2017,
2018; Canales-Meza, 2013; Canales-Meza et al., 2017) el alcance del presente estudio es motivado
por modelar de una forma tan simple como sea posible la dinámica de una clase de reactores de
gasificación.
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1.5. Objetivo

El objetivo de este trabajo es presentar una metodología para diseñar modelos en parámetros
concentrados de baja dimension que permitan aligerar las cargas (i) numérica computacional y
(ii) de manipulación analítica. Esta metodología de modelado permitirá una adecuada elección de
los grados de libertad de un tipo de modelos en parámetros concentrados: (i) mallas uniformes o
adaptables, dependiendo del objetivo de modelado local o global, y (ii) el efecto en la estrategia
de modelado de tener una medición de temperatura en línea. Estos modelos podrán facilitar el
entendimiento de fenómenos y propiedades fundamentales del proceso (diseño de equipo, multi-
plicidad de puntos, operaciones de encendido y apagado) y el diseño de algoritmos de control,
monitoreo y estimación avanzados necesarios en la operación del reactor de gas de síntesis. Los
modelos diseñados son de estructura simple y ajustable acorde a las necesidades específicas de
modelado, las capacidades de estos modelos podrán usarse para capturar comportamientos (i)
locales, con una precisión acorde a la incertidumbre de los parámetros significativos de esta clase
de sistemas, y/o (i) globales, con características fuertemente no lineales como la multiplicidad y
bifurcación de los estados estacionarios.

1.6. Hipótesis

Basados en la factibilidad de representar dinámicas distribuidas a través de modelos por eta-
pas (Deans y Lapidus, 1960) y las aportaciones recientes con esta clase de modelos de bajo orden
para reactores de gasificación de descripción (i) local con malla no uniforme (Badillo-Hernandez
et al., 2013; Canales-Meza, 2013; Canales-Meza et al., 2017) y (ii) global con malla uniforme
(Badillo-Hernandez et al., 2018). La hipótesis de este trabajo es sobre la posibilidad de deducir
una metodología que proporcione modelos dinámicos en parámetros concentrados con (i) sentido
físico basado en primeros principios, estructura simple y orden mínimo y, (ii) precisión y confia-
bilidad acorde al objetivo de modelado y la incertidumbre presente en esta clase de reactores.

Desde un punto de vista práctico, hemos tomado la idea fundamental de la teoría de control
constructivo (Sepulchre et al., 1997): la selección del modelo constituye en sí un grado de libertad
que puede ser efectivamente explotado. Así, hemos racionalizado que la mejor manera de abordar
el problema de modelado de bajo orden es tener descripciones acondicionadas a los propósitos de
modelado específicos basados en el conocimiento de la operación del reactor de gas de síntesis.

1.7. Contribución

La principal aportación de este trabajo consiste en desarrollar una metodología para dise-
ñar modelos de bajo orden de propósitos específicos. En este sentido, tres intereses descriptivos
son evaluados: (i) descripción local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignición , (ii)
representación global eficiente-cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) descripción
global y local eficiente-cualitativa y cuantitativa de la operación de encendido; desde un estado
de apagado, y el estado estacionario de ignición. El medio por el cual se aborda el problema de
modelar eficientemente es a través de una elección efectiva de los grados de libertad (número y
distribución de nodos de una malla espacial) de una clase de modelos por etapas, en EDOs, ge-
nerados a partir de la discretización espacial de un modelo distribuido en ecuaciones diferenciales
parciales (EDPs) que comúnmente representa este tipo de reactores.
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Para abordar el problema de modelado local, se propone un esquema de colocación de nodos
para diseñar una malla adaptable que garantiza eficiencia-cuantitativa. Después, se realiza una
valoración de los modelos de malla adaptable y uniforme para abordar el propósito de modela-
do global eficiente-cualitativo. Por último, los modelos de malla uniforme y adaptable, con y sin
ayuda de una medición de temperatura, son evaluados para abordar el problema de descripción
global y local.

1.8. Estructura de esta tesis

En el capítulo 2 se describe la clase de reactor de gasificación que será considerado en es-
te estudio; así como las características y principios de funcionamiento de este. A continuación,
se plantea el modelo en parámetros distribuidos que comúnmente es utilizado para describir el
comportamiento dinámico de esta clase de reactores. Después, con base en los números y varia-
bles adimensionales, utilizados en teoría de ingeniería química de procesos, se presenta el modelo
adimensional con estado cuasi-estacionario de los componentes de la fase gas. Seguido de esto,
aplicando operadores de diferencias finitas de primer orden se presenta el modelo por etapas,
análogo al modelo distribuido, que representa el comportamiento dinámico. A continuación, se
describe el modelo por etapas en línea, caracterizado por ser una modelo de dinámica restringida
que es manejado por los datos de una medición de temperatura.

En el capítulo 3 se exhibe una representación compacta de los tres tipos de modelos diná-
micos presentados en el capítulo 2: (i) modelo distribuido, (ii) modelo por etapas y (iii) modelo
por etapas en línea. Se presentan las propiedades de conjunto límite y error de modelado de cada
tipo de modelo. Después se establecen las definiciones acerca de los propósitos de modelado que
se abordan en esta tesis. Finalmente, se presenta la descripción detallada del caso ejemplo que se
atiende y que se usará para ejemplificar la metodología de modelado que se propone.

El capítulo 4 se enuncia el problema de modelado por etapas con base en las definiciones
establecidas en el capítulo 3, en el enunciado se establecen los tres objetivos de modelado que se
abordan en esta tesis: (i) descripción numérica eficiente de la dinámica local alrededor del estado-
estacionario de ignición, (ii) representación eficiente de los estados-estacionarios, es decir, modelo
reducidos sin comportamientos de dinámica espuria y, (iii) descripción eficiente de operación de
arranque del reactor de gas de síntesis. Una vez que se ha enunciado el problema de modelado,
se describen los algoritmos numéricos y esquemas que serán utilizados para (i) diseñar la malla
adaptable, (ii) determinar la multiplicidad de estados-estacionarios reales y espurios y, (iii) calcu-
lar los errores de modelado.

En el capítulo 5, la propuesta metodológica de modelado es aplicada al caso ejemplo de
un reactor de gas de síntesis de pequeña escala a fin de determinar el tipo de malla uniforme o
adaptable que favorece: (i) el modelo local eficiente-cuantitativo que describe la dinámica no-lineal
local del estado de ignición, (ii) el modelo global eficiente-cualitativo que describe la dinámica
global no-lineal y (iii) el modelo eficiente-pleno que representa la operación dinámica de arranque
del reactor. Finalmente, el capítulo 6 se presenta una discusión acerca de los resultados obtenidos,
así como conclusiones y propuestas de trabajo futuro.



Capítulo 2

Modelos Dinámicos

En este trabajo, se considera como caso de estudio para ser modelado un reactor tubular
continuo de gasificación de lecho empacado (ver Figura 2.1), esta configuración resulta de interés
para llevar a cabo el proceso de gasificación debido a la flexibilidad de biomasa que puede ser
utilizada, su eficiencia y la calidad del gas de síntesis. En esta configuración, una corriente de aire
(de flujo volumetrico qge y temperatura Tge) y de sólido (de flujo másico mse y temperatura Tse)
compuesto por partículas de biomasa de diámetro dp0 y densidad a la entrada ρ0 son alimentados
por la parte superior del reactor para ser convertidos en bio-carbón, cenizas (con flujo másico
msf , densidad ρsf and temperatura Tsf ) y syngas [gas de síntesis] (con flujo volumétrico qgf y
temperatura Tgf ) con una composición de gases de concentración Cgf , L es la longitud, Ar es el
área transversal y Mw es la masa de la pared del reactor de gas de síntesis.

El comportamiento del reactor de syngas comúnmente se describe mediante modelos en
Ecuaciones Diferenciales Parciales (EDPs) basados en primeros principios de conservación de
calor y masa (Di Blasi et al., 2013; Shwe, 2004; Rogel, 2007). Estos modelos son caracterizados
por su alta dimensión, de 1800-7000 Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDOs), producidas
como resultado de la discretización del dominio espacial con métodos numéricos de Diferencias
Finitas (FD), Elemento Finito (FD) o Dinámica de Fluidos Computacional (CFD) que utilizan
mallas espaciales de 250-700 nodos para obtener las soluciones. Para describir la conversión sólido-
gas, la dinámica del proceso es matemáticamente modelada mediante (i) una red de reacciones
heterogéneas sólido-gas de secado, pirólisis, combustión y reducción, así como también procesos
homogéneos de oxidación de gas, (ii) fenómenos de convección de componentes de ambas fases, y
(iii) transporte térmico por dispersión y radiación. De forma general, los principios de modelado
de esta clase de reactores se basan en las siguientes consideraciones (Di Blasi, 2000; Baldea y
Daoutidis, 2007; Rogel y Aguillon, 2006; Badillo-Hernandez et al., 2013):

Modelo Euleriano de dos fases (flujo de fases separados).

Pirólisis de biomasa (pirólisis primaria), descomposición térmica de los alquitranes (pirólisis
secundaria), y reacciones heterogéneas de combustión y gasificación del carbonizado, la
combustión de los gases (volátiles) y la reacción de separación del CO2 con agua (water-gas
shift reacción) se realizan a una velocidad finita.

Se incluye la transferencia de masa entre las partículas sólidas y el gas, la transferencia de
calor entre fases y la transferencia de calor con las paredes del reactor para ambas fases
mediante los coeficientes de transferencia incluidos en las ecuaciones de transporte.

15
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Figura 2.1: Reactor de gasificación de lecho empacado y flujos paralelos.

La velocidad de la fase gaseosa es calculada de la ecuación de continuidad y la densidad
de la ley del gas ideal. El flujo másico del sólido es obtenido de la ecuación de masa del
carbonizado.

La caída de presión en el reactor se considera uniforme.

Las reacciones heterogéneas de combustión y gasificación del carbonizado son descritas me-
diante un modelo de contracción de partícula con núcleo inerte en un proceso isotérmico.

La pirólisis se considera como un proceso que no modifica la estructura del lecho sino su
densidad, la cual es obtenida de la ecuación de balance de masa del carbonizado.

No existe equilibrio térmico entre las fases en las zonas de combustión y pirólisis.

Hay transferencia de calor por radiación en el lecho poroso.

Flujos de masa de las dos fases variantes en el tiempo.

Las partículas de combustible sólido alimentadas son del mismo tamaño y de forma esférica.

La hidrodinámica es mucho más rápida que los procesos de intercambio de energía y masa.

El modelo de turbulencia se incluye en las propiedades de tranporte de masa y energía de
los coeficientes de transferencia de masa y energía entre fases.
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2.1. Modelo distribuido

De acuerdo a las consideraciones anteriores, Badillo-Hernandez et al. (2013) propone un mo-
delo dinámico, donde a diferencia de lo mencionado anteriormente, las temperaturas de ambas
fases son agrupadas. El modelo basado en primeros principios, está formado por balances de masa
de las componentes químicas y balances de energía de cada una de las fases, la fase gaseosa (Cg)
considera como especies químicas el oxígeno (O2), hidrógeno (H2), monóxido de carbono (CO),
bióxido de carbono (CO2), vapor de agua (H2O), metano (CH4), alquitranes (T ) y nitrógeno
(N2), mientras que la fase sólida (Cs) está constituida por biomasa (B) y carbonizado (C) que
representan el combustible sólido crudo y el combustible sólido carbonizado, respectivamente.

Así, la descripción de la dinámica distribuida temporal del reactor tubular de gasificación
de la Figura 2.1, en términos de la red de reacciones descritas en la sección 1.1 y detalladas en el
Apéndices A y C, está dada por el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales (EDPs)
sobre un dominio espacial (0 ď Z ď L) y temporal (t1 ą 0):

Bt1T “ ´BZpT uHq ` BZpDH BZT q `QT pC, T q (2.1a)

Bt1Cs,i “ ´BZpCs,i usq ` Gs,i pC, T q (2.1b)

Bt1Cg,i “ ´BZpCg,i ugq ` BZpDM BZCg,iq ` Gg,i pC, T q (2.1c)

Gπ,i pC, T q “
m
ÿ

j“1

sπi,j Rj , π “ g, s (2.1d)

QT pC, T q “

„

QR pC, T q ´Qw pT q

CsCsp



(2.1e)

QR pC, T q “ ´
m
ÿ

j“1

∆HjRj Qw pT q “ Avhw rT ´ Tws Av “
4

DR
(2.1f)

uH “ us `

„

Cgp Cg
Csp Cs



ug DH “
λeffs ` λeffg

CsCsp
Cπ “

Nπ
ÿ

i“1

Cπ,i (2.1g)

Cg “
“

CO2 CH2 CCO CCO2 CCH4 CH2O CT CN2

‰

, ng “ dimCg

Cs “
“

CB CC
‰

, ns “ dimCs, , m “ dimpRq

donde Cπ,i es la concentración molar por unidad de volumen de la i-ésima componente en la fase
π, T es la temperatura de ambas fases, Gπ,i es la tasa de generación por unidad de volumen del
componente i en la fase π, QR y Qw es la tasa de generación de calor por unidad de volumen y
la tasa de pérdida o aportación de calor entre el lecho y las paredes del reactor, respectivamente.
Rj y ∆Hj son la tasa de reacción y el cambio de entalpía de la j-ésima reacción, respectivamente,
sπi,j es el coeficiente estequiométrico del i-ésimo componente en la j-ésima reacción de la fase π,
uπ representa la velocidad convectiva de la fase π, uH es el coeficiente de convección de calor para
la temperatura promedio, DM y DH son el coeficiente de dispersión de la fase gas y el coeficiente
de difusión de calor respectivamente, Cπ y Cπp es la concentración molar total y el calor especifico
de la fase π, respectivamente, hw es el coeficiente de transferencia de calor de la pared del reactor
y DR es el diámetro interno del reactor. Los términos de reacción se presentan en el Apéndice A,
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los términos de generación de calor se presentan en el Apéndice B y los parámetros del caso de
estudio están en el Apéndice C.

De acuerdo al flujo relativo de alimentación de la fase sólida y la fase gaseosa para un
gasificador de flujos paralelos y descendentes, las condiciones de frontera en la cima del reactor
(Z “ 0) para las componentes químicas y la temperatura de ambas fases son:

DM BZCg,ipt
1, 0q “ ugpt, 0q

“

Cg,ipt
1, 0q ´ Ceg,i

‰

(2.1h)

Cs,ipt
1, 0quspt

1, 0q “ Ces,i u
e
s (2.1i)

DH BZT pt
1, 0q “ uHpt

1, 0q
“

T pt1, 0q ´ T e
‰

(2.1j)

donde Ce
π,i son las concentraciones de alimentación de la i-ésima componente de la fase π y T e es

el promedio de las temperaturas de alimentación de las fases sólido y gas. En el fondo del reactor
(Z “ L) se establecen condiciones tipo von Neumann:

BZCgpt
1, Lq “ 0 (2.1k)

BZCspt
1, Lq “ 0 (2.1l)

BZT pt
1, Lq “ 0 (2.1m)

La mayoría de los modelos para gasificación en reactores de lecho fijo existentes en la litera-
tura (Amundson y Arri, 1978; Di Blasi, 2000; Gøbel et al., 2007; Badillo-Hernandez et al., 2013)
no incorporan el balance de momento debido a la alta diferencia entre los tiempos característicos
de la hidrodinámica, mucho más rápida, en relación con la energía y la masa. Por consiguiente,
la velocidad convectiva de la fase gaseosa y del lecho de carbonizado satisfacen las siguientes
ecuaciones de continuidad.

0 “ ´BZCgug `

ng
ÿ

i“1

m
ÿ

j“1

sgi,jRj (2.1n)

0 “ ´CC,pyrBZus ´ pRg1 `Rg2 `Rg3 `Rc5q (2.1ñ)

donde CC,pyr es la concentración de carbonizado, ó de sólido, después de la reacción y zona de
pirólisis. Estas expresiones establecen que la reacción de pirólisis afecta solamente la densidad
del sólido, y que la combustión y gasificación (reacciones Rg1, Rg2, Rg3, Rc5) del carbonizado C
produce cambios estructurales modelados como variaciones de velocidad a través de la ecuación
de continuidad de carbonizado. Las condiciones de frontera correspondientes a las ecuaciones de
continuidad son las siguientes:

Z “ 0 : Cg
`

0, t1
˘

ug
`

0, t1
˘

“ Ceg u
e
g, Cs

`

0, t1
˘

us
`

0, t1
˘

“ Ces u
e
s (2.1o)

Z “ L : BZCg
`

t1, L
˘

“ 0, BZCs
`

t1, L
˘

“ 0 (2.1p)

En la siguiente sección se presenta el modelo distribuido adimensional, cuya principal carac-
terística es la simplificación dinámica temporal de los componentes de la fase gas.
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2.2. Modelo distribuido adimensional

Con el interés de simplificar el modelo, a continuación se muestra el modelo con simplificación
dinámica de los estados de la fase gas. Este simplificación tiene como fundamento la teoría de
perturbaciones singulares, en donde las derivadas de algunos de los estados están multiplicadas
por un pequeño parámetro ε que produce una descomposición en las escalas de tiempo (Khalil,
2002). En el contexto de reactores de gasificación, la descomposición de las escalas de tiempo tiene
como interpretación física las diferencias de densidad, velocidad de flujo y capacidad térmica entre
la fase sólida y la fase gaseosa (Baldea y Daoutidis, 2007). En este sentido, considere las siguientes
variables y números adimensionales, utilizados en teoría de ingeniería química de procesos:

cπ,i “
Cπ,i
Cπ0

z “
Z

L
vπ “

uπ
uπ0

τ “
T

T0

τw “
Tw
T0

t “
us0 t

1

L
KM “

Cg0 ug0
Cs0 us0

DM “
DM
DM0

DH “
DH
DH0

DH0 “
λ0

CsCsp
Stw “

LhwAv

CsCsp us0

PeM “
Lug0
DM0

PeH “
Lus0
DH0

Daj “
LRj0
ug0Cg0

Bj “
∆Hj

Csp T0

(2.2)

donde PeM y PeH son los números de Peclet de la masa de gas y de calor, respectivamente,
Stw es el número de Stanton de pared, Daj y Bj son el número de Damkholer o el aumento
de temperatura adiabática para la j-ésima reacción. Aplicando un cambio de variables naturales
sobre el sistema de ecuaciones (2.1) por las variables y números adimensionales (2.2), se obtiene
la nueva representación sobre un dominio espacial z “ r0 1s:

Bt τ “ ´Bzpτ vHq `
1

PeH
BzpDH Bz τq `Qτ pc, τq (2.3a)

Bt cs,i “ ´Bzpcs,i vsq `Gs,i pc, τq (2.3b)

ε Bt cg,i “ ´Bzpcg,i vgq `
1

PeM
BzpDM Bz cg,iq `Gg,i pc, τq (2.3c)

0 “ ´Bzcgvg `

ng
ÿ

i“1

m
ÿ

j“1

sgi,jDajrj (2.3d)

0 “ ´cC,pyrBzvs ´ pDag1 rg1 `Dag2 rg2 `Dag3 rg3 `Dac5 rc5q (2.3e)

Gg,i pc, τq “
m
ÿ

j“1

sgi,j Daj rj pc, τq (2.3f)

Gs,i pc, τq “
m
ÿ

j“1

ssi,j DajKM rj pc, τq (2.3g)

Qτ pc, τq “ ´Stw rτ ´ τws ´KM

m
ÿ

j“1

Bj Daj rj pc, τq (2.3h)



20

rj pc, τq “
RjpC, T q

RpCg0, T0q
vH “ vs `KM

„

cgp cg
csp cs



vg

ε “
us
ug

ug ąą us εÑ 0 (2.3i)

con condiciones de frontera en la cima del reactor (z “ 0)

DM

PeM
Bzcg,ipt, 0q “ vg

“

cg,ipt, 0q ´ c
e
g

‰

(2.3j)

cs,ipt, 0q vspt, 0q “ ces v
e
s (2.3k)

DH

PeH
Bzτpt, 0q “ vH rτpt, 0q ´ τ

es (2.3l)

y en la parte baja del reactor (z “ 1)

Bzcg,ipt, 1q “ 0 (2.3m)

Bzcs,ipt, 1q “ 0 (2.3n)

Bzτpt, 1q “ 0 (2.3ñ)

El modelo anterior (2.3) es una representación con solución númerica de las estados sobre un
dominio de r0 1s con los siguientes números y variables: t y z son el tiempo y la posición axial,
cs (o cg) es el vector de ns (o ng) componentes dinámicos de la fase sólida (o cuasi-estáticos de
la fase gas), cs incluye las concentraciones de biomasa y carbonizado, τ es la temperatura (fase
gas τg -igual a- fase sólida-τs), vg (o vs) es la velocidad de la la fase gas (o sólida) cuasi-estática,
vH is la velocidad de calor por convección. El vector r contiene las m funciones de las tasas de
reacción, s es la matriz estequiométrica con los componentes de fase sólida ss y gas sg, m es el
número de reacciones.

Debido a la presencia del parámetro ε, la ecuación (2.3c) está en la forma estándar de pertur-
baciones singulares (Khalil, 2002) y, de esta forma el modelo del reactor adimensional (2.3) exhibe
un comportamiento con dos escalas de tiempo diferentes. En este sentido, Badillo-Hernandez et
al. (2013) considera el caso límite donde el parámetro ε Ñ 0 (2.3i). Esta consideración supone
que la capacidad térmica de la fase sólida es muy alta, o , de forma equivalente la fase gas tiene
capacidad térmica cero en comparación con la fase sólida. En este límite, el cambio de variable
desarrollado anteriormente genera un modelo con una descomposición con (i) una dinámica len-
ta para los componentes de la fase sólida (B, C) y la temperatura τ y (ii) una dinámica rápida
(cuasi-estacionaria) para los componentes la fase gas cg,i :

Bt τ “ ´Bzpτ vHq `
1

PeH
BzpDH Bz τq `Qτ pc, τq (2.4a)

Bt cs,i “ ´Bzpcs,i vsq `Gs,i pc, τq (2.4b)

0 « ´Bzpcg,i vgq `
1

PeM
BzpDM Bz cg,iq `Gg,i pc, τq (2.4c)

0 “ ´Bzcgvg `

ng
ÿ

i“1

m
ÿ

j“1

sgi,jDajrj (2.4d)

0 “ ´cC,pyrBzvs ´ pDag1 rg1 `Dag2 rg2 `Dag3 rg3 `Dac5 rc5q (2.4e)
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El modelo resultante, es un sistema gobernado por las tres EDPs con dinámica temporal y
sujeto a las ocho EDOs de dinámica temporal cuasi-estacionaria y dos EDOs estacionarias para
las velocidades de la fase gas vg y sólida vs. De tal forma la dinámica espacio-temporal de los
componentes de la fase gas pueden ser calculados conociendo la dinámica de la Temperatura y los
componentes de la fase sólida.

En la siguiente sección, se presenta una alternativa para representar el comportamiento
dinámico del reactor de gas de síntesis, esta nueva descripción es desarrollada a través de la
discretización del dominio espacial a través de operadores de diferencias finitas sobre el modelo
simplificado (2.4).

2.3. Modelo en parámetros concentrados (modelo por etapas)

En esta sección se presenta el modelo en parámetros concentrados, generado a partir del
modelo adimensional en parámetros distribuidos de gasificadores de lecho móvil empacado dado
por el conjunto de ecuaciones (2.4). Siguiendo el agrupamiento de reactores tubulares de (Coste et
al., 1961; Deans y Lapidus, 1960) y recientes estudios de Nájera (2012) se realiza el ordenamiento
del conjunto de ecuaciones diferenciales y algebraicas obtenidas de la discretización del modelo
distribuido 2.4 que produce un modelo de parámetros concentrados, llamado modelo por etapas
(o celdas). El desarrollo detallado para este modelo es presentado en Badillo-Hernandez (2014). El
método de modelado adoptado consiste en la representación del modelo de un reactor tubular de
dos fases como un serie de N -etapas con interacción de flujos (i) hacia adelante para representar
los mecanismos de convección y dispersión de calor y masa y (ii) hacia atrás para describir los
fenómenos de transporte de calor por dispersión. El método de discretización utilizado es el de
diferencias finitas de primer orden, en este sentido, a continuación se muestran los operadores
diferenciales utilizados para discretizar el modelo adimensional del reactor de gasificación (2.4):

Operador diferencial para término de transporte convectivo. La derivada espacial del trans-
porte convectivo regularmente es discretizada mediante los esquemas de diferencias finitas
hacia atrás y hacia adelante de primer orden. Por lo tanto, para el caso de un reactor de
gasificación de flujos paralelos descendentes, el término de diferencias finitas hacia atrás es
el que prevalece:

pBzφνqk “
φkνk ´ φk´1νk´1

zk ´ zk´1
(2.5a)

Operador diferencial para el término de transporte dispersivo. Un método de diferencias
finitas centradas es empleado para el término diferencial espacial dispersivo: diferencias
finitas hacia atrás en la derivada espacial exterior y diferencias finitas hacia adelante en la
derivada interior.
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Figura 2.2: Representación del reactor de gasificación de lecho empacado y flujos paralelos como
conexión de N -etapas con flujos hacia adelante qk y hacia atrás qbk.

Bz pDBzφqk “
Dk pBφqk ´Dk´1 pBφqk´1

zk ´ zk´1
(2.5b)

pBφqk “
φk`1 ´ φk
zk`1 ´ zk

(2.5c)

pBφqk´1 “
φk ´ φk´1

zk ´ zk´1
(2.5d)

Operador diferencial de frontera en z “ 0. Se emplea el método de diferencias finitas hacia
adelante en la derivada espacial.

Operador diferencial de frontera en z “ 1. Se emplea el método de diferencias finitas hacia
atrás en la derivada espacial.

Aplicando los operadores diferenciales descritos anteriormente (2.5) sobre el modelo distri-
buido adimensional (2.4), se puede establecer una analogía directa entre el modelo discretizado
espacialmente de un gasificador de lecho empacado y una serie de N -etapas con dos tipos de flujos
volumétricos: (i) flujos hacia adelante qk y (ii) los flujos de retromezclado por dispersión qbk, ver
Figura 2.2. El enfoque de modelado descrito anteriormente indica que el comportamiento dinámico
del reactor tubular de gasificación puede ser descrito por el siguiente conjunto de nx “ Npns` 1q

ecuaciones diferenciales ordinarias (2.6):
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9τk “
1

∆zk

´

qτ
k´1

τ
k´1

´ qτ
k
τ
k
` qb,τ

k
τ
k`1

´ qb,τ
k´1

τ
k

¯

` Qτ,k pc, τq (2.6a)

9cs,i,k “
1

∆zk

´

qs
k´1

cs,i,k´1 ´ qs
k
cs,i,k

¯

` Gs,i,k pc, τq (2.6b)

0 “
1

∆zk

´

qgk´1 cg,i,k´1 ´ qgk cg,i,k ` qb,gk cg,i,k`1 ´ qb,gk´1 cg,i,k

¯

` Gg,i,k pc, τq (2.6c)

vg,k cg,k “ vg,k´1cg,k´1 `

ng
ÿ

i“1

m
ÿ

j“1

sgi,jDaj rj,k (2.6d)

vs,k “ vs,k´1 cs,k´1 ´
Dag1 rg1,k `Dag2 rg2,k `Dag3 rg3,k `Dac5 rc5,k

cC,pyr
(2.6e)

para

k “ 1, . . . , N, N “ dim pz ´ 2q , σ :“ tN, zu (2.6f)

z : z0 “ 0 ă z1 ă z2 ă ¨ ¨ ¨ ă zN ă zN`1 “ 1 (2.6g)

donde

qτk “ vH,k `
DH,k

PeH ∆zk`1
, qsk “ vs,i,k , qgk “ vg,k `

DM,k

PeM ∆zk`1
(2.6h)

qb,τk “
DH,k

PeH ∆zk`1
qb,sk “ 0 , qb,gk “

DM,k

PeM ∆zk`1
(2.6i)

condiciones de frontera discretizadas

z “ 0 : q0φ0 “ qeφe ` qb0φ1, z “ 1 : φN`1 “ φN (2.6j)

(2.6k)

condiciones iniciales

t “ 0 : φk p0q ,“ φk,ic (2.6l)

con

qe “

»

–

qτe
qse
qge

fi

fl “

»

–

vH,e
vs,e
vg,e

fi

fl , φk “

»

–

τk
cs,i,k
cg,i,k

fi

fl , vH “ vs,k `KM

«

cgp,k cg,k

csp,k cs,k

ff

vg,k (2.6m)

y con términos fuente

Gg,i,k pc, τq “
m
ÿ

j“1

sgi,j Daj rj,k pc, τq (2.6n)

Gs,i,k pc, τq “
m
ÿ

j“1

ssi,j DajKM rj,k pc, τq (2.6ñ)

Qτ,k pc, τq “ ´Stw rτk ´ τws ´KM

m
ÿ

j“1

Bj Daj rj,k pc, τq (2.6o)
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qτk y qgk son los términos hacia adelante de transporte de flujo de calor y masa de la fase gas
con parte convectiva y difusiva, qsk es el término de transporte convectivo de masa sólida, qb,τk y
qb,gk son los términos de flujo por retromezclado de calor y masa en fase gas. ∆zk es se le cono-
ce como la dimensión de la etapa, qe es el vector de flujo de alimentación con los componentes
qτe , q

s
e y qge . Esta representación, análoga al modelo que describe un tren de reactores continuos

de tanque agitado multi-componente, está sujeta a un conjunto de ecuaciones diferenciales alge-
braicas (EDAs) [2.6c] representando el estado cuasi-estacionario de los componentes de la fase gas.

En la siguiente sección se presenta una variante del modelo de N - etapas, esta variación
incluye la reducción y restricción dinámica del modelo (2.6) originadas por sustituir un estado
de temperatura del modelo por una señal de temperatura tomada desde un sensor debidamente
colocado en el reactor.

2.4. Modelo por etapas en línea

Motivados por los trabajos de observadores a lazo abierto (Álvarez y Fernández, 2009),
observadores asintóticos (Dochain et al., 1992) y modelado basado en datos, considere la señal de
temperatura yptq, obtenida desde un sensor colocado en el reactor de gas de síntesis, cuya posición
axial es determinada de acuerdo al siguiente criterio (Bashir et al., 1992):

yptq “ T pZy, t8q, 0 ă Zy ă L, B2
ZZT pZyq « 0 (2.7a)

donde yptq es la medición de temperatura, localizada en la posición zy donde ocurre el mayor
cambio de pendiente del perfil de temperatura T pZy, t8q, este criterio es empleado comúnmente
en controladores industriales de temperatura (Bashir et al., 1992; Álvarez y Fernández, 2009;
Porru et al., 2015). En variables y números adimensionales:

τyptq “
yptq

T0
, zy “

Zy
L

(2.8a)

Ahora, retomando el modelo de N -etapas (2.6) descrito en la sección anterior, identifique la
s-ésima etapa más cercana (o ubicación espacial zs) a la ubicación del sensor zy, es decir:

zs “ mı́n p| zy ´ zs |q , s P r1 N s (2.9)

Finalmente, en el modelo de N -etapas (2.6), se sustituye la s´ésima ecuación de balance de
temperatura τs ptq por el valor de temperatura adimensional interpolado que contiene la medición
de temperatura τyptq:
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9τk “
1

∆zk

´

qτ
k´1

τ
k´1

´ qτ
k
τ
k
` qb,τ

k
τ
k`1

´ qb,τ
k´1

τ
k

¯

` Qτ,k pc, τq ,

k P r1 N s , k ‰ s

(2.10a)

9cs,i,k “
1

∆zk

´

qs
k´1

cs,i,k´1 ´ qs
k
cs,i,k

¯

` Gs,i,k pc, τq (2.10b)

0 “
1

∆zk

´

qgk´1 cg,i,k´1 ´ qgk cg,i,k ` qb,gk cg,i,k`1 ´ qb,gk´1 cg,i,k

¯

` Gg,i,k pc, τq (2.10c)

sujeto a

τsptq “ h pτyptq, zy, τs˘1, zs˘1q , s P r1 N s (2.10d)

este conjunto de ecuaciones es un sistema dinámico no-autónomo manejado por τsptq, donde τsptq
es el valor de temperatura interpolado que contiene la información de la señal de temperatura
medida yptq (2.7a) y los valores de temperatura vecinos del modelo τk˘1ptq. Este modelo en línea
de N -etapas resultante es un sistema dinámico de dimensión n˚x “ nx ´ 1.

En esta capítulo se presentaron de forma detallada los modelos dinámicos que serán utilizados
en este trabajo. En el el siguiente capítulo se presentará, una representación condensada de estos
modelos con el propósito de favorecer y plantear en una forma más clara el planteamiento de
problema.



Capítulo 3

Propiedades y orientación de modelos
dinámicos

En este capítulo se exhibe una representación compacta de los tres tipos de modelos dinámi-
cos presentados en el capítulo anterior: (i) modelo distribuido (2.4), (ii) modelo por etapas (2.6)
y (iii) modelo por etapas en línea (2.10). El propósito de aligerar la representación es facilitar la
descripción de las propiedades del conjunto límite y del error de modelado de cada tipo de modelo.

En la primera sección de este capítulo se describen de forma compacta los modelos dinámicos
y se establecen las propiedades de conjunto límite y error de modelado. Después se establecen las
definiciones acerca de los propósitos de modelado que se abordan en esta tesis. Finalmente, se
presenta la descripción detallada del caso ejemplo que se atiende y que se usará para ejemplificar
la metodología de modelado que se propone.

3.1. Conjuntos límite y error numérico de modelado

En esta tesis entendemos por conjunto límite al número de estados estacionarios y ciclos
límite que numéricamente puede describir un modelo dinámico y por otro lado, el error numérico
de modelado es una propiedad de precisión que se mide a través de una métrica de error tomando
como referencia una solución o comportamiento “ideal” del reactor de gas de síntesis.

3.1.1. Modelo distribuido adimensional

Para el caso del modelo distribuido adimensional (2.4), considere la siguiente representación
en forma compacta (3.1):

BtX “ FpX ,u,pq, X p0q “ X 0, (3.1a)

ψ “ GpX , u, pq (3.1b)

X ptq “ rcspz, tq, τpz, tqsT , ψptq “ rcgpz, tq,vpz, tqs
T (3.1c)

πB :“ pX T ,ψT q (3.1d)

vpz, tq “ rvgpz, tq, vspz, tqs u “ rvTe , c
T
ge, c

T
se, τe, τas (3.1e)

26
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donde πB es la solución espacio-temporal, X es el vector de los ns perfiles de concentraciones de
componentes de la fase sólida y temperatura, Ω es el vector con los ng perfiles de concentraciones
de componentes de la fase gas en estado cuasi-estacionario y las dos velocidades axiales, F y G
son los operadores integral-espacial y p es el vector de parámetros nominales de los fenómenos de
transporte convectivo y dispersivo y de las cinéticas de reacción. El vector de entradas exógenas
u contiene los flujos de alimentación (ve{AR), de los componentes en fase gas y sólida (cg,e, cs,e),
la temperatura promedio de alimentación (τe) y la temperatura de la pared del reactor (τw).

El conjunto límite de estados-estacionarios (EEs) y ciclos límite (CLs) del modelo en EDPs
de dimensión infinita para el reactor de gasificación de lecho empacado (3.1) es denotado por:

SB “ SEEB Y SCLB “ ΣB ppq , (3.2a)

SEEB “

!

X̄ 1, . . . , X̄ nEE
B

)

“ ΣEE
B ppq , SCLB “

!

X̄ 1ptq, . . . , X̄ nCL
B
ptq

)

“ ΣCL
B ppq , (3.2b)

donde SEEB es el conjunto de EEs, X̄ i es el i-ésima solución en estado estacionario del sistema en
EDOs con condiciones a la frontera

F
`

X̄ i, ū,p
˘

“ 0, i “ 1, . . . , nEEB ě 1, nEEB “ vEEB ppq (3.2c)

SCLB es el conjunto de CLs y X̄ iptq es la i-ésima solución periodica del modelo en EDPs (3.1)

X̄ iptq, i “ 1, . . . , nCLB , nCLB “ vCLB ppq (3.2d)

ΣEE
B y vEEB (o ΣCL

B y vCLB ) son los mapas que definen la dependencia de la solución de EEs (o CLs)
sobre el conjunto de parámetros del modelo p. Los cambios que puedan ocurrir en el número de
EEs o CLs nominales debido a pequeños cambios en p o u producen diferentes tipos de bifurcación
(Kielhöfer, 2012).

El modelo distribuido (2.1-3.1) descrito anteriormente es una versión “ideal” simplificada-
conceptual de la dinámica real del reactor de gas de síntesis la cual puede ser representada a
través del siguiente conjunto de ecuaciones:

Btφ “ F pφ,ψ,u, p̄q (3.3a)

Btψ “ Gpφ,ψ,u, p̄q (3.3b)

πa :“ pφT ,ψT q (3.3c)

donde πa es el comportamiento dinámico espacio-temporal real del reactor, φ contiene las di-
námicas de las variables lentas o dominantes de concentración de sólidos Cs, su temperatura Ts
y velocidad us, ψ es el vector de de dinámicas rápidas que incluye las concentraciones de los
componentes de la fase gas Cg, su velocidad axial us y su temperatura Tg, modeladas en esta-
do cuasi-estacionario para el caso del modelo simplificado (3.1), p̄ es el vector de parámetros de
Cinética-y-Transporte reales, F y G representan los mecanismos reales de Cinética-y-Transporte.
En consecuencia, surge un error numérico de modelado εB debido a: (i) errores de parámetros de
Cinética-y-Transporte, (ii) la aproximación de estado cuasi-estacionario y (iii) el transporte de
calor y modelado cinético y de transporte, entre el modelo en EDP (3.1) y la dinámica real del
reactor (3.3).



28

En este trabajo, para el caso del error numérico de modelado εB solo se considera el error
debido a incertidumbre en los parámetros de acuerdo a la siguiente expresión:

εB pp̃q “‖ πapp̄, tq ´ πBpp, tq ‖t, p̃ “ p̄´ p, p̃ P
“

p̃´, p̃`
‰

(3.4a)

donde p̃ denota los errores típicos de parámetros de Cinética-y-Transporte. Este error numérico
de modelado, aplicado el caso del régimen en estado-estacionario se denotado por:

ε̄B pp̃q “‖ π̄app̄, tq ´ π̄Bpp, tq ‖s (3.4b)

3.1.2. Modelo por etapas

En el caso del modelo por etapas (2.6), considere la siguiente representación en forma com-
pacta:

9x “ fpx,u, p,σq, xp0q “ x0 (3.5a)

w “ gpx,u, p, σq (3.5b)

πσ :“ pxT ,wT q (3.5c)

x “ rx1 ...xk ...xN xN`1s (3.5d)

w “ rw1 ...wk ...wN wN`1s , (3.5e)

xk “ rcs,kptq, τkptqs , wk “ rcg,kptq, vkptqs , vkptq “ rvg,kptq, vs,kptqs (3.5f)

σ :“ tN, zu, N “ dim z ´ 2, k “ 1, . . . , N (3.5g)

z “ 1 : xN`1 “ xN , wN`1 “ wN , (3.5h)

z : z0 “ 0 ă z1 ă z2 ă ¨ ¨ ¨ ă zN ă zN`1 “ 1 (3.5i)

donde

dimx “ Npns ` 1q :“ nx (3.5j)

dimw “ Npng ` 2q :“ nw, (3.5k)

dimπN “ nx ` nw :“ nxw (3.5l)

πσ es la solución etapa-temporal (o nodo de malla-temporal), x y w son los estados dinámicos y
cuasi-estáticos, respectivamente, y σ es la malla que contiene los dos grados de libertad de nuestro
enfoque de modelado de bajo orden: (i) el número de nodos internos de la malla espacial N , lla-
mado número de etapas y, (ii) el vector de partición espacial o de distribución de nodos z, llamado
tamaño de las etapas. σ “ tN, zu genera (i) el modelo de N - etapas uniforme (o adaptable), por
medio del paso equidistante (o no-equidistante) de los elementos de z y, (ii) la complejidad del
modelo debido a la dependencia lineal de la dimensión sobre el número de etapas N .

El conjunto límite de estados-estacionarios (EEs) y ciclos límite (CLs) del modelo de N -
etapas (3.5) se denota por:
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Sσ “ SEEσ Y SCLσ “ Σσ pp,σq , (3.6a)

SEEσ “

!

x̄1, . . . , x̄nEEσ

)

“ ΣEE
σ pp,σq , SCLσ “ tx̄1ptq, . . . , x̄nσCLptqu “ ΣLC

σ pp,σq , (3.6b)

donde SSSσ es el EEs y x̄i es la i-ésima solucion del sistema algebraico con condiciones a la frontera

f px̄i, ū,p,σq “ 0, i “ 1, . . . , nEEσ ě 1, nEEσ “ vEEσ pp,σq (3.6c)

SCLσ es el conjunto de CLs y x̄iptq es la i-ésima solución periódica del modelo de N -etapas (3.5)

x̄iptq, i “ 1, . . . , nLCσ , nLCσ “ vLCσ pp,σq (3.6d)

ΣEE
σ y vEEσ (o ΣCL

σ y vCLσ ) proveen la dependencia de las soluciones de EEs (o CLs) sobre el
vector de parámetros de Cinética-y-Transporte p, u y la malla σ. La dependencia de la dinámica
no-lineal del conjunto de estados estacionarios, sobre el parámetro de discretización σ es la noción
fundamental para ser evaluada en el presente estudio.

En esta representación, el error numérico de modelado εσ, es equivalente al error de discre-
tización del método de diferencias finitas aplicado sobre el modelo en EDPs (3.1), y calculado
entre las soluciones πB y πσ de la solución del modelo de N -etapas (3.5), este error numérico de
modelado εσ se desvanece con respecto a la solución del modelo en EDPs (3.1) en el sentido de una
norma espacial-temporal adecuada (‖ ¨ ‖) (Leveque, 2007), de acuerdo a la siguiente expresión:

εσ pσq “‖ πBpp, tq ´ πσpp, t,σq ‖t (3.7a)

εσtNu ą εσtN`1u, ĺım
NÑNpde

εσ Ñ 0 (3.7b)

implicando que cuando el número de etapas es suficientemente grande N « Npde el error numérico
de modelado εσ desaparece. Esta medida de error de modelado, o error discretización, aplicada al
caso de régimen de estado estacionario se denota por:

ε̄N pσq “‖ π̄Bpp, tq ´ π̄N pp, t,σq ‖s (3.7c)

De igual forma, para el caso del conjunto límite cuando Σσ, cuando N « Npde el conjunto
límite Σσ (3.6) del modelo de N -etapas (3.5) es igual al conjunto límite ΣB (3.2) del modelo en
EDPs (3.1).

ĺım
NÑNpde

Σσ pp,σq “ ΣB ppq (3.7d)

Comúnmente, para el caso del reactor de gasificación exotérmico de lecho empacado se ha
utilizado Npde P r200, 700s en resolvedores de EDPs basados en métodos por diferencias finitas
(Di Blasi, 2000, 2008; Di Blasi et al., 2013; Shwe, 2004; Rogel y Aguillon, 2006). Para el caso del
modelado por etapas:

N “ N` « L{dp, N` ă Npde, N` P r30, 100s (3.8)

donde L{dp es la relación que existe entre la longitud del reactor-y- el tamaño inicial de la partícula
sólida. De acuerdo al enfoque de modelado por etapas (Badillo-Hernandez et al., 2017; Hlavacek
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et al., 2000), la relación (3.8) establece que el número de etapas debería ser elegido: (i) por encima
del límite inferiror (N´) para eliminar los estados estacionarios (SSs) espurios (Amundson et al.,
1980; Schreiber y Keller, 1983; Lafon y Yee, 1996a,b), y (ii) por debajo del límite superior (N`)
para prevenir el sobre-modelado con respecto al error de modelado (3.4).

3.1.3. Modelo por etapas en línea

Considere el modelo de N -etapas en forma condensada (3.5). El modelado en línea se ca-
racteriza por el reemplazo de la k-ésima ecuación de temperatura τkptq por el valor interpolado
correspondiente dado por la ecuación algebraica (3.9e) que contiene una medición de temperatura
τyptq debidamente colocada a lo largo del reactor (2.8a). Una vez que se lleva a cabo está susti-
tución se produce una representación cuyo comportamiento dinámico es gobernado por los datos
de la medición de temperatura. El conjunto de ecuaciones resultantes se define como modelo de
N -etapas en línea:

9x‹ “ fpx‹, u, p, σ, τkq, x‹p0q “ x‹0 (3.9a)

w “ gpx‹, u, pq (3.9b)

π‹σ :“ px‹T ,wT q (3.9c)

dimpx‹q “ Npns ` 1q ´ 1 :“ n‹x (3.9d)

sujeto a

τsptq “ h pτyptq, zy, τs˘1, zs˘1q , s P r1 N s (3.9e)

donde x‹ es el sistema dinámico no-autónomo, τsptq es el valor de temperatura que le corresponde
a la etapa s obtenido a través de la interpolación entre la señal de medición de temperatura adi-
mensional τyptq [2.8a] y el valor de temperatura de la(s) etapa(s) vecina(s), a la etapa s, τs˘1ptq

del modelo de N -etapas. El modelo de N -etapas resultante es un sistema dinámico de dimensión
n‹x “ nx ´ 1 manejado por τyptq. El modelo de N -etapas es similar al estimador de lazo abierto
de Baratti et al. (1993) y al observador asintótico de Dochain et al. (1992).

En términos generales, el objetivo del modelo de N -etapas en línea (3.9) es inferir el estado
del proceso π (3.1, 3.5) con base en la medición de temperatura del proceso τy (2.7a). La propiedad
de detectabilidad del modelo no-autónomo de N -etapas en línea (3.9) es establecida dentro de un
marco de estabilidad entrada-estado en Fernandez et al. (2012); Badillo-Hernandez et al. (2016).
Para esto, considere la solución π‹σptq del sistema dinámico que resulta de la aplicación de la
señal de salida medida yptq (2.7a) sobre el modelo de N -etapas (3.5). Cuando (i) las condiciones
iniciales del sistema restringido x‹0 (3.9) y el sistema no-restringido x0 (3.1,3.5) y, (ii) la malla σ es
la misma en ambos modelos, las trayectorias del sistema restringido π‹σptq [3.9] y del no-restringido
πptq [3.1,3.5] son las mismas, es decir:

x‹0 “ x0 ñ π‹ptq “ πptq (3.10a)

Por otro lado, las trayectorias π (3.1,3.5) se dicen ser robustamente detectable con indice de
observabilidad uno, si (i) la malla σ es diferente para el modelo restringido (3.9) y el modelo no-
restringido (3.1,3.5) y (i) la trayectorias π‹ptq del sistema restringido (3.9) convergen robustamente
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a las trayectorias πptq del sistema no-restringido (3.1, 3.5), es decir:

x‹0 ‰ x0 ñ π‹ptq “ πptq (3.10b)

Considerando lo anterior, el conjunto límite de EEs y CLs del modelo de N -etapas en línea
queda definido de la siguiente forma:

S˚σ “ SEE˚σ Y SCL˚σ “ Σ˚σ pp,σq “ ΣB ppq , (3.11a)

SEE˚σ “

!

x̄˚1 , . . . , x̄
˚

nSS˚σ

)

“ ΣEE˚
σ pp,σq “ ΣEE

B ppq , (3.11b)

SCL˚σ “

!

x̄˚1ptq, . . . , x̄
˚

nCL˚σ
ptq

)

“ ΣCL˚
σ pp,σq “ ΣCL

B ppq , (3.11c)

donde el conjunto de EEs (o CLs) del modelo en línea SEEσ (o S˚ , CLσ ) es igual al conjunto de EEs
( o CLs) SEEB (or SCLB ) (3.2) del modelo adimensional distribuido (3.1).

El error de discretización ε˚σ del modelo de N -etapas en línea (3.5) se desvanece con respecto
a la solución del modelo distribuido (3.1) de acuerdo a la siguiente expresión:

ε˚σ pσq “‖ πBpp, tq ´ π˚σpp, t,σq ‖t ε˚σtNu ą ε˚σtN`1u ĺım
NÑNpde

ε˚σ “ 0 (3.12a)

En el caso del régimen en estado estacionario, la medición del error de discretización del
modelo de N -etapas en línea se indica por:

ε̄˚σ pσq “‖ π̄Bpp, tq ´ π̄˚σpp, t,σq ‖s (3.12b)

En esta sección se han determinado las propiedades de conjunto límite y errores numéricos
de modelado de los modelos distribuidos en EDPs (3.1), y los modelos por etapas (3.5) y modelo
de N -etapas en línea (3.9). En la siguiente sección se establecen las definiciones acerca de los
enfoques o propósitos de modelado que se abordan en esta tesis. Estos conceptos se establecen
de acuerdo a la propiedad de eficiencia de modelado que se basa en la elección eficaz el grado de
libertad σ :“ tN, zu respecto al objetivo de modelado.

3.2. Enfoques de modelado

En esta sección, las definiciones de modelo eficiente cuantitativo, cualitativo y pleno son
establecidas en términos del grado de libertad σ “ tN, zu, N como número y z como dimensión
de las etapas del modelo de N -etapas (2.6). Primero, se definen las propiedades de eficiencia-
cuantitativa en estado transitorio y en estado estacionario, estas propiedades son una característica
de aquellos modelos cuyas soluciones en estado transitorio y/o estacionario son númericamente
“comparables” a las soluciones de alto orden (3.1) con incertidumbre parámetrica p̃. Después,
se define la propiedad de eficiencia-cualitativa designada a aquellos modelos que ofrecen una
descripción “confiable” del conjunto límite Sσ (3.6); esto es, una descripción sin dinámicas espurias
provocadas por sobre-discretización (Lafon y Yee, 1996a,b). Por último, se define la propiedad
de eficiencia-plena, este atributo denota aquellos modelos que cumplen con: (i) una solución de
precisión numérica “comparable” a las soluciones de alto orden con incertidumbre parámetrica p̃
y (ii) una descripción de conjuntos límite Sσ (3.6) “confiable”. Cabe recordar, que el objetivo en
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este trabajo es evaluar los tipos de malla (i) adaptable σNa y (ii) uniforme σNu y las definiciones
mostradas en los siguientes renglones se establecen a través de σ “ tN, zu como grado de libertad
de modelado para lograr el mínimo número de etapas N de acuerdo al tipo de distribución.

3.2.1. Modelo eficiente-cuantitativo

A diferencia de trabajos previos (Badillo-Hernandez et al., 2013, 2018), en donde el número
de etapas N es elegido mediante una comparación visual entre los perfiles de alto (referencia) y
bajo orden en estado transitorio y/o estacionario, en este trabajo la elección del número de etapas
N del modelo (3.5) se elige de acuerdo a una métrica que permite comparar los errores numéricos
de modelado y discretización.

Para comenzar, considere la solución en estado transitorio πN (o estacionario π̄N ) del mode-
lo de Nε-etapas (3.5), con número de etapas igual a Nε, y la solución en estado transitorio πB (o
estacionario π̄B) del modelo de alto orden (3.1) con número de nodos de la malla espacialN “ Npde.

El modelo de Nε-etapas se dice ser eficiente-cuantitativo, con respecto al modelo distribuido,
si numéricamente el comportamiento del reactor se puede describir con un número de etapas Nε

tal que la reducción Npde Ñ Nε permite que los errores numéricos de modelado en estado transi-
torio εB (3.4) y εN (3.7) (o estacionario ε̄B [3.4b] y ε̄N [3.7c]) sean comparables, dado un vector
de errores de parámetros de Cinética-y-Transporte p̃. Estas propiedades son establecidas en la
siguientes definiciones:

Definición 1. El modelo deNε-etapas (3.5), con número de etapasNε, es eficiente-cuantitativo
en estado transitorio, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el error numérico de modelado
en estado transitorio εN pσq [3.7] es menor o comparable al error numérico de modelado en estado
transitorio εB pp̃q [3.4]:

Nε “

"

mı́n
N PN

| εN pσq À εB pp̃q

*

(3.13)

con

N “
“

N´ , Npde

˘

, σ “ tN , zu, z “ tzu, zau

Definición 2. El modelo deNε-etapas (3.5), con número de etapasNε, es eficiente-cuantitativo
en estado estacionario, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el error numérico de modelado
en estado estacionario εN pσq [3.7c] es menor o comparable al error de numérico de modelado en
estado estacionario εB pp̃q [3.4b]:

N̄ε “

"

mı́n
N PN

| ε̄N pσq À ε̄B pp̃q

*

(3.14)

con

N “
“

N´ , Npde

˘

, σ “ tN , zu, z “ tzu, zau (3.15)

Las definiciones anteriores, denotan una característica sobre aquellos modelos cuyas solucio-
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nes en estado transitorio y/o estacionario son númericamente “comparables” a las soluciones de
alto orden (3.1) con incertidumbre p̃ de los parámetros de Cinética-y-Transporte. En este senti-
do, la definición (3.13) será utilizada frecuentemente como guía para elegir aquellos modelos que
numéricamente describen estados transitorios locales o de operaciones de arranque de encendido
o apagado del reactor, mientras que la definición (3.14) será utilizada únicamente como referencia
de elección de aquellos modelos que númericamete son adecuados para describir el estado estacio-
nario de interés.

Las definiciones anteriores son válidas para el caso de los modelos de N‹ε -etapas en línea.
Los números N‹ε y ε‹N (o N̄‹ε and ε̄‹N ) definirán el mínimo número de etapas requeridos y el error
numérico de modelado en estado transitorio (o estacionario), respectivamente.

3.2.2. Modelo eficiente-cualitativo

En esta sección, se define la propiedad de eficiencia-cualitativa. Esta propiedad está relacio-
nada con la confiabilidad del modelo de NΣ-etapas (3.5), con número de etapas NΣ y distribución
espacial z como grados de libertad, para no generar dinámicas espurias provocadas por la sobre-
discretización del modelo distribuido (Lafon y Yee, 1996a,b). En este sentido, la propiedad de
eficiencia-cualitativa se define en términos de la estabilidad estructural del modelo respecto a la
continuación sobre un parámetro del modelo. En el caso del modelo de N -etapas se consideran
como parámetros los grados de libertad de la malla σ “ tN, zu: (i) el número de etapas N y (ii)
el tipo de distribución espacial adaptable za o uniforme zu.

Para comenzar, en este trabajo se retoman los conceptos establecidos por Badillo-Hernandez
et al. (2018) para modelos de N -etapas (3.5) de malla uniforme σNu , con número variable de etapas
N , parámetros nominales de Cinética-y-Transporte p y conjunto límite de estados-estacionarios
(EEs) y ciclos límite (CLs) Sσ “ Σσ pp,σq (3.2):

Sσ “ ΣσpNq, nσpNq “ nSS ` nLC “ νSSσ pp, Nq ` νLCσ pp, Nq “ νσ pp, Nq (3.16)

donde, para el caso de malla uniforme σNu , Σσ (o νσ) depende del número de etapas N y el
conjunto de parámetros nominales p. Badillo-Hernandez et al. (2018) definen la propiedad de N -
estructura-estable, con respecto a parámetros nominales p y el parámetro variable N , como una
extensión de la noción clásica de estabilidad estructural (Andronov & Pontryagin, 1937) donde se
estable que el modelo de N -etapas (3.5) con malla uniforme σNu es N -estructura-estable si:

@N P Nr “ rN
´, Npdeq : Sσ “ Σσpp, Nq m ΣBpp, Npdeq, νσ pp, Nq “ νBpp, Npdeq (3.17)

implicando que la dinámica del modelo de N -etapas es topológicamente equivalente a la dinámica
del modelo distribuido en EDPs (3.1) bajo los cambios en N sobre Nr, esto es, el modelo de
N -etapas (3.5) tiene: (i) el mismo número νσ de EEss o CLs y (ii) la misma (robusta o frágil)
propiedad de estabilidad que el modelo distribuido en EDPs (3.1). En este caso, N´ es el límite in-
ferior de etapas que evita comportamientos espurios (Lafon y Yee, 1996a,b), y este es determinado
de acuerdo a la siguiente ecuación:
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N´ “ N˚ `∆N, N˚ “ maxtN˚1 , ..., N
˚
n˚d
u, N˚i ă N˚i`1, ∆N P r2, 5s (3.18)

dondeN˚ es el límite superior de bifurcación, yN˚i es el i-ésimo número de etapas de la bifurcación
de Hopf que satisface las condiciones:

f px˚i ,p, N
˚
i q “ 0, νσpN

˚
i ´ 1q ‰ νσpN

˚
i q (3.19)

lo que significa que en el paso del número de etapas de N˚i Ñ N˚i ´ 1 el modelo padece de la
creación o destrucción de conjuntos límite, es decir, el número νσ de EEs y CLs depende del
número de etapas N del modelo (3.5). En consecuencia, la dependencia de EEs y CLs sobre el
número de etapas N , es denotado por ΣσpNq y llamado N -bifurcación.

En vista de la evaluación actual del tipo de malla uniforme σNu o adaptable σNa como gra-
do de libertad, para los diferentes propósitos (o enfoques) de eficiencia de modelado, la noción
de N -estructura estable es extendida al caso de estudio con malla adaptable σNa . Retomado el
modelo de N -etapas (3.5) con parámetros nominales de Cinética-y-Transporte (p), número de
etapas N de dimensión ajustable a través de la distribución espacial de nodos z, la propiedades
de eficiencia-cualitativa es establecida en la siguiente definición:

Definición 3. El modelo de NΣ-etapas (3.5), con número de etapas NΣ, es eficiente-
cualitativo, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el conjunto límite Sσ (3.6) es topológi-
camente equivalente al conjunto límite SB (3.2):

NΣ “

"

mı́n
N PN

Sσ “ Σσpp,σq m ΣBpp, Npdeq “ SB

*

(3.20)

con

N “
“

N´ , Npde

˘

, σ “ tN , zu, z “ tzu, zau

estableciendo que, sobre el parámetro de discretización σ “ tN , zu, el modelo de NΣ-etapas tiene
el (la) mismo (a): (i) número nSS y nLC de EE y CL, respectivamente, y (ii) estabilidad (robusta
o frágil), que el modelo distribuido (3.1). El número de etapas N´ mínimo de etapas para evitar
comportamientos espurios es determinado de acuerdo a las ecuación (3.18).

Cabe destacar que, la definición de eficiencia-cualitativa es comúnmente utilizada cuando
se busca una representación confiable de la dinámica del conjunto límite Sσ, esta propiedad ga-
rantiza únicamente una descripción adecuada del número nσ de EEs y CLs sin considerar la
eficiencia-cuantitativa del modelo de la parte de NΣ-etapas resultante. El propósito es establecer
una descripción global confiable a partir del modelo que ofrece la mayor eficiencia-cualitativa,
respecto al tipo de malla uniforme o adaptable, como aspecto deseable ya que los modelos con
discretización espacial inducen estados estacionarios espurios (Lafon y Yee, 1996a,b) que pueden
desvanecerse con el incremento del número de etapas N .
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3.2.3. Modelo eficiente-pleno

En esta sección se define la propiedad de eficiencia-plena, este atributo denota aquellos mo-
delos que cumplen con: (i) una solución de precisión numérica “comparable” a las soluciones de alto
orden con incertidumbre parámetrica p̃ y (ii) una descripción de conjuntos límite Sσ (3.6) “confia-
ble”. Esta propiedad, es un enfoque de modelado más riguroso, ya que, los modelos que cumplen
con este atributo, deberán ser numéricamente precisos y con estructura-estable para no contener
dinámicas espurias. En este sentido, la propiedad de eficiencia-plena es establecida a continuación:

Definición 4. El modelo de NΣ,ε-etapas (3.5), con número de etapasNΣ,ε, es eficiente-pleno,
con respecto al modelo distribuido (3.1), si es eficiente-cuantitativo y eficiente-cualitativo:

NΣ,ε “

"

mı́n
N PN

| εN pσq À εB pp̃q , Sσ “ Σσpp,σq m ΣBpp, Npdeq “ SB

*

(3.21)

con

N “
“

N´ , Npde

˘

, σ “ tN , zu, z “ tzu, zau

Los modelos de eficiencia-plena son modelos cuyas características de precisión numérica y
estabilidad estructural pueden ser utilizados para describir comportamientos dinámicos de encen-
dido y apagado del reactor de gas de síntesis, así como también, describir la operación continua
del estado-estacionario de ignición en la operación continua del proceso (2.1).

En esta sección se han definido los conceptos de eficiencia- cuantitativa, cualitativa y plena,
estos conceptos tienen como objetivo hacer notar la diferencia que existe entre los propósitos des-
criptivos de modelado. En la siguiente sección se describe el caso ejemplo en el cual será aplicado
la metodología de modelado que se aborda en esta tesis.

3.3. Caso de estudio

Para ilustrar el desarrollo y resultados de la metodología de modelado que aquí se propone,
se toma un caso de estudio que ha sido previamente investigado mediante experimentos (Shwe,
2004; Manurung y Beenackers, 1993; Barrio, 2002; Milligan, 1994) y simulaciones (Di Blasi, 2000;
Badillo-Hernandez et al., 2013, 2017, 2018; Canales-Meza et al., 2017).

El gasificador de pequeña escala (Fig. 2.1) tiene un diámetro interno DR “ 0, 45m y lon-
gitud de L “ 0, 5m. El diámetro inicial del combustible sólido que se ingresa al reactor tiene
dpin “ 0, 01m con densidad ρse “ 200 kg{m3 y se supone que estas tiene forma esférica. La frac-
ción de vacío se considera contante a lo largo del reactor y tiene un valor de 0, 5. La pared del
reactor es constante en espacio y tiempo y es igual a Tw “ 600˝K.

La fase gas contiene ng “ 8 componentes (nRg “ 7 reactivos: O2, H2, CO, CO2, H2O, CH4,
Tars y nIg “ 1 inertes: N2). La fase sólida contiene ns “ nRs “ 2 componentes (biomasa B y
carbonizado C). El modelo de N -etapas utilizado considera (i) una temperatura promedio para
ambas fases Tg “ Ts “ T y (ii) estado cuasi-estacionario de los componentes de la fase gas. La
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Figura 3.1: Perfiles de Temperatura en estado estacionario: (i) Estable de ignición de laoperación
continu, (ii) estable de extinción e (iii) inestable tipo punto-silla.

naturaleza de los fenómenos de transporte del reactor de gasificación es conservada a través de
del acoplamiento de sistema de EDOs (2.6) a través de la interconexión de la etapas y los flujos
convectivos qk y dispersivos qbk bidireccionales.

De acuerdo a los estudios recientes de simulación (Ranzi et al., 2014; Badillo-Hernandez et
al., 2018), este trabajo considera como punto de partida que el reactor de estudio exhibe un com-
portamiento bi-estable: (i) un estado estacionario estable de ignición de interés para la operación
continua, (ii) un estado estacionario de extinción y (iii) un estado inestable tipo punto-silla en
medio de los dos estables, tal y como se muestra en los perfiles de Temperatura de la Figura 3.1.
Se sabe que los estados estacionarios estables has sido corroborados en estudios experimentales
(Di Blasi, 2000; Shwe, 2004).

En este capítulo se han descrito las propiedades de ciclo límite y error numérico de mo-
delado. De acuerdo a estas propiedades, se han definido los conceptos de eficiencia-cuantitativa,
cualitativa y plena que forman el fundamento del objetivo de elección de malla de este trabajo.
Finalmente se ha descrito el caso de estudio que será considerado en este trabajo para ejemplificar
la metodología de modelado que se propone.

En el siguiente capítulo se enuncia el problema de modelado por etapas con base en las
definiciones establecidas. Después, las herramientas numéricas de desarrollo para (i) diseñar las
mallas uniforme y adaptable, (ii) medir los errores numéricos de modelado y (iii) determinar la
multiplicidad de estados estacionarios reales y espurios de los modelos resultantes son presentadas.



Capítulo 4

Problema del modelado por etapas y
herramientas numéricas

En este capítulo se enuncia el problema de modelado por etapas con base en las definiciones
establecidas en el capítulo anterior, en el enunciado se establecen los tres objetivos de modelado
que se abordan en esta tesis: (i) descripción numérica eficiente de la dinámica local alrededor del
estado-estacionario de ignición, (ii) representación eficiente de los estados-estacionarios, es decir,
modelo reducidos sin comportamientos de dinámica espuria y, (iii) descripción eficiente de opera-
ción de arranque del reactor de gas de síntesis.

Una vez que se ha enunciado el problema de modelado, se describen los algoritmos numéricos
y esquemas que serán utilizados para (i) diseñar la malla adaptable σNa “ tN, zau para los mode-
los de N -etapas, (ii) determinar la multiplicidad de estados-estacionarios reales y espurios y, (iii)
calcular los errores de modelado del modelo distribuido debido a la incertidumbre de parámetros
εB (3.4) y del modelo por etapas debido a la discretización-espacial εσ (3.7).

Primero se presenta el algoritmo de diseño de malla adaptable que garantiza una colocación
balanceada de N nodos de la malla z para mejorar la cobertura de (i) las zonas de alta varia-
ción espacial de los perfiles estacionarios de la solución de referencia y (ii) el largo del reactor.
Hacemos esto utilizando una ecuación de peso que ajusta la posición de los nodos con base a dos
distribuciones uniformes de nodos: (i) una de espacio y (ii) una de gradiente.

Después, se presentan las ecuaciones para medir los errores de modelado εB (3.4) y εσ (3.7).
Finalmente, se presenta el método de identificación de estados estacionarios reales y espurios de
los modelos por etapas de malla adaptable σNa “ tN, zau y uniforme σNu “ tN, zuu.

4.1. Enunciado del problema de modelado

En esta tesis, nuestro problema consiste en desarrollar una metodología para obtener modelos
eficientes que (i) cumplan con los objetivos descriptivos, de precisión y/o estabilidad estructural,
de forma confiable y (ii) que sean de dimensión tan baja como sea posible para no sobre-representar
el comportamiento dinámico deseado. Hacemos esto tomando como base el modelado por etapas
y eligiendo, como mejor convenga, el tipo de malla uniforme o adaptable.
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Reconociendo la complejidad dinámica del reactor de gasificación, en este estudio se derivan
tres enfoques de eficiencia: (i) eficiencia-cuantitativa (3.14), que garantiza una precisión numérica
adecuada acorde a una métrica de error y que va dirigida principalmente a los propósitos de mode-
lado de dinámicas locales o de operación continua, (ii) eficiencia-cualitativa (3.20), que garantiza
la estabilidad estructural del modelo para no generar dinámicas espurias y que es utilizada princi-
palmente para los problemas de determinación de la multiplicidad de estados estacionarios y, (iii)
eficiencia-plena (3.21) que aborda de manera conjunta la estabilidad estructural y la precisión
numérica del modelo. Estos tres enfoques de modelado-eficiente surgen del conocimiento obtenido
a través de experimentos y simulaciones propias, de las cuales pudimos concluir que el tipo de
malla uniforme o adaptable tiene un rol importante sobre la cantidad de Ecuaciones Diferenciales
Ordinarias (EDO) [o número de etapas] necesarias para satisfacer tres objetivos específicos de
modelado: (i) la descripción local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignición, (ii) la
representación global eficiente-cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) el modelado
eficiente-pleno de acuerdo a la operación de encendido, desde un estado de apagado hasta el estado
estacionario de ignición, del reactor de gas de síntesis. Estos propósitos de modelado son aborda-
dos tomando como base los modelos N -etapas a través de una elección efectiva de los grados de
libertad de σ “ tN, zu: (i) el número de nodos etapas N y, (ii)el tamaño de la etapas por medio
de la distribución espacial z.

Como parte de la metodología de modelado que se propone en este trabajo, primero se pre-
senta el algoritmo de diseño de malla adaptable σNa “ tN, zau. Este algoritmo está principalmente
diseñado para balancear la colocación de los N nodos de la malla z. Este balance mejora la co-
bertura del dominio espacial considerando (i) las zonas donde existe alta variación de los perfiles
estacionarios de la solución de referencia y (ii) la longitud del reactor. El resultado es un modelo
mínimo de N̄ε-etapas que describe el estado estacionario de ignición, y bajo el cual se aborda
el primer objetivo de modelado local eficiente-cuantitativo. El número de etapas N̄ε se elige de
acuerdo al criterio (3.14) de la definición 2 establecida en el capítulo 3. Para el caso del cálculo del
error de modelado del modelo distribuido (3.4b), se considera un vector de errores paramétricos
típicos de Cinética-y-Transporte p̃, bajo el cual se genera un conjunto de soluciones perturbadas
cuyo propósito es simular el comportamiento de la solución real πa del reactor.

Después, el objetivo de modelado eficiente-cualitativo para describir de forma confiable la
multiplicidad de estados estacionarios es abordado. En este caso se utiliza el método de con-
tinuación numérica desarrollado previamente por Badillo-Hernandez et al. (2018) que permite
determinar la multiplicidad de estados-estacionarios reales y espurios. Se realiza una evaluación
de los modelos de malla adaptable σNa “ tN, zau y uniforme σNu “ tN, zuu para obtener el tipo de
modelo que ofrece un menor número de etapas para cumplir con el criterio (3.20) de la definición 2.

Finalmente, el objetivo de modelado de eficiencia-plena es abordado mediante el enfoque
de modelado por etapas. La meta es describir de forma eficiente (i) la operación de encendido
o arranque y (ii) la operación continua del estado-estacionario de ignición del reactor de gas de
síntesis. Se realiza una evaluación de los modelos de malla adaptable σa “ tN, zau y uniforme
σu “ tN, zuu para determinar el modelo de mínimo número de etapas que cumple con el criterio
(3.21) de la definición 4. Particularmente para este objetivo de modelado se consideran las solu-
ciones de modelos por etapas fuera de línea πσ (3.5) y el modelo por etapas en línea π˚σ (3.9).
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4.2. Algoritmo de diseño de malla adaptable

El algoritmo de diseño de malla adaptable que a continuación se presenta tiene como obje-
tivo ajustar el tamaño de las etapas (o nodos internos) a través del vector espacial z, para cada
N dado. Este ajuste se realiza de forma automática a través de una ecuación de balance cuya
propósito es colocar los nodos internos considerando dos vectores: (i) un vector que mide la incli-
nación o variación espacial de los perfiles en el estado estacionario de interés y (ii) un vector que
mide la cobertura adecuada del dominio espacial. El esquema propuesto consta de cinco pasos que
van desde el cálculo de una solución de referencia en estado-estacionario y la comparación de los
errores numéricos de modelado (3.4b, 3.7c) hasta la elección de número de etapas N̄ε necesarias
para satisfacer la condición de eficiencia-cuantitativa en estado estacionario (3.14), los pasos de
los que consta este algoritmo se detallan a continuación:

1. Solución de referencia en estado-estacionario π̄B y error de modelado ε̄B. Calcule una
solución de referencia π̄B utilizando (i) parámetros de Cinética-y-Transporte nominales p y (ii)
una malla σN

u “ tN , z`u u de distribución de nodos uniforme z`u y número de nodos internos lo
suficientemente grande N “ rN`, Npdes. Seleccione o calcule un error numérico de modelado en
estado-estacionario ε̄B (3.4b), una forma de calcular este error numérico de modelado se presenta
en la siguiente sección.

2. Mapa de gradiente β ´́́ γ. Con base en los perfiles de la solución de referencia en estado-
estacionario π̄B y la malla espacial de alto orden σN

u “ tN , z`u u, genere el mapa de gradiente β ´́́γ
(4.1) para capturar la zonas de alta y baja variación. β captura la intensidad de las variaciones y
γ sus localizaciones. Calcule el área total bajo la curva aT de este mapa.

βpkq “ Σnxw
j“1 δpj, kq, γpkq “| zupk ` 1q ´ zupkq | (4.1a)

δpj, kq “
|π̄Bpj, k ` 1q ´ π̄Bpj, kq|

||π̄B ` pjq||
(4.1b)

j “ 1, . . . , nxw, k “ 0, . . . ,N (4.1c)

aT “

ż

βpγq dγ (4.1d)

donde δ es la matriz de gradientes normalizados de j renglones representando los estados, dinámi-
cos y cuasi-estáticos y N `1 columnas representando el número de nodos (o etapas) de la solución
de referencia en estado estacionario π̄B. β es el vector de cambios que agrupa los gradientes de
los , nxw estados en la j-ésima posición, γ es el vector de posición de gradientes agrupados y aT
es el área bajo el mapa de gradiente β ´́́ γ.

3. Malla adaptable σNa . Comience con N “ 2 y defina Np “ N´1. Calcule una malla espacial
uniforme zu (4.2a) de Np nodos internos:

zupkq “
k

N
, k “ 1, . . . , Np (4.2a)

A continuación, construya el vector espacial zb (4.2b) que divide el área total aT en Np secciones
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de tamaño de área uniforme:

zbpkq “

#

γbpk ` 1q P γ |

ż γbpk`1q

γbpkq
βpγq dγ “

aT
Np

+

(4.2b)

γbp1q “ γp1q

Después, construya el vector de Np-centros zc (4.2c) que divide cada sección uniforme de área en
dos partes de sub-áreas iguales:

zcpkq “

#

γcpkq P γ |

ż γcpkq

γbpkq
βpγq dγ “

aT
2Np

+

(4.2c)

Finalmente, por medio de zu y zc calcule la distribución espacial previa zp aplicando la ecuación
de balance (4.2d):

zp “ fpkq zcpkq , fpkq “
1

1` zcpkq ´ zupkq
(4.2d)

donde fpkq es el factor de balance entre las mallas de distribución espacial uniforme zu y de
distribución de área uniforme zc. La malla adaptable σNa “ tN, zNa u es completada agregando un
nodo a zp (4.2) para compensar la dinámica restringida de la condición de frontera tipo Neumann
(3.5h), i.e.:

σNa “ tN, zau, za “
 

zp, z
`
u pN q

(

(4.3a)

4. Solución de bajo orden π̄σ y error de modelado ε̄N . Aplique la malla adaptable σNa y
calcule el error de discretización ε̄N (3.7) entre la solución reducida π̄σ (3.5) y la solución de
referencia π̄B (3.1) en estado estacionario. Una forma de calcular el error de modelado debido a
la discretización-espacial ε̄σ (3.7) se muestra en la siguiente sección.

5. Validación de la solución de bajo orden π̄σ. Verifique el criterio (3.14) de la definición 2.
Si esta condición se satisface, detenga el algoritmo y asigne N “ N̄ε, si no, incremente N “ N `1

y repita el procedimiento desde el paso (3).

El algoritmo de diseño de malla adaptable σNεa “ tNε, zau presentado es un esquema que
establece un compromiso entre la cobertura de: (i) las zonas con alta variación de los perfiles
en el estado estacionario de interés a través del vector zc (4.2c) y, (ii) el dominio espacial del
reactor por medio de zu (4.2a). El compromiso de estas coberturas es alcanzado por medio de (i)
ajustar los Np tamaños de las etapas a través de la ecuación de ponderación (4.2d) para fortalecer
la distribución uniforme de los gradientes zc y, (ii) agregar el nodo N (4.2) para compensar la
condición de frontera tipo Neumann (3.5h).

En la siguiente sección se presentan los métodos bajo los cuales en este trabajo se calculan los
errores de modelado debido a la incertidumbre de parámetros εB (3.4) y debido a la discretización
espacial del modelo de N -etapas εσ (3.7).
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4.3. Cálculo de errores de modelado

En este trabajo, la eficiencia-cuantitativa es evaluada a partir de una comparación entre
(i) el error de modelado debido a la discretización-espacial εσ (3.7) y (ii) el error de modelado
debido a la incertidumbre-paramétrica εB (3.4) tomando como base los criterios establecidos en
las definiciones 1 y 2 (3.13, 3.14) del capítulo anterior.

Error de modelado debido a incertidumbre de parámetros εBBB

Con el propósito de formular una métrica del error de modelado εB (3.4) originado por la
incertidumbre-paramétrica, definida en el capítulo anterior como la diferencia entre (i) la solución
πB del modelo distribuido (3.1) y (ii) el comportamiento real del reactor πa (3.3), en este trabajo
se considera que: (i) las trayectorias reales del reactor de gas de síntesis πa (3.3) y (ii) la solución
nominal πB (3.1) se encuentran dentro de un conjunto de soluciones de alto orden con perturbación
paramétrica ∆πB, es decir:

tπapp̄, tq,πpp, tqu P ∆πB “ Y
n∆
i“1 π

i
B pp` p̌, tq (4.4)

n∆ “ dim ∆πB “ 2np , np “ dim p̌, p̌ P p̃

donde p̌ es un subconjunto de np elementos del vector de errores de parámetros p̃, el número n∆

de soluciones de alto orden perturbadas que contiene el conjunto ∆πB se obtienen agregando los
errores de parámetros p̌ en el modelo distribuido en EDPs (3.1), o el modelo de N -etapas, por
medio de un diseño de experimentos factorial de dos niveles (Gunst et al., 1996). Para obtener este
conjunto de soluciones de alto orden perturbadas, se recomienda utilizar la malla σN

u “ tN , z`u u

de distribución de nodos uniforme z`u y número de nodos internos lo suficientemente grande
N “ rN`, Npdes (ver paso 1 del algoritmo de diseño de malla adaptable en la sección 4.2).

Una vez calculado el conjunto de soluciones de alto orden con perturbación paramétrica ∆πB,
se genera el i-ésimo vector de error promedio ponderado en estado-transitorio ε i∆ entre la solución
en estado-transitorio de referencia πB y la i-ésima solución en estado-transitorio perturbada ∆πiB,
esto es:

ε i∆ “ 100 ˆ η ˆ

ˆ

| πB ´∆πi
B
|

πB

˙

t

, t “ rt0 , tf s (4.5a)

η “ t1, 0u , dim pηq “ nxw i “ 1, . . . , n∆

η es el vector de ponderación que sirve para pesar los estados de interés, define el valor
promedio para del error relativo entre la solución en estado-transitorio de referencia πB y la i-
ésima solución en estado-transitorio perturbada ∆πiB para cada instante de tiempo del vector
t. Finalmente, el error de modelado en estado-transitorio εB (3.4) debido a la incertidumbre de
parámetros se define como:

εB “ máx t∆εBu “ máx
 

ε1
∆ , ε

2
∆ , . . . , ε

n∆
∆

(

t
, t “ rt0 , tf s (4.5b)

Para el caso del error de modelado en estado-estacionario ε̄B (3.4b), este es calculado de
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forma similar, considerando esta vez las soluciones en estado-estacionario π̄B y ∆π̄iB, es decir:

ε̄ i∆ “ 100 ˆ η ˆ

ˆ

| π̄B ´∆π̄i
B
|

π̄B

˙

(4.6a)

ε̄B “ máx t∆ε̄Bu “ máx
 

ε̄ 1
∆ , ε̄

2
∆ , . . . , ε̄

n∆
∆

(

(4.6b)

donde, de igual forma, η es el vector de ponderación, define el valor promedio para del error
relativo entre la solución en estado-estacionario de referencia π̄B y la i-ésima solución en estado-
estacionario perturbada ∆π̄iB.

Error de modelado debido a la discretización-espacial εσ

En esta seccíon se presenta la formulación de la métrica de error de modelado εσ (3.7) de-
bido a la discretización-espacial del modelo de N -etapas, definida en el capítulo anterior como
la diferencia numérica entre (i) la solución del modelo distribuido πB (3.1) y (ii) la solución del
modelo de N -etapas πσ (3.5).

Como primer punto, debido a la diferencia espacial entre (i) el número de etapas (o nodos) de
la malla σN

u “ tN , z`u u utilizada para obtener la solución de referencia πB (ver paso 1 del algoritmo
de diseño de malla adaptable en la sección 4.2) y (ii) el menor número de etapas (o nodos) de
la malla σ “ tN, zu de la solución reducida πσ, se considera lo siguiente: elegir únicamente la
solución en aquellas etapas (o nodos) que coinciden, ó se aproximan, espacialmente con los etapas
(o nodos) de la malla reducida σ “ tN, zu, con el propósito de generar la sub-solución de referencia
πsB, esto es:

πsB “
 

πB | z
`
k « zk

(

@ k “ 0, . . . , N ` 1 , dimpπsBq “ dimpπσq (4.7a)

Una vez generada la sub-solución πsB, se genera el vector de error promedio ponderado en
estado-transitorio εσ entre la sub-solución en estado-transitorio de referencia πsB y la solución en
estado-transitorio reducida πσ:

εB “ 100 ˆ η ˆ

ˆ

| πs
B
´ πσ |

πs
B

˙

t

, t “ rt0 , tf s (4.7b)

η “ t1, 0u , dim pηq “ nxw

donde η es el vector de peso que pondera los estados de interés, define el valor promedio
para del error relativo entra la solución en estado-transitorio de referencia πsB y la solución en
estado-transitorio reducida πσ para cada instante de tiempo del vector t.

Para el caso del error de modelado en estado-estacionario ε̄σ (3.7c), este se calcula de forma
similar, considerando esta vez las soluciones en estado estacionario π̄sB y π̄σ, tal y como se muestra
a continuación:

ε̄B “ 100 ˆ η ˆ

ˆ

| π̄s
B
´ π̄σ |

π̄s
B

˙

(4.8a)

π̄sB “
 

π̄B | z
`
k « zk

(

@ k “ 0, . . . , N ` 1 , dimpπ̄sBq “ dimpπ̄σq (4.8b)

η “ t1, 0u , dim pηq “ nxw
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donde, de igual forma, η es el vector de ponderación, define el valor promedio para del error
relativo entra la solución en estado-estacionario de referencia π̄B y la en estado-estacionario redu-
cida π̄σ.

Las métricas formuladas anteriormente, son también válidas para el caso de los errores de
modelado ε‹N y ε̄‹N (3.12) debido a la discretización-espacial de los modelos de N -etapas en línea
(3.9).

4.4. Esquema numérico de continuación

El método de continuación, es un procedimiento numérico que calcula el conjunto de estados-
estacionarios (SSs) o soluciones periódicas mediante el seguimiento de cambios, de un conjunto
de soluciones conocidas, originados por la variación de uno o varios parámetros de Cinética-y-
Transporte del proceso (Seydel y Hlavacek, 1987; Allgower y Georg, 1990). En esta sección, se
explicá brevemente el esquema de continuación presentado en el estudio de Badillo-Hernandez et
al. (2018). Este esquema es utilizado en este estudio como la herramienta necesaria para evaluar
la estabilidad estructural de los modelos de N -etapas (3.5), y por consiguiente, determinar el tipo
de malla adaptable σNa “ tN, zau o uniforme σNu “ tN, zuu que brinda la descripción eficiente-
cualitativa.

Retomando el concepto de conjunto límite Σ ppq (3.2, 3.6) del conjunto de soluciones S de
estado-estacionarios SEE y ciclos límite SCL, y la dependencia de este conjunto sobre el pa-
rámetro continuo p, la determinación del conjunto Σ ppq se construye a través del esquema de
p-continuación, denotado por:

Σ ppq « C rΣ pp0qs , p P P “
“

p´, p`
‰

(4.9)

donde Σ pp0q es el conjunto de solución inicial, C es el algoritmo de continuación implementado
a través del software de MATCONT (Dhooge et al., 2003; Govaerts et al., 2011), que es un pro-
yecto de software en Matlab para el estudio de continuación numérica y bifurcación de sistemas
dinámicos parametrizados continuos y discretos, que usa el método de longitud de pseudo-arco
(Keller, 1977; Doedel et al., 1991) combinado con simulaciones de falso transitorio. Este software
es desarrollado con el integrador implícito ode15s para sistemas rígidos en ecuaciones diferenciales
ordinaria de MatLab (Gear, 1971; Shampine et al., 2003). El uso de este software tiene el propó-
sito de buscar estados-estacionarios estables de ramas desconectadas desde Σ ppq, incluyendo los
estados-estacionarios espurios (Lafon y Yee, 1996a,b).

En este sentido, en este trabajo buscamos la dependencia del conjunto límite Σc pNq (3.6) de
estados-estacionarios sobre el parámetro de discretización N , el cual es llevado a cabo mediante
el esquema llamado N -continuación, denotado por:

Σd pNq « Cd rN,Σd pN0qs , Cd :“ C ˝ P, N P N “ r1, Npdes , N´ “ N˚ ` 2 (4.10)

donde Σd pN0q es el conjunto solución inicial de SSs de un modelo inicial de N0-etapas, P es el
predictor del conjunto de soluciones, C es el operador corrector de algoritmo Cd, N´ y N˚ son el
número mínimo de etapas para evitar soluciones espurias y el máximo número de etapas donde
aparece la N -bifurcación, respectivamente [ver (3.18)]. El operador P predice el conjunto de SSs
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por medio de resolvedor algebraico no lineal basado en la región de confianza (Powell, 1968; Conn
et al., 1987) con una “sugerencia” inicial la interpolación espacial π̄N de los perfiles calculada con
un número de etapa anterior. El corrector C obtiene el conjunto solución Σd pNq por medio del
p-continuación auxiliar (3.16).

El esquema N -continuación (4.10) puede ser aplicado al modelo de N -etapas (3.5) con malla
adaptable σNa o uniforme σNu . De esta manera, nosotros llamamos σ-continuación a esta especia-
lización del N -continuación (4.10) para malla uniforme desarrollado anteriormente por (Badillo-
Hernandez et al., 2018).

Para evaluar la confiabilidad del modelo de N -etapas (3.5) para describir el comportamiento
no-lineal del reactor de gas de síntesis a través del modelo en EDPs (3.1), un procedimiento de
dos pasos es desarrollado: (i) primero, el esquema de σ-continuación es aplicado a los casos de
malla uniforme σNu y adaptable σNa , proporcionada por el esquema de colocación de nodos de
la sección 4.2, produciendo las soluciones de estados-estacionarios y ciclos-límite S “ Σd pNq

(3.16) del modelo por etapas confiable y (ii) agregando un número de etapas igual dos a partir
de N´((3.18)) para asegurar la confiabilidad y estabilidad estructural del modelo. De acuerdo a
la definición 3 (3.20), el modelo por etapas eficiente-cualitativo es aquel con el menor número de
etapas límite para asegurar la estabilidad estructural del modelo de bajo orden, esto es:

NΣ “ min
`

N´u , N
´
a

˘

, @N P Nr “
“

N´, Npde

˘

: S “ Σd pNq m Σd pNpdeq , N´ ě 1 (4.11)

En este capítulo, se ha planteado el enunciado del problema que se aborda en esta tesis a
partir de los enfoques y objetivos de modelado definidos en el capítulo anterior, también se han
presentado las herramientas numéricas que serán utilizadas para evaluar los objetivos de mode-
lado y que forman la base de desarrollo de la metodología de modelado que se propone y que es
ejemplificado en el siguiente capítulo. Así, en el siguiente capítulo, la propuesta metodológica de
modelado es aplicada al caso de estudio de acuerdo a los tres enfoques de modelado: (i) mode-
lado local del estado estacionario de ignición con eficiencia cuantitativa, (ii) modelado global del
conjunto de estados estacionarios con eficiencia-cualitativa y (iii) modelado de la operación de
arranque con eficiencia-plena.



Capítulo 5

Aplicación al caso de estudio

En este capítulo se aplica la propuesta metodológica de modelado al caso ejemplo del reactor
de gas de síntesis de pequeña escala de la Figura 2.1. El método de modelado tiene como fin
determinar el tipo de malla uniforme o adaptable adecuado para atender los siguientes objetivos
descriptivos: (i) modelado local eficiente-cuantitativo para describir la dinámica no-lineal local del
estado-estacionario de ignición, el interés sobre esta descripción se debe a que la mayor parte del
tiempo el reactor de gasificación opera en este estado, (ii) modelado global eficiente-cualitativo de
estados estacionarios del reactor, es decir, modelos dinámicos eficientes de estructura estable (sin
dinámicas espurias) y (iii) modelado eficiente-pleno para representar operaciones de encendido del
reactor.

En la primera sección de este capítulo, se atiende el objetivo de modelado-eficiente local, se
elige el modelo de referencia que es utilizado para determinar los errores de modelado debido a
incertidumbre de parámetros y discretización-espacial. También se aplica el algoritmo de diseño de
malla adaptable (sección 4.2) y se presenta una comparación numérica acerca de las capacidades
descriptivas de los modelos de N -etapas de malla adaptable y uniforme.

Después, se hace una evaluación de los modelos de malla adaptable y uniforme para atender
el objetivo de describir la dinámica global de manera confiable del reactor en estudio, para esto
se utiliza el esquema numérico de continuación descrito en la sección 4.4.

Finalmente, se atiende el propósito de modelado para describir la operación de arranque del
reactor, para esto el concepto de eficiencia-plena es utilizado para determinar el tipo de modelo de
N -etapas de malla adaptable o uniforme que es capaz de logar este objetivo con un menor número
de etapas. Este propósito es abordado con base en el modelo de N -etapas fuera de línea, es decir,
sin ayuda auxiliar de la medición de temperatura y, con el modelo de N -etapas en línea que
garantiza una solución restringida del modelo acorde a la trayectoria de los datos de temperatura
medidos en el reactor. De aquí en adelante usaremos la nomenclatura σNd (ó πNd ) para referirnos
a una malla (ó solución) de N -etapas, ó nodos, adaptables [d “ a] o uniformes [d “ u]. Para el
caso de modelos en en línea (3.9) se usara σN˚d ó πN˚d .

5.1. Modelo eficiente-cuantitativo de dinámica local

En esta sección se aplican los cinco pasos del algoritmo de diseño de malla adaptable de la
sección 4.2. De acuerdo a este algoritmo, el primer paso es calcular la solución de referencia del

45
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estado estacionario de interés, π̄B utilizando (i) el vector de parámetros de Cinética-y-Transporte
nominales p y (ii) una malla σN

u “ tN , z`u u de distribución de nodos uniforme z`u y número de
nodos internos lo suficientemente grande N “ rN`, Npdes. En en este caso nos interesa mode-
lar con un bajo número de ecuaciones el estado-estacionario de ignición, el vector de parámetros
nominales p es extraído de (Di Blasi, 2000) y σN

u “ t50, z`u u es utilizada como la la malla de
alto orden con: (i) intervalos espaciales uniformes zu y, (ii) número de etapas N “ 50 de acuer-
do al límite superior del enfoque de modelado por etapas [3.8] (Badillo-Hernandez et al., 2017;
Hlavacek et al., 2000). La dimensión del modelo por etapas de referencia contiene 150 Ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDOs) y 400 Ecuaciones diferenciales algebraicas (EDAs) representando
los estados cuasi-estacionarios de la fase gas y ambas velocidades axiales.

Para el caso de la obtención del error de modelado en estado estacionario ε̄B (4.6a) debido
a la incertidumbre de parámetros [ver sección 4.3], hemos elegido dos subconjuntos p̌ de np “ 4

elementos del vector de errores de parámetros que pertenecen a p̃, ver Tabla 5.1. El propósito de
esta doble elección es mostrar el rol que juega el tamaño del error de modelado ε̄B, debido a la
incertidumbre de parámetros, en la selección del número de etapas N̄ε de acuerdo a la Definición 2
(3.14). La Tabla 5.1 muestra los rangos de incertidumbre en p̌1 y p̌2 para los parámetros energía de
activación de pirólisis de biomasa (Ep1), entalpía de reacción de combustión de carbonizado (Hc5),
coeficiente de difusión de calor (DH) y fracción de vacío del lecho(ε). El nivel de incertidumbre de
los parámetros es elegido de acuerdo a los estudios sobre sensibilidad e incertidumbre paramétrica
de Amundson y Arri (1978); Pérez et al. (2012); Hobbs et al. (1992); Caram y Fuentes (1982) y de
estudios experimentales de gasificación de Manurung y Beenackers (1993); Shwe (2004). Una vez
definidos los vectores p̌1 y p̌2 se obtienen las n∆ “ 2np “ 16 soluciones de alto orden perturbadas
del conjunto ∆πB por medio del diseño de experimentos factorial de dos niveles [4.4] (Gunst et
al., 1996). Cabe recordar que hemos considerando que (i) las trayectorias reales del reactor de gas
de síntesis π̄a y (ii) la solución nominal π̄B se encuentran dentro de ∆πB (4.4). Una muestra de la
soluciones en estado-estacionario de ignición de referencia π50

u y el conjunto de soluciones ∆π50
u

para p̌1 (ver Tabla 5.1), obtenidas con σN
u “ t50, z`u u , se presentan en la Figura 5.1.

Tabla 5.1: Subconjuntos de errores de parámetros p̌ P p̃ con np “ 4.

p̌ Ep1 Hc5 DH ε

p̌1 ˘2 % ˘5 % ˘5 % ˘4 %

p̌2 ˘1 % ˘2 % ˘2 % ˘1 %

Tabla 5.2: Cuatro casos de vector de ponderación η.

Temp Char H2 CO CO2 H2O CH4 Tars qg qs

η1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
η2 1 0 1 1 1 0 1 0 1 0
η3 1 0 0 0 0 0 0 0 1 0
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Figura 5.1: Perfiles de la solución en estado-estacionario de ignición. Las gráficas muestran las
soluciones de referencia π̄50

u (línea negra) y el conjunto de soluciones perturbadas ∆π̄50
u pp̌1q [líneas

grises].

Específicamente, para el cálculo del error de modelado ε̄B (4.6a), se han elegido tres casos
para el vector de ponderación η (ver Tabla 5.2). Donde, η1 y η2 son vectores que contiene más
estados de interés incluyendo Temperatura promedio, componentes de fase gas y sólida y veloci-
dades axiales, mientras que, η3 es más simple y solo contiene Temperatura y flujo axial de gas de
síntesis producido.

Los pasos segundo y tercero del algoritmo de diseño de malla adaptable indican la construc-
ción del mapa de gradiente β ´́́ γ (4.1), con base en la solución de referencia π̄50

u , y el diseño de
la malla adaptable (4.2), respectivamente. En la Figura 5.2 se ejemplifica el segundo y tercer paso
de este algoritmo con N “ 5 (Np “ N ´ 1 “ 4). El área total aT está dividida en Np secciones
de igual área mediante el vector zb (4.2b), la búsqueda de los Np-centros, que divide cada sección
en dos áreas iguales, se hace por medio de vector zc (4.2c). La Figura muestra que: (i) el mapa
β ´́́ γ captura la zonas de alta variación sobre γ “ r0 ´ 0.1s, de acuerdo a los perfiles en estado
estacionario de la solución de referencia π̄50

u de la Figura 5.1 y, (ii) la mayoría de los nodos de zc (o
zb) aparecen localizados en la zona de alta variación de los perfiles γ “ r0´ 0.1s (o γ “ r0´ 0.2s).
Mediante esta gráfica es posible deducir la necesidad de generar un método para optimizar la
distribución interna de los nodos de la malla, ya que, para este caso de Np “ 4, si se considera solo
el vector de centros zc “ r0.0283 0.0535 0.1041 0.2911s, que distribuye uniformemente el área
bajo la curva, ó zu “ r0.2000 0.4000 0.6000 0.8000s, que distribuye uniformemente el dominio
espacial, se pueden subestimar las distribuciones. Por tal motivo, lo que se busca con el algoritmo
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Figura 5.2: Aplicación del segundo y tercer paso del método de diseño de malla adaptable para
N “ 5, Np “ N ´ 1 “ 4. La gráfica muestra el mapa β ´́́ γ, el área total bajo la curva aT , su
partición en Np secciones iguales a través de zb (4.2b) y la localización de los Np-centros para
cada sección a través de zc (4.2c).

de diseño de malla adaptable es complementar la información a través de la ecuación de balance
(4.2) y la ecuación de compensación de la condición de frontera tipo Neumann (4.3), dando como
resultado la malla optimizada σ5

a “ t5, r0 0.0342 0.0819 0.2065 0.5927 0.9800 1su.

Ahora, una vez diseñada la malla adaptable σ5
a el cuarto paso indica calcular (i) la solución

reducida en estado-estacionario π̄5
a por medio del modelo de N -etapas (3.5) y (ii) el error de

modelado debido a la discretización-espacial ε̄σ (4.7) entre la solución reducida π̄5
a y la solución

de referencia π̄50
u . Finalmente el quinto paso señala la comparación de los errores ε̄σ y ε̄B a través

del criterio (3.14) de la definición 2.

Para ejemplificar y comparar el desempeño de las soluciones reducidas de los modelos de eta-
pas adaptables π̄Na y uniformes π̄Nu hemos aplicado los pasos 1 al 4 con N “ r2´12s, utilizando los
cuatro diferentes vectores de ponderación η de la Tabla 5.2 y los dos subconjuntos p̌ de errores de
parámetros de la Tabla 5.1. La síntesis de estos resultados de simulación se muestra en la Figura
5.3 a través de la comparación de los errores de modelado estado-estacionario ε̄σ (4.8a), de los
modelos de malla adaptable π̄Na y uniforme π̄Nu , y ε̄B (4.6a), donde, de acuerdo a la definición 2
(3.14), se puede concluir lo siguiente : para el caso de p̌1 (ó p̌2) y los vectores de ponderación η,
el modelo de malla adaptable σNεa es eficiente-cuantitativo en estado-estacionario con Nε “ 5 (ó
Nε “ 8). En el caso de la malla uniforme σNu , para p̌1 (o p̌2) se requiere un número de etapas
N “ 8 (ó Nε “ 21). Los resultados cuantitativos demuestran que al usar la malla adaptable σNa , el
error de discretización ε̄N se desvanece más rápido conforme incrementa N y existe una reducción
en el número de ecuaciones del modelo ě 9 EDOs (3 etapas).

Por otro lado, una verificación cualitativa acerca de la descripción de los perfiles estaciona-
rios del estado de ignición es presentada en la Figura 5.4 (ó 5.5) por medio de una comparación
visual de la solución de referencia π̄50

u , el conjunto de soluciones con perturbación de parámetros
∆π̄50

u pp̌1q [ó ∆π̄50
u pp̌2q ] y las soluciones reducidas de malla adaptable π̄5

a (ó π̄9
a) y uniforme π̄8

u (ó
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Figura 5.3: Comparación de errores de aproximación ε̄N para modelos de malla adaptable σa (linea
punteada) y uniforme σu (linea discontinua) utilizando los diferentes vectores de ponderación η
de la Tabla 5.2 y el vector.

π̄16
a ). Las gráficas muestran los perfiles de Temperatura, densidad de Carbonizado, componentes

de la fase gas H2, CO, CO2, H2O y CH4, así como, el flujo axial de la fase gas y sólida. Desde
una perspectiva cualitativa, y también cuantitativa (Figura 5.3), es posible notar que la solución
reducida π̄5

a tiene un buen desempeño y es comparable a la solución π̄8
u, de mayor número de

etapas, mientras que, π̄9
a tiene un seguimiento muy cercano a la solución de referencia π̄50

u , prin-
cipalmente, en la zona de alta variación de los perfiles z “ r0 0.1s.
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Figura 5.4: Comparación de perfiles estacionarios de ignición de los estados de Temperatura,
densidad aparente de biomasa, carbonizado, componentes de fase gas H2, CO, CO2, H2O y CH4
y flujos axiales de ambas fases. Las gráficas muestran las solución de referencia π50

u , el conjunto
de soluciones perturbadas ∆π50

u pp̌1q y las soluciones reducidas de malla adaptable π5
a y uniforme

π8
a.
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Figura 5.5: Comparación de perfiles estacionarios de ignición de los estados de Temperatura,
densidad aparente de biomasa, carbonizado, componentes de fase gas H2, CO, CO2, H2O y CH4
y flujos axiales de ambas fases. Las gráficas muestran las solución de referencia π50

u , el conjunto
de soluciones perturbadas ∆π50

u pp̌2q y las soluciones reducidas de malla adaptable π9
a y uniforme

π16
a .
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Figura 5.6: Comparación de trayectorias en estado transitorio para el error de modelado εB y el
error de aproximación εε, el hot-spot y la temperatura y flujo de gas de síntesis a la salida del
reactor. La comparación incluye la solución de referencia π50

u , las soluciones reducidas de malla
adaptable π5,9

a y uniforme π8,16
u σNa y el conjunto de soluciones perturbadas ∆π50

u pp̌1q.

Finalmente, los resultados locales de estado transitorio son desplegados en la Figura 5.6. Se
considera una condición inicial con T “ 800 pKq, ρ, B “ 100 pkg{m3q, ρC “ 40 pkg{m3q. Primero
se comparan los errores εB y εN para la solución completa (todas la etapas) y luego para la etapa
N ` 1. Luego, la temperatura del punto caliente (Hot-spot) y el poder calórico y el flujo másico
del gas de síntesis producido. Particularmente, es posible observar un comportamiento similar
entre las trayectorias de los modelos de malla adaptable σ5

a y uniforme σ8
u con la ventaja de que

la malla adaptable presenta un menor sobre-paso menor dentro del conjunto de soluciones per-
turbadas ∆π50

u pp̌1q. Estos resultados en estado estacionario y transitorio demuestran la ventaja,
conveniencia y factibilidad para reducir el orden del modelo de acuerdo al propósito de mode-
lado eficiente-cuantitativo local basados en el diseño de una malla σ “ tN, zu, adaptada a las
necesidades descriptivas de estado-estacionario. Específicamente, la dinámica no-lineal del estado
estacionario de ignición de interés es apropiadamente descrito con 15 EDOs (σ5

a), alrededor de
40 % menos número de ecuaciones que con malla uniforme (σ8

u), y 90 % menos si es compara-
da con la solución de referencia π50

u (150 EDOs), sin mencionar el número de nodos de 250-700
(3000-7000 EDOs) utilizados en resolvedores de EDPs.
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En esta sección se ha abordado el objetivo de modelado de descripción numérica eficiente de
la dinámica local alrededor del estado-estacionario de ignición del reactor de gas de síntesis, útil
para la descripción de operación continua así como tareas fundamentales de control local. Con
base en la definición de eficiencia-cuantitativa (3.13, 3.14), se determinó que los modelos de malla
adaptable ofrecen una reducción de al menos 9 EDOs con respecto a su contraparte de modelos
de malla uniforme. Se ha implementado y ejemplificado el algoritmo de diseño de malla adaptable
considerando un modelo de referencia de 150 EDOs. En la siguiente sección se abordará el objetivo
de modelado para la representación eficiente de estados-estacionarios, es decir, modelo reducidos
sin comportamientos de dinámica espuria.con base en la definición de eficiencia-cualitativa (3.20).

5.2. Modelo eficiente-cualitativo

En esta sección de aborda el objetivo de modelado para representar la dinámica global de
manera confiable y eficiente para garantizar la estabilidad estructural del modelo para no generar
dinámicas espurias, este enfoque de modelado eficiente-cualitativo (3.20), es utilizado principal-
mente para los problemas de determinación de la multiplicidad de estados-estacionarios.

Recordemos que en Badillo-Hernandez et al. (2018), la propiedad de bi-estabilidad global
ha sido evaluada en un caso de estudio de reactores de gas de síntesis. En este trabajo previo,
únicamente se han evaluado modelos de malla uniforme concluyendo que a partir de un modelo
ě 10 etapas, 30 EDOs, la estabilidad-estructural prevalece, es decir, no existen dinámicas espurias
en el modelo. Particularmente en este trabajo, la novedad es evaluar los modelos con tipo de malla
adaptable σNa y uniforme σNu para determinar en cual de los casos es posible obtener modelos de
menor número de etapas con estructura-estable.

Cabe recordar que de acuerdo a los estudios recientes de simulación (Ranzi et al., 2014;
Badillo-Hernandez et al., 2018), este trabajo considera como punto de partida que el reactor
de estudio exhibe un comportamiento bi-estable: (i) un estado estacionario estable de ignición
de interés para la operación continua, (ii) un estado estacionario de extinción y (iii) un estado
inestable tipo punto-silla en medio de los dos estables (Figura 3.1), esto es:

SEEB “
 

X̄ 1, X̄ 2, X̄ 3

(

“ ΣEE
B pp,N q , N “

“

N` , Npde

‰

, N` “ L{dp

Para ejemplificar este objetivo de modelado, hemos retomado los modelos de malla adaptable
σNa y uniforme σNu para aplicar el esquema numérico de σ-continuación de la sección 4.4, con el
fin de determinar la dependencia del conjunto límite SEEB “ ΣEE

B pp,σq de estados-estacionarios
sobre el parámetro y grado de libertad σ “ tN, zdu, con distribución espacial z adaptable d “ a

ó uniforme d “ u,.

La Figura 5.7 muestra las curvas de estabilidad-estructural donde es posible notar que la
descripción cualitativa de la multiplicidad de estados estacionarios es mejor lograda con modelos
basados en mallas uniformes. De acuerdo a la definición 3 (3.20), el modelo de malla uniforme σNΣ

u

con NΣ ě 8 es eficiente-cualitativo. En la figura, para el caso de la malla uniforme para N˚ ď 6,
conocido como el número de etapas de la bifurcación de Hopf, prevalece una estructura frágil del
modelo y, N´ “ 8 es el límite inferior de etapas que garantiza que se eviten comportamientos
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Figura 5.7: Curvas de estabilidad-estructural de los modelos de malla adaptable σNa y uniforme
σNu .

espurios (Lafon y Yee, 1996a,b) [3.18] donde se garantiza la estructura estable del modelo. Para el
caso de malla adaptable, la zona de estructura frágil del modelo es para N˚ ď 15 y la estabilidad
estructural del modelo se garantiza para N´ ě 17 (3.18). Una demostración visual de la aparición
de estos estados-estacionarios espurios se muestra en la Figura 5.8. En esta imagen se muestran
los perfiles de Temperatura del conjunto límite pp,σq para σNa , con N “ 3, 4, 5, 8, y σNu con
N “ 4, 8, 12, 17. Estos resultados sugieren que el hecho de diseñar un modelo por etapas de malla
adaptable σNa , para uso local exclusivo del estado-estacionario de ignición de interés, no garantiza
un apropiado desempeño en regímenes transitorios.

En la siguiente sección se abordará el objetivo de modelar la operación de arranque-encendido
del reactor de gas de síntesis con base el enfoque de modelado de eficiencia-plena. Sabiendo que la
multiplicidad y dimensión del modelo está en juego, naturalmente surge la pregunta sobre cómo la
búsqueda de baja dimensionalidad puede beneficiarse del empleo en línea del modelo por etapas
junto con un sensor de temperatura. En la siguiente sección, los datos del sensor de temperatura
se emplean junto con los modelos de N -etapas. El objetivo es reducir aún más el orden del modelo
y aumentar la confiabilidad del modelo para obtener modelos de bajo orden apropiados para el
diseño avanzado de estimadores y controladores.
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Figura 5.8: Perfiles estacionarios reales (líneas negras) y espurios (líneas grises) de Temperatura
para los modelos de malla adaptable σNa y uniforme σNu .
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5.3. Modelo eficiente-pleno

En esta sección se aborda el enfoque de modelado de eficiencia-plena. De acuerdo con la
definición 3.21, un modelo es eficiente-pleno si es (i) eficiente-cuantitativo y eficiente-cualitativo,
es decir, este atributo denota aquellos modelos de mínimo número de etapas NΣ,ε que cumplen con
(i) una solución global “confiable” de conjuntos límite Sσ y (ii) precisión numérica “comparable”
a las soluciones de alto orden con incertidumbre parámetrica p̃. Con el propósito de evaluar la
estabilidad-estructural del modelo, así como, la precisión numérica del mismo, hemos puesto como
objetivo de modelado la descripción de la operación de arranque del reactor de gas de síntesis.
Para esto, se considera una condición inicial donde el reactor se encuentra encendido solo en una
zona, existe únicamente biomasa en la parte superior y carbón en la parte inferior tal y como se
describe en la Tabla 5.3. La determinación del modelo de NΣ,ε-etapas (3.21) se hace valorando
las propiedades de eficiencia cuantitativa y cualitativa sobre los modelos de malla adaptable σNa
y uniforme σNu y para los casos de modelos por etapas sin medición de temperatura (3.5), y los
modelos por etapas en línea (3.9). De manera similar, se considera la malla de alto orden σ50

u ,
para obtener las solución de referencia π50

u , con parámetros nominales p, y para el conjunto de
soluciones perturbadas ∆π50

u , con los subconjuntos de errores de parámetros p̌1 y p̌2 de la Tabla
5.1. También se retoman los vectores de ponderación η (Tabla 5.2) para el cálculo de los errores
de modelado εσ (4.7) y εB (4.6a).

Tabla 5.3: Condición inicial considerada para operación de encendido.

Estado / z rms 0 ´

0.05
0.06´
0.10

0.11´
0.15

0.16´
0.20

0.21´
0.25

0.26´
0.30

0.31´
0.35

0.36´
0.40

0.46´
0.50

Temperatura r˝Ks 300 1000 1000 1000 1000 300 300 300 300

Biomasa
“

kg{m3
‰

200 200 200 200 200 0 0 0 0

Carbonizado
“

kg{m3
‰

0 0 0 0 0 60 60 60 60

Modelos de N-etapas sin medición de temperatura

Tomando como base los resultados de las secciones 5.1 y 5.2 previas, y la definición de
eficiencia-plena descrita en la sección 3.2.3, se puede concluir lo siguiente:

1. Para el caso del subconjunto de errores de parámetros p̌1 (Tabla 5.1) y conforme a los
resultados mostrados en las Figuras 5.3 y 5.7, el modelo de NΣ,ε-etapas de malla uniforme
σ8
u, NΣ,ε “ 8, es eficiente-pleno.

2. Por otro lado, si se considera el caso del subconjunto de errores de parámetros p̌2 (Tabla
5.1) y las curvas desplegadas en las Figuras 5.3 y 5.7, el modelo de NΣ,ε-etapas de malla
adaptable σ17

a , NΣ,ε “ 17, es eficiente-pleno.

Los conclusiones anteriores demuestran la importancia de la precisión requerida (εσ [4.7])
de la solución reducida, sobre la magnitud del error de modelado debido a la incertidumbre de
parámetros εB (4.6a), ya que por un lado, cuando el error de modelado es relativamente grande,
un modelo de malla uniforme simple σNu puede cumplir con el enfoque de modelado de eficiencia-
plena; sin embargo, cuando la exigencia de precisión numérica es mayor, un modelo de malla
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Figura 5.9: Comparación de trayectorias en estado transitorio, de la operación de arranque, para
el error de modelado εB y el error de aproximación εσ, el hot-spot y la temperatura y flujo de
gas de síntesis a la salida del reactor. La comparación incluye la solución de referencia π50

u , las
solución reducida de malla adaptable π17

a y uniforme π8,21
u , y el conjunto de soluciones perturbadas

∆π50
u pp̌2q.

adaptable especializada σNa es necesario. En la Figura 5.9 se muestran las trayectorias en estado-
transitorio de la operación de arranque para los errores de modelado εσ y εB, así como, de los
estados y salidas de interés para el caso subconjunto de errores de parámetros p̌2 (Tabla 5.1).
En este caso, es posible notar que, las trayectorias del modelo reducido de malla uniforme π8

u

permanecen fuera del conjunto de soluciones perturbada de alto orden ∆π50
u pp̌2q.

Modelos de N-etapas en línea

Cabe recordar que el modelado en línea se caracteriza por el reemplazo de la k-ésima ecuación
de temperatura τkptq por el valor interpolado correspondiente τsptq (3.9e) dado por la ecuación
algebraica que contiene una medición de temperatura yptq (2.7a) debidamente colocada a lo largo
del reactor (2.8a). Una vez que se lleva a cabo esta sustitución se produce una representación cuyo
comportamiento dinámico es gobernado por los datos de la medición de temperatura y los cuales
son utilizados como herramienta de modelado (Badillo-Hernandez et al., 2017; Canales-Meza et
al., 2017). Reconociendo que nuestro principal propósito es la eficiencia de modelado del reactor
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de gas de síntesis, en el sentido del menor número de ecuaciones posibles para describir el proceso,
el principal beneficio de esta variación de modelado es que se asegura la estabilidad-estructural del
modelo por medio de la restricción numérica de las trayectorias del modelo reducido que están
sujetas al comportamiento “real” de temperatura del reactor, es decir, elimina la dinámica espu-
ria originada por sub-representación (“bajo” número de etapas) del proceso (Lafon y Yee, 1996a,b).

Para llevar a cabo la aplicación y evaluación de los modelos en línea hemos seguido el si-
guiente procedimiento de cuatro pasos: (i) retomar el conjunto de modelos de malla adaptable σNa
y uniforme σNu obtenidos en la sección 5.1, (ii) reemplazar la k-ésima ecuación de balance de calor
por la nueva ecuación de calor τsptq (3.9e), que relaciona la medición de temperatura yptq (2.7a), y
calcular la solución restringida π‹σ (3.9) del modelo de N -etapas en línea, (iii) calcular los errores
de modelado debido a la discretización-espacial ε‹σ (4.7) para cada modelo y (iv) finalmente, a
través de la aplicación de la definición 2 (3.14), establecida en la sección 3.2.1, elegir el modelo
eficiente-pleno.

Las simulaciones son hechas considerando la condición inicial descrita en la Tabla 5.3 para
el caso modelo de referencia, mientras que, para el caso del modelo en línea se considera que el
reactor se encuentra a temperatura constante T “ 300 r˝Ks y lleno de biomasa B “ 200 rkg{m3s

(sin carbonizado C “ 0 rkg{m3s). Considerando el estado-estacionario de ignición, el perfil de tem-
peratura obtenido de la solución de referencia π̄B y aplicando el criterio de colocación de sensor
(2.7a), el sensor de temperatura está localizado en Zy “ 0.01rms, por lo que yptq “ τp0.1, tq es la
señal de interés que se incluye en la ecuación τsptq (3.9e).

Parte de los resultados de simulación de estos modelos en línea son mostrados en la Figu-
ra 5.10 a través de la comparación de los errores de modelado en estado-estacionario ε̄‹σ (4.8a),
de los modelos de malla adaptable π̄N‹a y uniforme π̄N‹u , y ε̄B (4.6a), utilizando los vectores de
ponderación η de la Tabla 5.2 y los dos subconjuntos p̌ de errores de parámetros de la Tabla
5.1. De acuerdo a la definición 2 (3.14), se puede concluir lo siguiente: para el caso de p̌1 (ó p̌2)
y los vectores de ponderación η, el modelo de malla adaptable σNεa es eficiente-cuantitativo en
estado-estacionario con Nε “ 3´5 (ó Nε “ 6´8). En el caso de la malla uniforme σNu , para p̌1 (o
p̌2) se requiere un número de etapas N “ 8 (ó N ą 12). Los resultados cuantitativos demuestran
que al usar la malla adaptable σNa , el error de discretización ε̄N se desvanece mar rápido conforme
incrementa N y existe una reducción en el número de ecuaciones del modelo ě 9 EDOs (3 etapas).
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Figura 5.10: Comparación de errores de modelado ε̄σ (línea gris) y ε̄‹σ (línea negra) para modelos
de malla adaptable σa (linea punteada) y uniforme σu (linea discontinua) para los vectores de
ponderación η (Tabla 5.2) y los subconjuntos p̌ de errores de parámetros (Tabla 5.1).

Por otro lado, en la Figura 5.10 también se comparan los errores de modelado en estado-
estacionario ε̄N de los modelos sin medición (líneas grises) y los modelos en línea (líneas negras).
Las gráficas muestran que para el caso de las soluciones de los modelos en línea de malla adap-
table πN‹a se logran mejoras cuantitativas respecto a las soluciones de los modelos sin medición,
mientras que, dichas mejoras no son frecuentes para el caso de los soluciones de los modelos
de malla uniforme πN‹u . De tal manera, se puede concluir que las mejoras cuantitativas son lo-
gradas a través del conocimiento de la señal de temperatura yptq y esto refleja una reducción en
la orden del modelo de al menos ą 3 EDOs en comparación con la versión del modelo sin medición.

Las Figuras 5.11 y 5.12 afirman la eliminación de los estados-estacionarios espurios. Ya que,
dada la naturaleza de la condición inicial (Tabla 5.3), cercana al estado-estacionario de apagado
(Figura 3.1), las trayectorias de la solución del modelo en línea π‹ se manifiestan de manera
unívoca por la medición de temperatura, de modo que la propiedad de multiplicidad espuria del
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modelo sin medición (ver Figura 5.8) desaparece. Específicamente, la Figura 5.11 ilustra el com-
portamiento transitorio del error de modelado ε‹N en la etapas k “ 1, 2, 3 y N`1 de las soluciones
de los modelos en línea π‹4a , π8‹

a and π‹u8 , π‹a12 , por otro lado, la Figura 5.12 muestra las trajecto-
rias del modelo de referencia y los modelos reducidos para los estados de Temperatura, H2, flujo
de gas de síntesis producido qg y valor calorífico alto (Higher heating value -HHV) en tres zonas
diferentes a los largo del reactor (alta, media y baja). Las gráficas en ambas figuras muestran
que las mejoras descriptivas de la soluciones de malla adaptable son reflejadas en las zonas alta
y media, mientras que, en la zona baja, las trayectorias de ambas mallas son comparables, sin
embargo, una reducción al menos del 30 % puede ser lograda con la malla adaptable.

Por último, en la Figura 5.13 se presenta una verificación cuantitativa por medio de los
perfiles de ignición del estado-estacionario de interés, donde se muestra la solución de referencia
π̄50
u , el conjunto de soluciones perturbadas ∆π̄50

u y las soluciones reducidas de los modelos en línea
de malla adaptable π4‹

a y uniforme π8‹
u para los estados de Temperatura, densidad aparente de

biomasa, carbonizado, componentes de fase gas H2, CO, CO2, H2O y CH4 y flujos axiales de
ambas fases.
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En esta sección, se evaluaron los alcances del modelado de eficiente-plena del reactor de gas
de síntesis a través de las mallas adaptables y uniformes y la ayuda de la medición de temperatura.
Los resultados sobre el uso del modelo en línea demuestran la (i) eliminación de la multiplicidad
espuria y, (ii) la reducción del orden del modelo para satisfacer las demandas cuantitativas respecto
al problema de describir la operación de arranque del reactor.

5.4. Síntesis de resultados

Con base en lo presentado en las últimas secciones, a continuación se presenta la síntesis de
los resultados obtenidos para los enfoques y objetivos de modelado planteados en este trabajo:

Modelo eficiente-cualitativo: Para el caso de la descripción local eficiente del estado
estacionario de ignición, considerando el subconjunto de errores de parámetros p̌1 (ó p̌2) y
los vectores de ponderación η, el modelo de malla adaptable σNεa es eficiente-cuantitativo
en estado-estacionario con Nε “ 5 (ó Nε “ 8). En el caso de la malla uniforme σNu , para
p̌1 (o p̌2) se requiere un número de etapas N “ 8 (ó Nε “ 21). Los resultados cuantitativos
demuestran que al usar la malla adaptable σNa , el error de discretización ε̄N se desvanece
mar rápido conforme incrementa N y existe una reducción en el número de ecuaciones del
modelo ě 9 EDOs (3 etapas).

Modelo eficiente-cualitativo: El modelo de malla uniforme σNΣ
u con NΣ ě 8 es eficiente-

cualitativo, mientras que para el caso de modelos de malla adaptable se requieren N “ 17

etapas.

Modelo eficiente-pleno:

• Modelo por etapas sin medición: Para el caso del subconjunto de errores de parámetros
p̌1, el modelo de NΣ,ε-etapas de malla uniforme σ8

u, NΣ,ε “ 8, es eficiente-pleno. Por
otro lado, si se considera el caso del subconjunto de errores de parámetros p̌2, el modelo
de NΣ,ε-etapas de malla adaptable σ17

a , NΣ,ε “ 17, es eficiente-pleno.

• Modelo por etapas en línea: Para el caso de p̌1 (ó p̌2) y los vectores de ponderación η,
el modelo de malla adaptable σNεa es eficiente-cuantitativo en estado-estacionario con
Nε “ 3´5 (ó Nε “ 6´8). En el caso de la malla uniforme σNu , para p̌1 (o p̌2) se requiere
un número de etapas N “ 8 (ó Nε ą 12). Los resultados cuantitativos demuestran que
al usar la malla adaptable σNa , el error de discretización ε̄N se desvanece más rápido
conforme incrementa N y existe una reducción en el número de ecuaciones del modelo
ě 9 EDOs (3 etapas).

Finalmente, la Tabla 5.4 muestra una comparación de los resultados obtenidos en este trabajo
y otros estudios disponibles en la literatura. La Tabla muestra los valores de salida de algunas va-
riables de interés y permite resaltar la significante reducción en el numero de ecuaciones requeridas
para describir de el comportamiento local y/o global del reactor de gas de síntesis.
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Tabla 5.4: Comparación entre el presente y otros estudios de diferentes variables de interés a la
salida del reactor de gasificación.

Variable A B C D E F G H I
%XCO 18.5-20 20-28 18 17-18 15-17 17.2 16 17.1 17.2
%XH2 10-17 5.4-10 13 11-13 21-20 12.9 12 12.8 12.2

%XCO2 9-15 10-11 14 11-13 12-13 12.6 12.8 12.6 12.2
%XCH4 2.4-4.5 4-7 3.5 - 2.0 2.8 2.7 2.8 2.7
%XH2O 9 10.5-11 8 - - 7.5 8.6 7.5 8.2
%XN2 43-60 47 43.5 45-55 45 46.7 46.1 46.6 46.4
T (K) 810-942 741 900 837 750 849.5 867.6 852.8 876.3

9m (kg/s) 44 - 43 - - 46.5 45.5 46.0 45.9
HHV (MJ/kg) 5.5 7.2 5 - 5 5.1 4.7 4.9 5.0

Local y/o Global Local Local Local - Local Global Local Global Global
A:Di Blasi (2000), simulación, 14 EDPs, Diferencias Finitas, Npde « 250´ 500,
9ms,in “ 18 (kg/hr), 9mg,in “ 27 (kg/hr)

B:Rogel (2007), simulación, 18 EDPs, CFD Volumen Finito, 2 dimensiones, Npde « 100,
9ms,in “ 15 (kg/hr), 9mg,in “ 22.5 (kg/hr)

C:Badillo-Hernandez et al. (2013), simulación, 3 EDOs + 8 EDAs, N “ 3

D:Manurung y Beenackers (1993), experimental

E:Gøbel et al. (2007), simulación y experimental, 3 EDPs + 1 EDO, Volumen Finito
9ms,in “ 24.8 (kg/hr), 9mg,in “ 25.9 (kg/hr) + 9msteam,in “ 7 (kg/hr)

F:Este estudio, 3 EDOs + 8 DAEs, Modelo de referencia Npde “ 50, 150 ODEs + 400 DAEs,
9ms,in “ 18 (kg/hr), 9mg,in “ 27 (kg/hr)

G:Este estudio, 3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido N “ 5, 15 EDOs,
9ms,in “ 18 (kg/hr), 9mg,in “ 27 (kg/hr)

H:Este estudio, 3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido N “ 17, 51 EDOs
9ms,in “ 18 (kg/hr), 9mg,in “ 27 (kg/hr)

I:Este estudio,3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido en línea N “ 4, 11 EDOs
9ms,in “ 18 (kg/hr), 9mg,in “ 27 (kg/hr)



Capítulo 6

Conclusiones

En esta tesis se ha abordado el problema de modelar eficientemente la dinámica local y/o
global de una clase de reactores de gasificación, donde el término eficiente se ha es utilizado co-
mo sinónimo para definir aquellos modelos que (i) satisfacen los objetivos descriptivos de forma
confiable y (ii) contienen el mínimo número de ecuaciones para no sobre-representar el compor-
tamiento deseado. Estos modelos reducidos, en ecuaciones diferenciales ordinarias, tienen como
objetivo aligerar la carga numérica computacional y de manipulación analítica que beneficien en
un mejor entendimiento de fenómenos y propiedades fundamentales del proceso (diseño de equipo,
multiplicidad de puntos de equilibrio, operaciones de encendido y apagado, etc.) y el diseño de
algoritmos de control, monitoreo y estimación avanzados necesarios en la operación del reactor de
gas de síntesis.

El problema de modelar con el menor número de ecuaciones posibles el comportamiento
dinámico del reactor de gasificación, ha sido motivado por los aún existentes desafíos de control,
confiabilidad y optimización del proceso. De tal forma que en este trabajo se plantea la idea de
un acercamiento a la solución de estos desafíos desde un marco de análisis dinámico avanzado
donde las representaciones de orden reducido y de simplicidad máxima son aspectos deseados.
Aunque la naturaleza distribuida, la compleja dinámica no-lineal y los fenómenos de transporte
y procesos de conversión de sólido-a-gas involucrados en el proceso, provocan por si mismos un
problema en la representación del proceso, en este trabajo se fundamenta en la idea de la teoría
de control constructivo (Sepulchre et al., 1997) que dice que la selección del modelo constituye en
sí un grado de libertad que puede ser efectivamente explotado.

Con base en lo mencionado anteriormente, hemos planteado los enfoques de modelado de
(i) eficiencia-cuantitativa, que garantiza una precisión descriptiva adecuada acorde a una métrica
de error, (ii) eficiencia-cualitativa para garantizar la estabilidad estructural del modelo y (iii)
eficiencia-plena que garantiza las dos anteriores. Estos enfoques fueron dirigidos a tres propósitos
de modelado en partícular: (i) descripción numérica eficiente de la dinámica local alrededor del
estado-estacionario de ignición, (ii) representación eficiente de los estados-estacionarios, es decir,
modelos reducidos sin comportamientos de dinámica espuria y, (iii) descripción eficiente de la
operación de arranque del reactor de gas de síntesis. Así, la propuesta de modelado de bajo orden
del reactor de gas de síntesis espacialmente distribuido, se ha propuesto a la luz de objetivos de
modelado específicos e incertidumbres de parámetros de Cinética-y-Transporte.

Los medios bajo los cuales se ha abordado el problema de modelado-eficiente son (i) la elec-
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ción efectiva del tipo de malla uniforme o adaptable de los modelos de N -etapas, generados a partir
de la discretización espacial del modelo distribuido en ecuaciones diferenciales parciales (EDPs)
que comúnmente representa este tipo de reactores y, (ii) la inyección de datos de una señal de
temperatura que asegura una restricción dinámica del modelo acorde a la trayectoria “real” medida.

Las aportaciones en este trabajo consisten en (i) la metodología para diseñar modelos por
etapas de bajo orden de propósitos específicos, (ii) el esquema de colocación de nodos para diseñar
la malla adaptable que garantiza eficiencia-cuantitativa y (iii) los operadores que definen las mé-
tricas de error de modelado debido a la incertidumbre de parámetros y a la discretización-espacial.

La efectividad y alcances de la metodología de modelado propuesta en este trabajo, fueron
ilustradas y probadas sobre un caso ejemplo de un reactor de gasificación piloto de pequeña escala
previamente modelado. De acuerdo a los resultados para un caso de incertidumbre típica de pa-
rámetros (η2) y una balanceada ponderación de estados de interés (p̌1), se concluye lo siguiente:
(i) cuantitativamente, la operación continua alrededor del estado-estacionario ignición se puede
describir de forma eficiente, no más allá de la incertidumbre típica del modelo respecto al com-
portamiento real del reactor, con modelos de malla adaptable con número de etapas N “ 5 (15
EDOs), mientras que, un modelo de malla uniforme requiere un número de etapas N “ 8 (24
EDOs) para el mismo propósito, (ii) cualititativamente, la dinámica biestable se puede describir
de manera eficiente con un modelo de malla uniforme con número de etapas N “ 8 (24 EDOs),
mientras que, un modelo de malla adaptable requiere un número de etapas N “ 17 (51 EDOs) y,
(iii) la operación transitoria de arranque se describe de manera eficiente con un modelo en línea,
manejado por una señal de temperatura inyectada al modelo por etapas, de malla adaptable de
N “ 3 etapas (8 EDOs), mientras que, la contraparte de modelos por etapas en línea de malla
uniforme requiere N “ 8 etapas (23 EDOs). Esta última mejora se debe a que la inyección de
una medición de temperatura en línea al modelo garantiza la estabilidad-estructural del modelo
y reduce el error de modelado debido al truncamiento del dominio espacial.

Trabajo Futuro

Hasta este momento, los resultados del enfoque de modelado que se ha propuesto en el grupo
de investigación abren la vía para continuar los estudios sobre:

Abordar las nociones de estabilidad, controlabilidad y detectabilidad, y el diseño de esquemas
avanzados o convencionales de control de realimentación de salida, así como, de observadores
avanzados para fines de control y monitoreo.

Extender la aplicación de los resultados y la metodología aplicada al modelo de N -etapas a
reactores con diferentes geometrías para caracterización de la estabilidad estructural de sus
estados-estacionarios.

Mejorar la precisión de los modelos de N -etapas en línea con la inyección de datos de 2 ó
más sensores.

Validación experimental de modelos con y sin inyección de temperatura.



Apéndice A

Ecuaciones constitutivas de la cinética
química

Pirólisis primaria o devolatilización de la biomasa. La descomposición térmica de la biomasa
(B) es representada por un submodelo de una reacción global tipo Arrhenius, los coeficien-
tes estequiométricos del carbonizado (C), los volátiles (CO, CO2, H2, CH4, H2O) y los
alquitranes (T ) son especificados experimentalmente.

CaHbOd
loomoon

B

Kp1
ÝÝÑ νC,p1C`νCO,p1 CO`νCO2,p1

CO2`νH2,p1
H2`νCH4,p1

CH4`νH2O,p1
H2O`νT,p1T

Rp1 “ Kp1 ¨ fp1; Kp1 “ Ap1 ¨ e

´

´Ep1
RTs

¯

; fp1 “ ρB (p1)

Pirólisis secundaria. La descomposición térmica de los alquitranes (T ) es modelada con una
reacción global con cinética tipo Arrhenius.

T
Kp2
ÝÝÑ νCOCO ` νCO2CO2 ` νCH4CH4

Rp2 “ Kp2 ¨ fp2; Kp2 “ Ap2 ¨ e

´

´Ep2
RTg

¯

; fp2 “ αg ¨ ρT (p2)

Combustión de volátiles (reacciones homogéneas). El modelo incorpora reacciones homóge-
neas de oxidación de cuatro especies de la fase gaseosa.

• Oxidación de los alquitranes en fase vapor. Los alquitranes son modelados por el hi-
drocarburo T “ CH1.522O0.0228.

CH1.522O0.0228
loooooooomoooooooon

T

`0.867O2
kc1
ÝÝÑ CO ` 0.761H2O

Rc1 “ Kc1 ¨ fc1; Kc1 “ Ac1 ¨ e

´

´Ec1
RTg

¯

; fc1 “ Tg ¨ C
0.5
T ¨ CO2 (c1)

• Oxidación del metano (CH4)

CH4 ` 1.5O2
kc2
ÝÝÑ CO ` 2H2O

Rc2 “ Kc2 ¨ fc2; Kc2 “ Ac2 ¨ e

´

´Ec2
RTg

¯

; fc2 “ Tg ¨ C
0.5
CH4

¨ CO2 (c2)
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• Oxidación del Monóxido de Carbono (CO)

2CO `O2
kc3
ÝÝÑ 2CO2

Rc3 “ Kc3 ¨ fc3; Kc3 “ Ac3 ¨ e

´

´Ec3
RTe

¯

; fc3 “ CCO ¨ C
0.25
O2

¨ CH2O (c3)

• Oxidación del Hidrógeno (H2)

2H2 `O2
kc4
ÝÝÑ 2H2O

Rc4 “ Kc4 ¨ fc4CH2CO2 ; Kc4 “ Ac4 ¨ e

´

´Ec4
RTe

¯

; fc4 “ CH2 ¨ CO2 (c4)

Reacción de separación del CO2 con vapor de agua (reversible).

CO `H2O
kwgf
ÝÝÝÑ CO2 `H2

Rwgf “ kwgf ¨ fwgf ; kwgf “ Awgf ¨ e

´

´Ewgf
RTg

¯

; fwgf “

ˆ

1

αg

˙2

¨ CCO ¨ CH2O (wgf)

CO2 `H2
kwgb
ÝÝÝÑ CO `H2O

Rwgb “ kwgb ¨ fwgb; kwgb “ Awgb ¨ e

´

´Ewgb
RTg

¯

; fwgb “

ˆ

1

αg

˙2

¨ CCO2 ¨ CH2 (wgb)

Rwg “ Rwgf ´Rwgb (wf)

Combustión y gasificación del carbonizado. En este estudio se emplea el modelo de contrac-
ción de nucleo no reactivo para representar las reacciones heterogéneas que ocurren en el
gasificador. Este proceso químico es formado por 4 reacciones en las que el carbonizado es
considerado como un hidrocarburo sólido C “ CHαOβ :

• Oxidación parcial del carbonizado

C
hkkkikkkj

CHαOβ `γO2

kc5
ÝÝÑp2´2γ´β`α

2 qCO`p
α
2 qH2O`p2γ`β´α

2
`1qCO2

Rc5 “ kc5 ¨ fc5; kc5 “
Apηp

1
km
` 1

kc5p

;

kc5p “ Ac5 exp

´

´Ec5
RTs

¯

; fc5 “
1

αg
¨ CO2 (c5)

• Gasificación del carbonizado por medio de Dióxido de Carbono (CO2)

C
hkkkikkkj

CHαOβ `CO2
kg1
ÝÝÑ 2CO ` βH2O `

´α

2
´ β

¯

H2

Rg1 “ kg1 ¨ fg1; kg1 “
Apηp

1
km
` 1

kg1p

;

kg1p “ Ag1 exp

´

´Eg1
RTs

¯

; fg1 “
1

αg
¨ CCO2 (g1)
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• Gasificación del carbonizado por medio de Hidrógeno (H2)

C
hkkkikkkj

CHαOβ `
´

2´
α

2
` β

¯

H2
kg2
ÝÝÑ CH4 ` βH2O

Rg2 “ kg2 ¨ fg2; kg2 “
Apηp

1
km
` 1

kg2p

;

kg2p “ Ag2 exp

´

´Eg2
RTs

¯

; fg2 “
1

αg
¨ CH2 (g2)

• Gasificación del carbonizado por medio de vapor de agua (H2O)

C
hkkkikkkj

CHαOβ `p1´ βqH2O
kg3
ÝÝÑ CO `

´

1´ β `
α

2

¯

H2

Rg3 “ kg2 ¨ fg3; kg3 “
Apηp

1
km
` 1

kg3p

;

kg3p “ Ag3 exp

´

´Eg3
RTs

¯

; fg3 “
1

αg
¨ CH2O (g3)

Por simplicidad el carbonizado C es tratado como carbono atómico por lo que α “ 0, β “ 0

y γ “ 1. Los coeficientes de transferencia de masa entre fase y de transferencia de calor son
presentados en el apendice B.



Apéndice B

Transferencia de masa, calor y
propiedades de transporte del sistema.

Coeficientes de transferencia de masa en la interfase. Son deducidos a partir de
modelos de transporte de masa difusivos y describen el intercambio de masa entre la fase gaseosa
y la superficie de la fase sólida por medio de una capa estacionaria delgada e hipotética conocidos
como modelos de capa límite.

km “
2.06vg
αg

Re´0.575Sc´2{3; km ď k˚m (B.1)

Re “
dpρgvg
µg

; Sc “
µg
ρgDg

(B.2)

donde k˚m es un límite correctivo propuesto por Di Blasi (2000) que evita que el coeficiente pro-
voque valores de temperaturas incongruentes y ρg es obtenida mediante la ley de gas ideal.

Coeficientes de transporte de calor en la interfase. Las ecuaciones constitutivas de
transferencia de calor son obtenidas a partir de balances de transferencia de calor puramente
convectivos en una interfase debido a que se supone que la fase gaseosa forma una capa estacionaria
paralela a la superficie de contacto de la fase sólida.

Asg “ ηpAp (B.3)

hsg “ ζ
2.06Cpgpgvg

αg
Re´0.575Pr´2{3 (B.4)

Pr “
Cpgµg
λg

(B.5)

donde ζ es un factor correctivo para tomar en cuenta los efectos de transferencia de calor no
estacionarios en sistema reactivos. Ap es el área de la partícula de carbonizado y ηp es la densidad
de número de partículas definida como el número de partículas de la fase sólida por unidad de
volumen total, km es el coeficiente de transferencia de masa difusivo correspondiente al transporte
de la especie reactante a través de la capa de la fase gaseosa que se forma alrededor de la partícula.
La densidad de número de partículas ηp, el tamaño de la partícula dp, el área de la superficie del
núcleo no reactivo de la partícula Ap y su relación con el volumen de la misma Vp están dados
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por las siguientes expresiones:

ηp “
αs
Vp

(B.6)

du “ X1{3dp0 ùñ X “

ˆ

du
dp0

˙3

(B.7)

X “
vs
vs0

(B.8)

dp “ rp1´ χashqd
3
u ` χashd

3
p0s

1{3 (B.9)

dp “ 2rc; Ap “ 4πr2
c ; Vp “

4

3
πr3

c ñ Vp “ Ap
rc
3
“ Ap

dp
6

(B.10)

Apηp “
6αs
dp

(B.11)

Coeficientes de pérdida de calor en las paredes del reactor.

Fase gaseosa.

Agw “
4

D
(B.12)

hgw “ hw ¨
krg

krg ` krs
(B.13)

Fase sólida.

Asw “
4

D
(B.14)

hsw “ hw ¨
krs

krg ` krs
(B.15)

hw “ 2.44 ¨ k0
r ¨D

´4{3
R ` 0.033kg ¨ Pr ¨Re ¨ d

´1
p (B.16)

k0
r “ kg ¨ ε

ˆ

1`
dp ¨ hrv
kg

˙

`
kgp1´ εq

´

1
ψ `

hrs¨dp
ks

¯´1
` 2

3κ

(B.17)

krg “ kg

»

—

–

ε

ˆ

1`
dp ¨ hrv
kg

˙

`
0.14 ¨ Pr ¨Re

1` 46
´

dp
D

¯2

fi

ffi

fl

(B.18)

krs “ kg
1´ ε

´

1
ψ `

hrs¨dp
ks

¯´1
` 2

3κ

(B.19)

hrv “
4σ ¨ T 3

g

1` ε
2p1´εq

´

1´em
em

¯ (B.20)

hrs “ 4σ ¨ T 3
s

ˆ

em
2´ ε

˙

(B.21)

κ “
ks
kg

(B.22)

Las ecuaciones que determinan el parámetro de empaquetamiento ψ están dadas por Hobbs
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et al. (1992).

Propiedades de transporte del sistema.

Fase gaseosa. La viscosidad y la conductividad térmica efectiva del gas son definidas por
Purnomo et al. (1990):

λeffg “ λg “ kg “ 4.8ˆ 10´4T 0.717
g (B.23)

µg “ 1.98ˆ 10´5

ˆ

Tg
300

˙2{3

(B.24)

Las difusividades efectivas Deff
gi “ Dgi se calculan de acuerdo a la correlación de Fuller

según Reid et al. (1987):

Deff
gi “ Dgi “

0.00143T 1.75

PWgi

”

p
ř

νq
1{3
i ` p

ř

νq
1{3
g

ı2 (B.25)

Wgi “ 2

„

1

Wi
`

1

Wg

´1

(B.26)

(B.27)

La correlación obtenida por Koufopanos et al. (1991) de la capacidad específica del gas para
reactores de lecho fijo es utilizada como referencia:

Cpg “ 1005` pTg ´ 300q (B.28)

Fase sólida. La conductividad térmica efectiva de la fase sólida es modelada por la correlación
dada en Goldman et al. (1984):

λeffs “ dpλrg `
λs

λs
dpλrs

` 1.43p1´ 2αgq
(B.29)

λrg “ 4σεgT
3
g ; εg “ 0.05 (B.30)

λrs “ 4σεsT
3
s ; εs “ 0.85 (B.31)

λs “ ks “ 0.0013` 0.05

ˆ

Ts
1000

˙

` 0.63

ˆ

Ts
1000

˙2

(B.32)

(B.33)



Apéndice C

Parámetros de cinética química,
entalpías de reacción, composición de
hidrocarburos y propiedades de
transporte

Tabla C.1: Características a la entrada de aire y biomasa, propiedades del lecho y dimensiones del
reactor.

Constantes y propiedades del lecho Valor (Unidades)
Densidad de la biomasa entrante ρB0 “ ρs0 “ 200pkg{m3q

Densidad del aire entrante ρaire “ ρg0 “ 1.18pkg{m3q

Porosidad del lecho ε “ 0.5

Altura del reactor 0.5pmq

Diámetro interno del reactor D “ 0.45pmq

Tamaño de la partícula inicial dp0 “ 0.01pmq

Contenido de cenizas χash “ 0.105

Factores de corrección para coeficientes de trans-
ferencia

ζ “ 1{2 k˚m “ 0.045pm{sq

Temperatura de los flujos entrantes Ts0 “ Tg0 “ 300pKq

Presión de operación P0 “ 1patmq

Composición molar del gas a la entrada (aire) X02 “ 0.2095, XH2 “ 0, XCO “ 0,
XCO2 “ 0, XCH4 “ 0, XH2O “

0.013, XN2 “ 0.7775, XT “ 0

Composición de la biomasa νC “ 0.33, νT “ 0.19, νCO “ 0.075,
νCO2 “ 0.13, νCH4 “ 0.015, νH2 “

0.01, νH2O “ 0.25

Composición de los alquitranes νCO “ 0.5, νCO2 “ 0.3, νCH4 “ 0.2
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Tabla C.2: Tabla de parámetros de cinética química y entalpías de reacción.

Párametro (Unidades) Valor(Incertidumbre) Referencia
Pirólisis
Ap1ps

´1q 1.516ˆ 103 (Roberts, 1970)
Ep1pkJ{molq 105 p˘2 %q (Roberts, 1970)
∆Hp1pkJ{kgq ´420 p˘5 %q (Di Blasi, 1996)
Ap2ps

´1q 4.28ˆ 10´6 (Liden et al., 1988)
Ep2pkJ{molq 107 (Liden et al., 1988)
∆Hp2pkJ{kgq 42 (Di Blasi, 1996)
Combustión del Carbonizado
Ac5ps

´1q 5.67ˆ 109 (Kashiwagi y Nambu, 1992)
Ec5pkJ{molq 160 p˘2 %q (Kashiwagi y Nambu, 1992)
∆Hc5pkJ{kgq 2.5ˆ 104 p˘5 %q (Kashiwagi y Nambu, 1992)
Gasificación del Carbonizado
Ag1pm{sq 7.92ˆ 108 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Eg1pkJ{molq 218p˘2 %q (Groenveld y van Swaaij, 1980)
∆Hg1pkJ{kmolq 172.6ˆ 103p˘5 %q (Bryden y Ragland, 1996)
Ag2pm{sq 7.92ˆ 105 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Eg2pkJ{molq 218 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
∆Hg2pkJ{kmolq ´74.93ˆ 103 (Bryden y Ragland, 1996)
Ag3pm{sq 7.92ˆ 108 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Eg3pkJ{molq 218p˘2 %q (Groenveld y van Swaaij, 1980)
∆Hg3pkJ{kmolq 131.4ˆ 103p˘5 %q (Bryden y Ragland, 1996)
Separación de gas por agua
AE´ 0.0265 (Yoon et al., 1978)
EEpkJ{molq 65.8 (Yoon et al., 1978)
Awgpm

3{mol ¨ sq 2.78 (de~Souza-Santos, 2005)
EwgpkJ{molq 12.6 (de~Souza-Santos, 2005)
∆HwgpkJ{molq 41.2ˆ 103 (Biba et al., 1978)
Combustión de volátiles
Ac1ppm

3{molq{sKq 9.2ˆ 104 (Bryden y Ragland, 1996)
Ec1pkJ{molq 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
∆Hc1pkJ{kgq ´17473 (Bryden y Ragland, 1996)
Ac2ppm

3{molq{sKq 9.2ˆ 104 (Bryden y Ragland, 1996)
Ec2pkJ{molq 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
∆Hc2pkJ{kgq ´50190 (Bryden y Ragland, 1996)
Ac3ppcm

3{molq3{4{sq 3.98ˆ 1014 (Cooper y Hallett, 2000)
Ec3pkJ{molq 125.6 (Cooper y Hallett, 2000)
∆Hc3pkJ{kgq ´10107 (Bryden y Ragland, 1996)
Ac4ppm

3{molq{sKq q ˆ 108 (Di Blasi, 2000)
Ec4pkJ{molq 84 (Di Blasi, 2000)
∆Hc4pkJ{kgq ´142919 (Bryden y Ragland, 1996)
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Tabla C.3: Coeficientes estequiométricos si,j para las componentes de las fases gaseosa y sólida en
las reacciones Rj involucradas en el proceso de gasificación.

aaaaa
i Rj p1 p2 c5 g1 g2 g3 wg c1 c2 c3 c4 Fase π
O2 - - -1 - - - - -0.8670 -1.5 -1 -1

Gas

H2 0.0975 - - - -2 1 1 - - - -2
CO 0.0526 0.2495 - 2 - 1 -1 1 1 -2 -
CO2 0.0581 0.0953 1 -1 - - 1 - - 2 -
H2O 0.2727 - - - - -1 -1 0.7610 1 - 1
CH4 0.0184 0.1742 - - 1 - - - -1 - -
N2 - - - - 1 - - - - - -
T2 0.2672 - - - - - - -1 - - -
B -1 -1 - - - - - - - - - SólidaC 0.5400 - -1 -1 -1 -1 - - - - -
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