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Resumen

En esta tesis se aborda el problema de modelar eficientemente la dinamica local y global de una
clase de reactores de gasificaciéon. El término eficiente es utilizado para definir aquellos modelos
que (i) cumplen los objetivos descriptivos de forma confiable y (ii) son de dimensién tan baja como
sea posible para no sobre-representar el comportamiento dinamico deseado. El objetivo de diseniar
estos modelos de baja dimension es aligerar la carga numérica computacional y de manipulacién
analitica que beneficien en un mejor entendimiento de fenémenos y propiedades fundamentales
del proceso (disenio de equipo, multiplicidad de puntos de equilibrio, operaciones de encendido y
apagado, etc.) y el diseno de algoritmos de control, monitoreo y estimacion avanzados necesarios
en la operacion del reactor de gas de sintesis.

Debido a la naturaleza distribuida del proceso y su compleja dindmica no-lineal, tres enfoques
de eficiencia son utilizados en este trabajo: (i) un tipo de eficiencia-cuantitativa, que garantiza
una precision descriptiva adecuada acorde a una métrica de error, que se inclina hacia el obje-
tivo de describir la dinamica local del estado de ignicion, (ii) otro de eficiencia-cualitativa, que
garantiza la estabilidad estructural del modelo para no generar comportamientos dindmicos espu-
rios, debido al truncamiento espacial de la dindmica 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 sintesis. Los tres enfoques de eficiencia descritos anteriormente,
tienen como proposito dejar en claro que: cumplir simultaneamente con estos enfoques es una
tarea no trivial de lograr con modelos de orden "bajo". En relacién directa con estos tres enfo-
ques de modelado, en esta tesis se abordan tres objetivos especificos de modelado: (i) descripcion
local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignicion , (ii) representacion global eficiente-
cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) descripcion eficiente-plena de la operacion
de encendido, desde un estado de apagado hasta el estado estacionario de ignicion.

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

Primero se aborda el objetivo de modelado-eficiente local del estado-estacionario de ignicién
por medio de un esquema de diseno de malla adaptable propuesto y presentado en esta tesis.
Después, se realiza una valoracién de los modelos de malla adaptable y uniforme para abordar el
objetivo de modelado eficiente-cualitativo. Por ultimo, el problema de eficiencia-plena es tratado
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con modelos de malla uniforme y adaptable, con y sin inyeccién de medicion de temperatura.

La metodologia 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
mas eficientes (15 EDOs) para describir la dindmica local del estado estacionario de ignicién, que
los modelos de malla uniforme (24 EDOs), (ii) la malla uniforme es mas eficiente y confiable (24
EDOs) para capturar la dinamica global del reactor de gas de sintesis que los modelos de malla
adaptable (51 EDOs) y (iii) un modelo en linea de malla adaptable es mas eficiente (8 EDOs)
para describir la operacion 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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Capitulo 1

Introduccion

El proceso de gasificacion ofrece una produccién de energia limpia y eficiente. Esta tecnologia
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 carboén, el
coque de petréleo, combustibles de alto contenido de azufre o materiales que de otro modo serian
catalogados como desperdicio (biomasa). El gas sintético producido, conocido como gas de sintesis
o syngas, puede contener un poder calorifico de entre 5y 10 [MJ/kg] y cominmente es utilizado
como combustible para generar fuentes de energia eléctrica, calorica y/o mecéanica (Rezaiyan y
Cheremisinoff, 2005). El proposito de la gasificacion (o de la pirolisis) también puede ser la pro-
duccion de materia prima quimica y combustibles liquidos (Basu, 2010).

Técnicamente, el proceso de gasificaciéon se compone de una serie de fendémenos quimicos y
termodinédmicos mediante los cuales se logra una conversién de materia prima en un gas compuesto
de CO, Hy, CHy y CO4. Esta conversion se lleva a cabo mediante la reaccién entre la materia
prima, vapor, aire y/o oxigeno puro y calor. En la actualidad, las técnicas de gasificacion difieren
en muchos aspectos, sin embargo, existen cuatro factores clave que dictan el desemperio del proceso
(Rezaiyan y Cheremisinoff, 2005):

1. La cantidad de oxigeno, vapor o aire disponible para llevar a cabo el proceso.
2. La configuracién mecanica del reactor.

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

4. La temperatura de funcionamiento (Hot-Spot)

En la literatura existe amplia informacion acerca de los origenes del proceso de gasifica-
cion (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 periodos que
demuestran la evolucion y actualidad del proceso (Basu, 2010):

= 1850-1940 Durante esta etapa inicial, el gas hecho de carbén se utilizdé principalmente
para iluminar casas, calles y como fuente de calor. La iluminaciéon favorecié a lo largo de la
Revolucién Industrial al poder ampliar las horas de trabajo en las fiabricas, especialmente
en los dias cortos de invierno. La invenciéon de la bombilla eléctrica, alrededor de 1900,
redujo la necesidad de gas para la iluminacién, pero su uso para la calefacciéon y la cocciéon



continu6. Con el descubrimiento del gas natural, la necesidad de gasificacién de carbén o
biomasa disminuy6. Las principales tecnologias de gasificacion comercial (el gasificador de
lecho fluidizado de Winkler en 1926, el gasificador de lecho moévil presurizado de Lurgi en
1931, y el gasificador de flujo arrastrado de Koppers-Totzek) hicieron su debut durante este
periodo.

1940-1975 La gasificaciéon entré en dos campos de aplicaciéon como combustibles sintéti-
cos: la combustién interna y la sintesis quimica de petréleo y otros productos quimicos de
proceso. En la Segunda Guerra Mundial, el bombardeo de las refinerias nazis y las rutas
de suministro de petréleo disminuy6é en gran medida el suministro de petréleo crudo que
alimentaba la maquinaria de guerra de Alemania. Esto obligd a Alemania a sintetizar pe-
troleo a partir de gas de carbon utilizando los procesos de Fischer-Tropsch y Bergius. Los
productos quimicos y los combustibles de aviacién también se producian a partir del carbén.
Una gran cantidad de automoviles y camiones en Europa funcionaba con carbén o biomasa
gasificada en reactores a bordo. Durante este periodo, més de un millén de pequefios gasi-
ficadores se construyeron principalmente para el transporte. El final de la Segunda Guerra
Mundial, la disponibilidad de abundante petroleo del Medio Oriente eliminaron la necesidad
de gasificacion para el transporte y la producciéon de productos quimicos. El advenimiento
del abundante gas natural en la década de 1950 fren6 el desarrollo de la gasificacion del
carbén o biomasa, pero la produccién de gas sintético a partir del gas natural y la nafta
aumento, especialmente para satisfacer la creciente demanda de fertilizantes.

1975-2000 La tercera fase en la historia de la gasificacién comenz6 después de la Guerra
de Yom Kippur (guerra Arabe-Israeli de 1973), que desencadené el embargo de petrolero.
El 15 de octubre de 1973, miembros de la Organizacion de Paises Exportadores de Petroleo
(OPEP) elevaron sustancialmente el precio de las exportaciones de petroleo a los Estados
Unidos y otros paises occidentales, que en ese momento dependian en gran medida del pe-
troleo de Medio Oriente. Esto conmocion6 a la economia occidental y dio un fuerte impulso
al desarrollo de tecnologias alternativas como la gasificacién con el fin de reducir la depen-
dencia del petroleo importado. Ademés de proporcionar gas para calefaccién, la gasificacion
encontré un gran uso comercial en la produccién de materia prima quimica, que tradicional-
mente provenia del petréleo. La caida posterior en el precio del petroleo, sin embargo, atenué
nuevamente el impulso del proceso, pero algunos gobiernos, reconociendo la necesidad de un
medio ambiente més limpio, apoyaron el desarrollo a gran escala de centrales de gasificacién
integrada de ciclo combinado (IGCC).

Post-2000 El calentamiento global y la inestabilidad politica en algunos paises productores
de petréleo dieron un nuevo impulso a la gasificacién. La amenaza del cambio climéatico
hizo hincapié en la necesidad de alejarse de los combustibles fosiles ricos en carbono. La
gasificacion surgié como una opcion natural para la conversiéon de biomasa, carbono neutra
renovable, en gas. La busqueda de la independencia energética y el rdpido aumento de los
precios del crudo impulsaron a algunos paises a reconocer la necesidad de desarrollar plantas
IGCC. Se re-descubrio el atractivo de la gasificacion para la extraccion de materias primas
valiosas a partir de residuos de refinerias, lo que condujo al desarrollo de algunas de las
principales plantas de gasificaciéon en las refinerias de petréleo. De hecho, la preparacion de
materia prima quimica tomo6 una mayor proporciéon del mercado de gasificacion que la de la
propia produccién de energia.

Actualmente, se considera como la principal fuente de contaminacion del aire a los productos



derivados de la quema de combustibles fosiles (boilers, motores, reactores u otros dispositivos) que
producen gases contaminantes como: Oxidos de azufre (SO3), Oxidos de Nitrogeno (Oxido Nitrico
(NO) y Diéxido de Nitrogeno (N20)), Oxidos de Carbono (Monéxido de Carbono (CO) y Dioxido
de Carbono (CO3)), Mercurio (Hg) y compuestos volatiles organicos. Especificamente, para los
gasificadores existen mecanismos para la reducciéon 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 seccion, se presenta una breve introduccion acerca de la red de
reacciones involucradas en el proceso de gasificacion.

1.1. Descripciéon del proceso de gasificacion

La red de reacciones involucradas en el procesos de gasificaciéon 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 6 exotérmicas.

Tabla 1.1: Procesos presentes en un reactor de gasificacion.

1. Secado > 420 K

2. Pirolisis (devolatilizacion) 420 — 970 K
3. Combustién 970 — 1770 K
4. Reduccién 6 gasificacion 1070 — 1370 K

Los procesos 1, 2 y 4 absorben el calor proveniente del proceso exotérmico de combustion.
En el proceso de secado, la humedad en el combustible sélido se evapora. El proceso de pirdlisis
separa el vapor de agua, liquidos orgénicos y gases no condensables del carbonizado (carbon
solido del combustible). El proceso de combustiéon oxida el combustible mientras que el proceso de
gasificacion lo reduce a gases combustibles en una reacciéon endotérmica. A continuacion se presenta
una explicacion mas detallada de estos procesos, mientras que su representacién matemética a
través de la ecuaciones constitutivas de cinética quimica de reaccién se encuentra en al apéndice

A.

Pirolisis

El proceso de pirdlisis o devolatilizacién consta de una serie compleja de eventos fisicos y
quimicos que comienzan lentamente a una temperatura menor a los 620 K, acelerandose casi
instantaneamente a 970 K. La composicién de los productos es funciéon de la temperatura, pre-
sién y composicién del gas durante la devolatilizaciéon. Este proceso es iniciado alrededor de los
500 K, cuando los componentes (lignina en la biomasa o volatiles en el carbon) son térmicamente
inestables y se desprenden del combustible sélido evaporandose con otros componentes volétiles.
De manera general, el proceso se puede representar por la siguiente reaccion:

Carbén 6 Biomasa + Calor — Carbonizado + Gases + Vapores 6 Liquidos (1.1)

El carbén y biomasa estdn integrados por compuestos organicos de carbén, coque o cenizas,
monoxido de carbono (CO), metano (C'Hy), humedad (H20) y dioxido de carbono (COz), mien-
tras que los liquidos o vapores producidos son principalmente alquitranes. Debido a la viscosidad



de los alquitranes, estos representan un desafio para los componentes de los equipos de gasificacién
como filtros y motores de combustién interna (Shwe, 2004). El proceso de pirélisis es conocido por
generar tres productos:

1. Gases ligeros como: Hs, CO, COs, HoO, CHy.
2. Alquitranes (7"), un liquido viscoso y corrosivo compuesto por moléculas pesadas.

3. Carbonizado (C), un residuo solido principalmente conteniendo Carbon.

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

1. Pirolisis del combustible solido (pirélisis primaria).

2. Descomposicion térmica de los alquitranes (pirolisis secundaria).

Combustion

La oxidacién o combustion del carbonizado es la reaccién de mayor importancia del proceso
de gasificacion, ya que esta provee la energia térmica necesaria para las reacciones endotérmicas,
con base en la reacciéon de los combustibles presentes y el oxigeno suministrado al gasificador.
Esta reaccion da como resultado la formacion de COg y H2O los cuales generan la reduccion del
carbonizado producido de la pirélisis. Una de las reacciones de combustion es la oxidacion del
carbonizado que produce COs.

C+ Oy = CO2 + 393.77 kJ /mol carbén

La otra reaccién de combustion es la oxidacion del hidrégeno en forma de combustible que
produce vapor de agua.

1
Hy + 50y = Hy0 + 724 kJ /mol Hy

Gasificacion

La gasificacién involucra una serie de reacciones endotérmicas que son llevadas a cabo a partir
del calor producido en las reacciones de combustiéon. La gasificaciéon produce gases combustibles
tales como Hy, CO y C'Hy a través de cuatro reacciones principales:

= Water-Gas Reaction. Es la oxidacién parcial del carbén con el vapor de agua. El vapor de
agua reacciona con el carbonizado caliente de acuerdo a la reacciéon agua-gas heterogénea.

C + HyO = Hy + CO — 131.38 kJ /kg carbon

= Boudouard Reaction. FEl diéxido de carbono presente en el gasificador reacciona con el
carbonizado para producir CO de acuerdo a la siguiente reaccién endotérmica, conocida
como la reaccién de Boudouard:

CO2+C =2C0 —172.58 kJ /kg carbon



= Shift conversion. El valor calérico del hidrogeno es més alto que el del mondxido de carbono.
Por lo tanto, la reduccién del vapor de agua con monodxido de carbono produce hidrégeno:

CO + HyO = CO9 + Hy —41.98 kJ/mol

Esta reaccién endotérmica, conocida como water-gas shift, resulta en un incremento en la
relaciéon de hidrégeno con el mondxido de carbono en el gas, y es empleda en la fabricaciéon
del gas de sintesis.

= Methanation. FEl metano puede también formarse en el gasificador a través de la siguiente
reaccion:
C+2Hy = CHy + 74.9 kJ/mol carbon

Esta reaccion puede ser acelerada por un catalizador basado en niquel. La formacién de me-
tano es preferida especialmente cuando los productos de la gasificacion seran usados como
alimentacién para otros procesos quimicos.

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

1.2. Clasificacién y tipos de reactores de gasificacion

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

= Fuente de energia térmica del proceso de gasificaciéon: Directa, cuando la fuente de
energia térmica principal es el calor producido en la oxidaciéon parcial del combustible sélido.
Indirecta, cuando la energia calorica es proporcionada por una fuente externa funcionando
como intercambiador de calor.

= Estado termodindmico de operaciéon: Con base en la definiciéon de punto critico como
aquel, donde por las condiciones de temperatura y presion, un liquido tiene las misma den-
sidad que su correspondiente fase gaseosa, existen dos tipos de gasificadores: (i) Subcritico,
la presion y temperatura del gasificador se encuentran abajo del punto critico del agente
gasificante dominante: vapor de agua (Presion de 220.9(bar) y temperatura de 374°C) y (ii)
Supercritico, la presion y temperatura del gasificador se encuentra por encima del punto
critico.

» Movimento relativo de los gases y el combustible sélido. Flujos paralelos (downdraft
o concurrent), la fase solida y la fase gaseosa se desplazan de forma descendente. Flujos
contracorriente (updraft o countercurrent), la fase solida 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 conversiéon del carbonizado, baja contaminaciéon de gases
con soélidos, y es capaz de operar en elevadas presiones. Sin embargo, algunas desventajas



Tabla 1.2: Tabla de fuentes de las especies quimicas contaminantes presentes en los gasificadores.

Especies

Fuentes

Mecanismos de reducciéon de la emision

Dioxido
Sulftrico
(S02) y sus
derivados

- Producto de la reacciones de pirolisis. El azufre liberado es oxidado
a temperaturas dentro del rango de 800 —900°C' produciendo Diéxido
de Azufre.

- Reacciones de sulfuracion del SOs. La materia mineral o inorganiza
del combustible solido puede contener Oxido de Calcio CaO que ab-
sorbe parte del SOy con ayuda del Oxigeno produciendo Sulfato de
Calcio CagOy.

- Reacciones de oxidacion del SO,. Parte del SOy es oxidado en Tri-
oxido de Azufre SOj3 a temperaturas y presiones altas que a su vez
reacciona con la humedad y forma Acido Sulfurico H2SOj.

- Absorcion de Dioxido de azufre por pie-
dra Caliza (CaCOs) o Dolomita (CaCOs -
MgCOs3) en dos pasos de reaccion: Calcina-
cion y Sulfatacion. Su desempeno esta en fun-
cion de las variables operacionales del reac-
tor: temperatura y presion de combustion, la
densidad del lecho, tiempo de residencia del
gas (determinado por la altura del reactor),
tiempo de residencia del solido, porosidad y
tamafio de particula absorbente.

Oxidos de
Nitrogeno
(NO y
NO3)

- Reacciones de oxidacion del Nitréogeno proveniente del aire. La reac-
cion de oxidacion del Nitrogeno atmosférico se presenta de manera
significativa a temperaturas por arriba de 1540°C.

- Reacciones de oxidacion del Nitrogeno de enlace contenido en el
combustible solido liberado por el procesos de pirolisis en dos formas:
1) El Nitrégeno unido al carbonizado, el cual es oxidado por medio de
una serie de reacciones en NO,. 2) El Nitrogeno volatil que aparece
como Amoniaco es reducido en NO, por medio de un conjunto de
reacciones en paralelo con la intervencion del Oxido de Calcio (Ca0),
piedra caliza CaCOy y carbonizado como catalizadores.

- Disminucion de la temperatura de combus-
tion.

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

- Inyeccion de Amoniaco al reactor en la zona
de recirculacion de solidos.

- Disminucion de exceso de aire alimentado.

- Inyeccion de amoniaco en el reactor por me-
dio de un reductor catalitico en flujo descen-
dente.

Oxido
Nitroso
(N20)

- Reaccién de reduccién del Oxido Nitrico por el carbonizado.

- Oxidacion directa del Nitrogeno del carbonizado en temperaturas de
combustion.

- La combustion intermedia del voléatil Cianuro de Hidrégeno HCN
proveniente del Nitrogeno volatil liberado por la reacciones de pirolisis
ha demostrado ser una fuente muy importante de la formacion del
N50. Una vez oxidado, el HCN el producto intermedio es un Cianato
NCO que reacciona con el Monéxido de Nitréogeno NO para formar
NyO y CO. Emision significativa en el rango de temperaturas de
combustion 800 — 900°C'.

- Control de la velocidad de devolatilizacion.

- Aumentar las temperaturas de combustion
en el ciclon de un reactor de lecho fluidizado.

- Distribuir la alimentacion del aire en dos
flujos.
La presencia de piedra caliza calcinada CaO.

- Combustibles solidos con alto contenido de
volatiles como la biomasa.

Mercurio
(Hg)

Es un componente que se volatiliza al ocurrir la pirdlisis.

- Inyeccion de absorbente en el flujo entrante
de aire (Carbon activado,Bromina, Polisulfu-
ro).

- Oxidacion electro-catalitica (reduccion de
emisiones de NO,., SO,, particulas y Mercu-
rio). Compuesto por 3 componentes: reactor
de descarga, depurador de gases basado en
Amoniaco y un precipitador electrostatico.

- Remocion del Mercurio del combustible pre-
via combustion.

Oxidos de
Carbono
(CO y
COs)

- Reacciones de pirolisis.
- Reacciones de oxidacion de especies volatiles.
- Reacciones de oxidacién y gasificacién del carbonizado.

- Reaccién de calcinacion del proceso de absorcion de SO; por piedra
caliza.

- Aumento de la temperatura de combustion.

- Reduccion de la cantidad de absorcion de
Azufre alimentada por medio de rehidrata-
cion del mismo vapor de agua.




son la baja capacidad, una pobre adaptabilidad a diferentes tipos de combustible so6lido y
contaminacién de gases por alquitranes. La principal limitacién de esta configuraciéon son las
altas temperaturas impuestas por la fusién de cenizas ademés de las grandes cantidades de
vapor de agua necesarias para controlar la zona de combustién produciendo un decremento
de la eficiencia térmica.

Aunque el significado los términos “contracorriente” y “paralelos” parecieran ser triviales,
en la préctica, las diferencias radican en que los gasificadores contracorriente toleran alta
humedad en el combustible alimentado, lo que produce ventajas para producir gas que sera
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 sintesis producido es inapropiado
en el uso de motores de combustién. Por otro lado, los gasificadores de flujos concurrentes
regularmente producen menos del 1% de alquitranes, reflejandose en la pureza del gas de
sintesis y favoreciendo su uso en motores de combustiéon 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
seccion de pirdlisis, el gas caliente piroliza la biomasa produciendo alquitranes, carbonizado
y algunos gases, en la zona de reduccién el carbonizado reacciona con el COy y el HoO
para producir CO y Hs, finalmente, bajo la zona de reduccion el aire entrante quema el
carbonizado para producir COs y calor. Cabe mencionar, que la combustiéon hacia COy es
exotérmica, y el calor producido en el gas es absorbido en las reacciones endotérmicas de
pirdlisis y reduccioén.

En el caso de los gasificadores de flujos paralelos (Fig. 1.1b), el aire contacta el carbonizado y
pasa la zona de combustién para después tener contacto con la biomasa que seré pirolizada.
El calor provocado por la combustion mantiene la zona de pirélisis. Al final de la zona de
pirdlisis, los gases consisten muchas veces de CO2, HoO, CO y Hs produciendo la mayor
parte de los gases combustibles generados durante la gasificacion 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 serfa incapaz
de penetrar a lo largo del didmetro del lecho.

= Tipo de agente oxidante utilizado. Aire, el medio de gasificacion y reactivo oxidante es
el aire. Este tipo de gasificacion produce un gas de sintesis de bajo valor calérico (de 3 a
6 (MJ/m?)) debido al alto contenido de disolventes como el nitrégeno en el aire. Oxigeno,
el reactivo oxidante y medio de gasificacion es oxigeno puro por lo que el gas de sintesis
producido posee un mayor valor calorico comparado con el gasificador de aire (de 10 a 12
(M J/m3)). Aire/Vapor de agua y Oxigeno/Vapor de agua, en ambos casos podria agregarse
vapor de agua para regular la velocidad de reaccién de oxidacion.

En Basu (2006, 2010); Badillo-Hernandez (2009) se considera otra clasificacion ligada al
estado de fluidizacion definido como la operacion a través de la cual los solidos finos (fase solida)
se comportan como en un estado liquido a través del contacto con la fase gaseosa formando un
"lecho". Una propiedad de este lecho es que la fuerza de gravedad sobre las particulas fluidizadas
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Figura 1.1: Diagrama esquemaético 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 particulas en una
condicion semisuspendida y mostrando un comportamiento similar a un liquido con las siguientes
caracteristicas:

= La presiéon estatica a alguna altura es aproximadamente igual a la del peso del lecho sélido
por unidad de area transversal en ese nivel.

= Un objeto més denso que el lecho se hundira, mientras que uno mas ligero flotaré sobre el
lecho.

= Los sélidos del lecho podran ser drenados como un liquido.

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

= Las particulas estan bien mezcladas y el lecho mantiene una temperatura cercanamente
uniforme cuando se calienta.

Bajo el criterio de fluidizacion, los gasificadores pueden ser clasificados dependiendo de la
velocidad a la que fluye la fase gaseosa a través de la fase sélida 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 particulas s6lidas reposando sobre la
rejilla, a través del cual el gas fluye (Fig. 1.2a). Las particulas no se mueven entre si y el gas
fluye a través del lecho empaquetado de solidos ejerciendo una fuerza de arrastre sobre las
particulas y causando una caida de presion a través del lecho.

Lecho fluidizado burbujeante. Cuando se incrementa la velocidad superficial de la fase
gaseosa en el lecho fijo, la caida de presion aumenta hasta que la velocidad superficial del gas
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Figura 1.2: a) Lecho fijo de particulas a través del cual el gas fluye. b) Lecho fluidizado burbujeante
mostrando la circulacion del gas alrededor de las burbujas. ¢) Lecho fluidizado turbulento. d) Lecho
de transporte.

alcanza un valor critico conocido como velocidad minima de fluidizacion (Vi) y la fuerza de
arrastre del gas es igual al peso de las particulas menos la fuerza que suspende las particulas
en un estado incipiente de fluidizacion (Fig. 1.2b). Al elevar la velocidad superficial del gas
por encima de a velocidad minima de fluidizacién hasta un punto conocido como velocidad
minima de burbujeo (V) el exceso del gas en la suspension del solido genera burbujas.

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

Lecho rapido. Es una suspension sélido-gas de alta velocidad mantenida con una velocidad
del gas fluidizante superior a la velocidad terminal de las particulas individuales. Es este
estado hidrodinamico las particulas 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
hidrodindmico se caracteriza por la formacion de aglomerados de particulas que circulan a lo
largo de la suspensién promoviendo un buen transporte de calor y masa. Esta condicién se
presenta cuando la cantidad de sélidos aglomerados aumenta, acumuldndose en la columna y
provocando una obstrucciéon del flujo del gas que se ve reflejado en un incremento abrupto en
la presion. La velocidad correspondiente a la caida de presiéon minima en el lecho s6lido-gas
para una tasa de circulacion de solidos (velocidad de la particula) dada es denotada como
velocidad de transporte. Esta velocidad constituye un punto de transicién entre el régimen
de transporte neumético y régimen de fluidizacion répida.

Lecho de transporte. Existe migracion de gran cantidad de particulas fuera del gasificador
debido a la accién de la fuerza de arrastre del flujo de gas saliente. El lecho fluidizado y el
transporte neumético o de flujo por arrastre son regimenes integrantes de esta categoria.
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En (Reed y Das, 1988) se menciona que los gasificadores més importantes son los de lecho fijo
en su configuracion de flujos contracorriente y flujos paralelo. Aunque los gasificadores son equipos
relativamente sencillos en sus mecanismos de alimentacion y purificaciéon del gas, los principios
termodinédmicos que dictan la temperatura, suministro de aire y otras variables no son triviales.
En la siguiente secciéon se presenta una introducciéon acerca de los trabajos que han abordado el
tema de modelado, control, estimaciéon y monitoreo del proceso de gasificacion.

1.3. Modelado, control y estimacion

Durante los tltimos anos, el interés por el proceso de gasificaciéon 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 termodinamico y cinético, (ii) resolvedores numéricos de Dindmica de
fluidos computacional (Computational fluid dynamics, CFD) o simuladores de procesos quimicos
(Aspen Plus) y (iii) redes neuronales artificiales (Artificial Neural Network, ANN). Aunque los
mecanismos de control de un gasificador a través de la manipulacion de los flujos de aire-vapor-
oxigeno y/o combustible solido pudieran ser claros, los problemas de desempeno en operacion
persisten, lo que sugiere que la dinamica global del proceso no puede ser subestimada. Ruiz et al.
(2013) menciona lo complicado de elegir el gasificador adecuado para un determinado tamafio de
planta de generacion eléctrica, ya que existe una muy amplia gama de disenos y montajes, muchos
de los cuales se encuentran todavia en fase de investigacion, aunado a que la biomasa no tiene el
mismo comportamiento estable que los combustibles fosiles.

En lo que respecta a los estudios basados en modelos de primeros principios de equilibrio ter-
modinamico (Di Blasi, 2000; Di Blasi et al., 2013; Ggbel et al., 2007; Rogel y Aguillon, 2006; Mas-
moudi et al., 2014, 2017), estos se han enfocado principalmente en la descripcion de la operacion
local alrededor del estado estacionario de ignicién 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 informacion, no
han abordado la multiplicidad de estados estacionarios y las propiedades robustas que parecen
ser temas importantes de acuerdo a lo que sugieren los fenémenos de extincién que ocurren en
operacion (Di Blasi, 2000; Ranzi et al., 2014) y que han mencionados anteriormente en estudios
de modelado de reactores tubulares de pirolisis y gasificacion (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 aplicacion a una planta piloto de gasificacion (Manurung
y Beenackers, 1993) ha demostrado que: (i) el estado estacionario de ignicion puede ser mode-
lado con 3 a 5 etapas no-uniformes (9 EDOs) (Badillo-Hernandez et al., 2013), con tamano de
etapa ajustado mediante un procedimiento de prueba y error, (ii) el reactor de gas de sintesis
tiene 3 estados estacionarios, en condiciones de operaciéon 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 ntmero de etapas uniformes, de
modo que se excluye la multiplicidad espuria y el comportamiento de bifurcaciéon inducido por
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sobre-agrupamiento (ntmero de etapas muy bajo), y eficiencia significa que el modelo describe el
comportamiento experimental y/o la solucién del modelo en EDPs sin sobre-modelar de acuerdo
a la incertidumbre en parametros cinéticos y de transporte.

En lo que respecta a la implementaciéon de algoritmos de control y estimaciéon, Baldea y
Daoutidis (2007) menciona que para proponer sistemas avanzados de control y monitoreo existen
limitaciones debido a: (i) la poca disponibilidad de senales 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 composicién de gas solo esté disponible a la salida del reactor y regularmente pue-
de ser medida en intervalos de tiempo relativamente largos, (ii) entradas no manipulables, como
composicion de materia solida, y (iii) la rigidez y tamano de modelos dinamicos.

A pesar de esto, se han implementado algunas propuestas a través de simulaciones (Baldea
y Daoutidis, 2007; Ggbel 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 senal a manipular.
Dos senales de temperatura, en el hot-spot y a la salida del reactor, son utilizadas como salida del
sistema. Se disenan 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 ignicién al considerar una perturbaciéon
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 operacién del reactor en un estado de ignicion.
Se explica que el pobre desempeno del segundo controlador se debe al hecho de que la migracion
de la ola de calor hacia la salida del reactor se manifiesta inicialmente a través de una pequena
disminucién de la temperatura, seguida de un aumento durante un periodo prolongado de tiempo
de la temperatura en la salida del reactor seguida de un descenso de la temperatura agudo que
corresponde con la extincién del reactor. Modelos lineales sobre operaciones locales del gasificador
han sido utilizados para comparar el desempeno de diferentes algoritmos de control: (i) PI mul-
tivariable, (ii) predictivo (iii) H-co 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 desempeno para los diferentes puntos de operacion. Paes (2005) propone y simula
un controlador lineal PI en cascada, un control de flujo masico 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 s6lo se puede lograr un control efectivo de 3
de las 4 variables de interés con una variable de control: la temperatura méxima del reactor, la
temperatura del gas de sintesis, el flujo saliente de gas y la concentracion del gas.

Dentro de las técnicas de estimacion, el filtro extendido de Kalman (EFK) no lineal ha sido la
mas utilizada y probada en procesos quimicos (Kazantzis et al., 2000). Siendo su alta dimensiona-
lidad su principal desventaja, el EKF para reactores tubulares de gasificaciéon se ha implementado
sobre la base de modelos reducidos simplificados (Wilson et al., 2006), con un funcionamiento
dudoso mas alla de una localidad pequena. En cambio, la tarea de estimacion 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-
totico (Dochain et al., 1992) que equivale a ejecutar el modelo en lazo abierto reemplazando el
estado medido por la medicién real. Debido a la necesidad de calcular derivadas de Lie de alto
orden, la aplicacion de observadores de Luenberger no lineales y de alta ganancia (Zeitz, 1987;
Ciccarella et al., 1993; Gauthier et al., 1992) para sistemas de dimension finita en etapas es una
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tarea insoluble. Los problemas de alta dimensionalidad en el contexto de estimacién de estados
basados en inyecciéon de mediciones de salida se han superado en la industria y laboratorio para
columnas de destilacion escalonadas de multiples componentes (de 200 a 400 estados) por medio
del enfoque de estimacion geométrica no lineal para sistemas por etapas (Alvarez y Fernandez,
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 conjuncién con un modelo por etapas permite
una reduccién significativa del modelo donde, de acuerdo a resultados de simulacién la estimacién
de los estados en la operacion transitoria de arranque, y del estado de ignicién, puede ser lograda
con suficiente precision mediante modelos en celdas de bajo orden de 6 etapas uniformes (o0 5 no
uniformes) y 18 (o 14) EDOs mediante un observador geométrico (Badillo-Hernandez et al., 2017)
(o modelado en linea) [Canales-Meza et al. (2017)].

1.4. Motivacion

Al dia de hoy, el proceso de gasificacién representa una eleccion sobresaliente para la gene-
raciéon bio-energética, debido principalmente por su alta eficiencia de conversion, amplia variedad
de materia prima disponible y su relativa y simple operacién. Sin embargo, los hechos observados
a nivel industrial (Ruiz et al., 2013; Yun, 2012; Dasappa et al., 2011; Shwe y Roberts, 2016) y en
equipos experimentales de pequenia 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 composicion del gas de sintesis, (iii) el
ajuste de parametros, (iv) el escalamiento del reactor tubular y (v) los problemas de rendimiento,
confiabilidad y desempeno representan todavia desafios para la operacién continua del reactor,
sin olvidar la necesidad de cambios en la producciéon del gas de sintesis 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 gasificacion
(i) pueden presentar multiplicidad de estados estacionarios, y fenémenos de bifurcacion, y (ii) que
estos operan la mayor parte del tiempo alrededor de un estado estacionario de ignicion (Barrio,
2002; Pérez et al., 2012; Dogru, 2013; Milligan, 1994; Shwe, 2004; Shwe y Roberts, 2016).

Estos desafios de control, confiabilidad y optimizaciéon son objetos de interés y sugieren que
la dindmica del proceso no debe ser subestimada, de tal forma, el disenio sistematico de equipos y
procesos avanzados de analisis 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 desafios pueden ser encaminados desde un marco de anélisis dindmico avan-
zado donde las representaciones (i) de orden reducido y (ii) de simplicidad méxima 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 dindmica de una clase de reactores de
gasificacion.
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1.5. Objetivo

El objetivo de este trabajo es presentar una metodologia para diseiar modelos en parametros
concentrados de baja dimension que permitan aligerar las cargas (i) numérica computacional y
(ii) de manipulacion analitica. Esta metodologia de modelado permitira una adecuada eleccion de
los grados de libertad de un tipo de modelos en parametros 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 mediciéon de temperatura en linea. Estos modelos podran facilitar el
entendimiento de fendémenos y propiedades fundamentales del proceso (disefio de equipo, multi-
plicidad de puntos, operaciones de encendido y apagado) y el disenio de algoritmos de control,
monitoreo y estimacién avanzados necesarios en la operacion del reactor de gas de sintesis. Los
modelos diseniados son de estructura simple y ajustable acorde a las necesidades especificas de
modelado, las capacidades de estos modelos podran usarse para capturar comportamientos (i)
locales, con una precision acorde a la incertidumbre de los pardmetros significativos de esta clase
de sistemas, y/o (i) globales, con caracteristicas fuertemente no lineales como la multiplicidad y
bifurcacion de los estados estacionarios.

1.6. Hipotesis

Basados en la factibilidad de representar dindmicas 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 gasificacion de descripcion (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 hipotesis de este trabajo es sobre la posibilidad de deducir
una metodologia que proporcione modelos dindmicos en pardmetros concentrados con (i) sentido
fisico basado en primeros principios, estructura simple y orden minimo y, (ii) precision y confia-
bilidad acorde al objetivo de modelado y la incertidumbre presente en esta clase de reactores.

Desde un punto de vista practico, hemos tomado la idea fundamental de la teoria de control
constructivo (Sepulchre et al., 1997): la seleccion del modelo constituye en si un grado de libertad
que puede ser efectivamente explotado. Asi, hemos racionalizado que la mejor manera de abordar
el problema de modelado de bajo orden es tener descripciones acondicionadas a los propédsitos de
modelado especificos basados en el conocimiento de la operacién del reactor de gas de sintesis.

1.7. Contribuciéon

La principal aportacion de este trabajo consiste en desarrollar una metodologia para dise-
nar modelos de bajo orden de propoésitos especificos. En este sentido, tres intereses descriptivos
son evaluados: (i) descripcion local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignicion , (ii)
representacion global eficiente-cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) descripcion
global y local eficiente-cualitativa y cuantitativa de la operacién de encendido; desde un estado
de apagado, y el estado estacionario de ignicién. El medio por el cual se aborda el problema de
modelar eficientemente es a través de una eleccion efectiva de los grados de libertad (nimero y
distribucion de nodos de una malla espacial) de una clase de modelos por etapas, en EDOs, ge-
nerados a partir de la discretizacién espacial de un modelo distribuido en ecuaciones diferenciales
parciales (EDPs) que comunmente representa este tipo de reactores.



14

Para abordar el problema de modelado local, se propone un esquema de colocacién de nodos
para disenar una malla adaptable que garantiza eficiencia-cuantitativa. Después, se realiza una
valoraciéon de los modelos de malla adaptable y uniforme para abordar el propoésito de modela-
do global eficiente-cualitativo. Por tltimo, los modelos de malla uniforme y adaptable, con y sin
ayuda de una medicién de temperatura, son evaluados para abordar el problema de descripciéon
global y local.

1.8. Estructura de esta tesis

En el capitulo 2 se describe la clase de reactor de gasificaciéon que serd considerado en es-
te estudio; asi como las caracteristicas y principios de funcionamiento de este. A continuacion,
se plantea el modelo en pardmetros distribuidos que cominmente es utilizado para describir el
comportamiento dindmico de esta clase de reactores. Después, con base en los nimeros y varia-
bles adimensionales, utilizados en teoria de ingenieria quimica 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,
andlogo al modelo distribuido, que representa el comportamiento dindmico. A continuacién, se
describe el modelo por etapas en linea, caracterizado por ser una modelo de dindmica restringida
que es manejado por los datos de una medicién de temperatura.

En el capitulo 3 se exhibe una representaciéon compacta de los tres tipos de modelos dina-
micos presentados en el capitulo 2: (i) modelo distribuido, (ii) modelo por etapas y (iii) modelo
por etapas en linea. Se presentan las propiedades de conjunto limite y error de modelado de cada
tipo de modelo. Después se establecen las definiciones acerca de los propésitos de modelado que
se abordan en esta tesis. Finalmente, se presenta la descripciéon detallada del caso ejemplo que se
atiende y que se usaré para ejemplificar la metodologia de modelado que se propone.

El capitulo 4 se enuncia el problema de modelado por etapas con base en las definiciones
establecidas en el capitulo 3, en el enunciado se establecen los tres objetivos de modelado que se
abordan en esta tesis: (i) descripcion numérica eficiente de la dinamica local alrededor del estado-
estacionario de ignicion, (ii) representacion eficiente de los estados-estacionarios, es decir, modelo
reducidos sin comportamientos de dinamica espuria y, (iii) descripcion eficiente de operacion de
arranque del reactor de gas de sintesis. Una vez que se ha enunciado el problema de modelado,
se describen los algoritmos numeéricos y esquemas que seran utilizados para (i) disenar la malla
adaptable, (ii) determinar la multiplicidad de estados-estacionarios reales y espurios y, (iii) calcu-
lar los errores de modelado.

En el capitulo 5, la propuesta metodolégica de modelado es aplicada al caso ejemplo de
un reactor de gas de sintesis de pequena escala a fin de determinar el tipo de malla uniforme o
adaptable que favorece: (i) el modelo local eficiente-cuantitativo que describe la dinamica no-lineal
local del estado de ignicién, (ii) el modelo global eficiente-cualitativo que describe la dindmica
global no-lineal y (iii) el modelo eficiente-pleno que representa la operacion dinamica de arranque
del reactor. Finalmente, el capitulo 6 se presenta una discusién acerca de los resultados obtenidos,
asi como conclusiones y propuestas de trabajo futuro.



Capitulo 2

Modelos Dinamicos

En este trabajo, se considera como caso de estudio para ser modelado un reactor tubular
continuo de gasificacion de lecho empacado (ver Figura 2.1), esta configuracion resulta de interés
para llevar a cabo el proceso de gasificacién debido a la flexibilidad de biomasa que puede ser
utilizada, su eficiencia y la calidad del gas de sintesis. En esta configuracién, una corriente de aire
(de flujo volumetrico gge y temperatura T,.) y de solido (de flujo méasico me y temperatura T.)
compuesto por particulas de biomasa de didmetro d,0 y densidad a la entrada pp son alimentados
por la parte superior del reactor para ser convertidos en bio-carbon, cenizas (con flujo mésico
mgy¢, densidad pgr and temperatura Tgr) y syngas [gas de sintesis| (con flujo volumétrico qg¢ y
temperatura T, ) con una composicién de gases de concentracién Cgyr, L es la longitud, A, es el
area transversal y M, es la masa de la pared del reactor de gas de sintesis.

El comportamiento del reactor de syngas cominmente se describe mediante modelos en
FEcuaciones Diferenciales Parciales (EDPs) basados en primeros principios de conservacion de
calor y masa (Di Blasi et al., 2013; Shwe, 2004; Rogel, 2007). Estos modelos son caracterizados
por su alta dimension, de 1800-7000 Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDOs), producidas
como resultado de la discretizacion del dominio espacial con métodos numéricos de Diferencias
Finitas (FD), Elemento Finito (FD) o Dindmica de Fluidos Computacional (CFD) que utilizan
mallas espaciales de 250-700 nodos para obtener las soluciones. Para describir la conversiéon sélido-
gas, la dindmica del proceso es matematicamente modelada mediante (i) una red de reacciones
heterogéneas sélido-gas de secado, pirdlisis, combustion y reducciéon, asi como también procesos
homogéneos de oxidacion de gas, (ii) fenémenos de conveccién de componentes de ambas fases, y
(iii) transporte térmico por dispersion y radiacion. 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).

» Pirolisis de biomasa (pirolisis primaria), descomposicion térmica de los alquitranes (pirdlisis
secundaria), y reacciones heterogéneas de combustion y gasificacion del carbonizado, la
combustion de los gases (volatiles) y la reaccion de separacion del COs con agua (water-gas
shift reaccion) se realizan a una velocidad finita.

= Se incluye la transferencia de masa entre las particulas solidas 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 gasificacién de lecho empacado y flujos paralelos.

La velocidad de la fase gaseosa es calculada de la ecuaciéon de continuidad y la densidad
de la ley del gas ideal. El flujo masico del solido es obtenido de la ecuaciéon de masa del
carbonizado.

La caida de presién en el reactor se considera uniforme.

Las reacciones heterogéneas de combustion y gasificacion del carbonizado son descritas me-
diante un modelo de contracciéon de particula con nicleo inerte en un proceso isotérmico.

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

No existe equilibrio térmico entre las fases en las zonas de combustion y pirdlisis.

Hay transferencia de calor por radiacion en el lecho poroso.

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

Las particulas de combustible s6lido alimentadas son del mismo tamafio y de forma esférica.
La hidrodindmica es mucho més réapida que los procesos de intercambio de energia y masa.

El modelo de turbulencia se incluye en las propiedades de tranporte de masa y energia de
los coeficientes de transferencia de masa y energia 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 dinamico, donde a diferencia de lo mencionado anteriormente, las temperaturas de ambas
fases son agrupadas. El modelo basado en primeros principios, esta formado por balances de masa
de las componentes quimicas y balances de energfa de cada una de las fases, la fase gaseosa (Cy)
considera como especies quimicas el oxigeno (Oz), hidrégeno (Hz), monoxido de carbono (CO),
bioxido de carbono (COs), vapor de agua (H20), metano (CHy), alquitranes (7) y nitrogeno
(N2), mientras que la fase solida (Cs) esta constituida por biomasa (B) y carbonizado (C) que
representan el combustible s6lido crudo y el combustible sélido carbonizado, respectivamente.

Asi, la descripcion de la dindamica distribuida temporal del reactor tubular de gasificacién
de la Figura 2.1, en términos de la red de reacciones descritas en la seccion 1.1 y detalladas en el
Apéndices A y C, esta dada por el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales (EDPs)
sobre un dominio espacial (0 < Z < L) y temporal (¢’ > 0):

OpT = —0z(Tug) + 07z(Dy 07T) + Qr (C,T) (2.1a)
atlcs,i = —82(0571- us) + gs,i (C, T) (21b)
0y C, i = —82(0972' ug) + az(DM azogﬂ') + gg,i (C,T) (2.1C)
Gri(C,T) = Z s; i R, T=g,S (2.1d)
j=1
Qr(C,T) - Qu(T)
T) = 2.1
QT (C? ) [ Cscvg ( e)
\- 4
Qr(C,T) = - > AH;R, Qu (T) = Avhy [T — Tw] Ay = — (2.1f)
=1 Dr
c C, Xyt &
= s D = T = T 21
U u+{0§08]ug H C.Cs C ;C, (2.1g)
C, = [002 Cu, Cco Cco, Cchu, CH,0o Cr CNz], ng = dim Cj,
C; = [CB CC] , ne=dimC,,, m = dim(R)

donde Cr; es la concentracion molar por unidad de volumen de la i-ésima componente en la fase
m, T es la temperatura de ambas fases, G- ; es la tasa de generacion por unidad de volumen del
componente ¢ en la fase m, Qr vy O, es la tasa de generacién de calor por unidad de volumen y
la tasa de pérdida o aportacién de calor entre el lecho y las paredes del reactor, respectivamente.

R; y AHj son la tasa de reaccion y el cambio de entalpia de la j-ésima reaccion, respectivamente,

T
5ij
u, representa la velocidad convectiva de la fase w, up es el coeficiente de conveccién de calor para

es el coeficiente estequiométrico del i-ésimo componente en la j-ésima reaccion de la fase 7,

la temperatura promedio, D v Dy son el coeficiente de dispersion de la fase gas y el coeficiente
de difusion de calor respectivamente, Cr y C es la concentracion molar total y el calor especifico
de la fase m, respectivamente, h,, es el coeficiente de transferencia de calor de la pared del reactor
y Dp es el didmetro interno del reactor. Los términos de reaccién se presentan en el Apéndice A,
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los términos de generaciéon de calor se presentan en el Apéndice B y los parametros del caso de
estudio estan en el Apéndice C.

De acuerdo al flujo relativo de alimentacién de la fase sélida 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 quimicas y la temperatura de ambas fases son:

Dpy 0zCq,i(t',0) = ug(t,0) [Cya(t',0) — CF ;] (2.1h)
Csi(t',0) us(t',0) = CF; ug (2.1i)
Dy 07T(t',0) = up(t',0) [T(',0) — T°] (2.1j)

donde C¥ ; son las concentraciones de alimentacion de la i-ésima componente de la fase 7y T es
el promedio de las temperaturas de alimentacion de las fases sélido y gas. En el fondo del reactor
(Z = L) se establecen condiciones tipo von Neumann:

07Cy(t',L) =0 (2.1k)
07Cs(t',L) =0 (2.11)
dzT(t' L) =0 (2.1m)

La mayoria de los modelos para gasificacién en reactores de lecho fijo existentes en la litera-
tura (Amundson y Arri, 1978; Di Blasi, 2000; Gebel et al., 2007; Badillo-Hernandez et al., 2013)
no incorporan el balance de momento debido a la alta diferencia entre los tiempos caracteristicos
de la hidrodindmica, mucho mas rapida, en relacién con la energia y la masa. Por consiguiente,
la velocidad convectiva de la fase gaseosa y del lecho de carbonizado satisfacen las siguientes
ecuaciones de continuidad.

ng m

0=—0zCqug + . >, 5! R, (2.1n)
i=1j=1

0= —C¢pyrdzus — (Rgl + Rg2 + Ry3 + Res) (2.1n)

donde Cg¢ pyr es la concentracién de carbonizado, 6 de solido, después de la reaccion y zona de
pirdlisis. Estas expresiones establecen que la reacciéon de pirdlisis afecta solamente la densidad
del solido, y que la combustion y gasificacion (reacciones Rg1, Rg2, Rg3, Res) del carbonizado C
produce cambios estructurales modelados como variaciones de velocidad a través de la ecuacién
de continuidad de carbonizado. Las condiciones de frontera correspondientes a las ecuaciones de
continuidad son las siguientes:

Z=0 : Cy(0,t")ug(0,t") =Csug, Cs(0,t")us(0,t) = Cug (2.10)
Z=L : 07Cy(t',L)=0, 0zCs(t',L)=0 (2.1p)

En la siguiente secciéon se presenta el modelo distribuido adimensional, cuya principal carac-
teristica es la simplificaciéon dindmica temporal de los componentes de la fase gas.



19

2.2. Modelo distribuido adimensional

Con el interés de simplificar el modelo, a continuacién se muestra el modelo con simplificacion
dindmica de los estados de la fase gas. Este simplificacién tiene como fundamento la teoria de
perturbaciones singulares, en donde las derivadas de algunos de los estados estdn multiplicadas
por un pequenio parametro ¢ que produce una descomposicion en las escalas de tiempo (Khalil,
2002). En el contexto de reactores de gasificacion, la descomposicion de las escalas de tiempo tiene
como interpretacion fisica las diferencias de densidad, velocidad de flujo y capacidad térmica entre
la fase solida y la fase gaseosa (Baldea y Daoutidis, 2007). En este sentido, considere las siguientes
variables y ntimeros adimensionales, utilizados en teoria de ingenieria quimica de procesos:

Cri Z Uy T
Cri= —— z2=— Vg = — T=—
o’ Cﬂ—() L 2] TO
Ty = & r— Us0o t, KM _ Cgo ug()
Ty L Cso uso (2.2)
Dy = 2 Dy=Dr py - N st, - LhoA
M Do "™ Dy [ eRe: v Oy Cyugg
Lu 0 Luso LRO AH;
Dmo Dy 7 ugo Cyo TG

donde Pep; v Pepy son los niimeros de Peclet de la masa de gas y de calor, respectivamente,
Sty es el nimero de Stanton de pared, Da; y Bj son el nimero de Damkholer o el aumento
de temperatura adiabética para la j-ésima reaccion. Aplicando un cambio de variables naturales
sobre el sistema de ecuaciones (2.1) por las variables y nimeros adimensionales (2.2), se obtiene
la nueva representacion sobre un dominio espacial z = [0 1]:

1
Oy T = _az(T UH) + aZ(DH 7 7_) + Q7 (C, 7_) (23&)
Pey
O Csi = —0x(cs,ivs) + Gsi (€, 7) (2.3b)
1
€01cgi = —0:(Cgivg) + 5=—0:(Drr02cqi) + Gy i (€, 7) (2.3c)
’ I PBM ’ k)
ng m
0= —0.cqvqg + Z Z sfd-Dajrj (2.3d)
i=1j=1
0 = —ccpyr0:vs — (Dagi rg1 + Dagarga + Daga g3 + Dacs res) (2.3e)
Z jDajrj (e, ) (2.3f)
Z i Da; Ky (e, ) (2.3g)
- m
Q- (c,7) = =Sty [T — 7w] = Kn Y| Bj Dajr; (c,7) (2.3h)

j=1
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R;(C,T) p Cq
) — I\ = K
Ty (C,T) R<Cg()7TO) VH Vs + Ky Z Cs Vg
=8 Uy >> U >0 (2.31)
Ug

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

Dy

Peny azcg,i(tv 0) = Uy [Cg,i(t7 0) - Cg] (23J)
Cs,i(t,0) vs(t,0) = c5 vs (2.3k)
D

1 5,7(t,0) = vy [7(t,0) — 7] (2.31)
Pey

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

0:¢4,i(t,1) =0 (2.3m)
0:¢s,i(t,1) =0 (2.3n)
0.7(t,1) =0 (2.311)

El modelo anterior (2.3) es una representacion con solucién ntimerica de las estados sobre un
dominio de [0 1] con los siguientes nimeros y variables: ¢ y z son el tiempo y la posicion axial,
cs (0 ¢g) es el vector de ng (0 ng) componentes dinamicos de la fase solida (o cuasi-estaticos de
la fase gas), ¢ incluye las concentraciones de biomasa y carbonizado, 7 es la temperatura (fase
gas 7, -igual a- fase solida-7y), vy (0 vs) es la velocidad de la la fase gas (o solida) cuasi-estatica,
vy is la velocidad de calor por conveccién. El vector r contiene las m funciones de las tasas de
reaccion, s es la matriz estequiométrica con los componentes de fase sélida s y gas s9, m es el
ntmero de reacciones.

Debido a la presencia del parametro ¢, la ecuacion (2.3c) esta en la forma estandar 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 limite donde el parametro e — 0 (2.3i). Esta consideracién supone
que la capacidad térmica de la fase solida es muy alta, o , de forma equivalente la fase gas tiene
capacidad térmica cero en comparaciéon con la fase solida. En este limite, el cambio de variable
desarrollado anteriormente genera un modelo con una descomposiciéon con (i) una dindmica len-
ta para los componentes de la fase solida (B, C) y la temperatura 7 y (ii) una dinadmica réapida
(cuasi-estacionaria) para los componentes la fase gas ¢g; :

1
0T =—0,(tvg)+ =——0.(Dgd, 1) + Qr (c,7) (2.4a)
Pey
at Csi = _az(cs,i Us) + Gs,i (C, T) (24b)
1
0~ —0,(cgivg) + ﬁﬁz(DM 0-¢qi) + Ggi(c,T) (2.4c)
M
’I’Lg m
0= —0.cqvg + Z Z sfijajrj (2.4d)
i=1j=1

0 = —ccpyr0:Vs — (Dagi rg1 + Dagarga + Dagg rgs + Dacs res) (2.4e)
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El modelo resultante, es un sistema gobernado por las tres EDPs con dinamica temporal y
sujeto a las ocho EDOs de dindmica temporal cuasi-estacionaria y dos EDOs estacionarias para
las velocidades de la fase gas vy y solida v,. De tal forma la dinamica espacio-temporal de los
componentes de la fase gas pueden ser calculados conociendo la dinamica de la Temperatura y los
componentes de la fase solida.

En la siguiente seccién, se presenta una alternativa para representar el comportamiento
dindmico del reactor de gas de sintesis, esta nueva descripciéon es desarrollada a través de la
discretizacion del dominio espacial a través de operadores de diferencias finitas sobre el modelo
simplificado (2.4).

2.3. Modelo en parametros concentrados (modelo por etapas)

En esta seccion se presenta el modelo en parametros concentrados, generado a partir del
modelo adimensional en parametros distribuidos de gasificadores de lecho moévil 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 Najera (2012) se realiza el ordenamiento
del conjunto de ecuaciones diferenciales y algebraicas obtenidas de la discretizacion del modelo
distribuido 2.4 que produce un modelo de pardmetros 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 representaciéon del modelo de un reactor tubular de
dos fases como un serie de N-etapas con interaccion de flujos (i) hacia adelante para representar
los mecanismos de conveccion y dispersion de calor y masa y (ii) hacia atras para describir los
fenémenos de transporte de calor por dispersion. El método de discretizacion utilizado es el de
diferencias finitas de primer orden, en este sentido, a continuacién se muestran los operadores
diferenciales utilizados para discretizar el modelo adimensional del reactor de gasificacion (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 atras y hacia adelante de primer orden. Por lo tanto, para el caso de un reactor de
gasificacion de flujos paralelos descendentes, el término de diferencias finitas hacia atrés es
el que prevalece:

(0200),, = ¢ku’;k__¢’;;jfk_l (2.52)

= 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 atras en la derivada espacial exterior y diferencias finitas hacia adelante en la
derivada interior.
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Figura 2.2: Representacion del reactor de gasificacion de lecho empacado y flujos paralelos como
conexion de N-etapas con flujos hacia adelante g y hacia atrés q,';.

Dy, (0),, — Di—1 (09),,_4

0. (Do0);, = L (2.5b)
Pkr1 — Pk

(09), = o1 — (2.5¢)

(09)cs = 021 (2.54)

s 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
atras en la derivada espacial.

Aplicando los operadores diferenciales descritos anteriormente (2.5) sobre el modelo distri-
buido adimensional (2.4), se puede establecer una analogia 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 g y (ii) los flujos de retromezclado por dispersion qz, ver
Figura 2.2. El enfoque de modelado descrito anteriormente indica que el comportamiento dindmico
del reactor tubular de gasificacion puede ser descrito por el siguiente conjunto de n, = N(ns+ 1)
ecuaciones diferenciales ordinarias (2.6):



. T T b, b,
Tk = AZ (qk71 Tk—l - qk Tk + qk Tk+1 - qkfl Tk) + QT,k (C, T)
k
“"(Q£_1C&Lk—1 _'Q:C&@k) + Gsip (e, 7)
k

_ g g b,g b,g
0= (qk—l Cgik—1 — i Cgik T Qi Cgik+1l — Qi1 097i,k) + Gy (€,7)
k

’Vlg m

— g g
Vg,k Cgk = Ugk—1Cg k-1 + E E s; 7 Daj 7k
i=1j=1

Dagl Tglk + Dagg Tg2,k + Dagg T¢3k + Dacs 75,k

Vs k = Vs k—1Cs,k—1 —

Ce,pyr
para
k=1,...,N, N=dim (z-2), o:={N,z}
z:20=0<z1 <2< - - <zy<zyt1 =1
donde
Dy i Dk
T 9 S g 3
=UVHkt 5 A = Us,ik =Ugkt 5 AL
qk) ) PeH Azk+1 ’ qk S$,4,K qk 9, PeM Azk+1
o = Dk LS =0, 9= Dk
k Pep Azjqq k ’ k Pen Azgiq

condiciones de frontera discretizadas

2=0 : dogo =Qede + AhPp1. 2=1 : ¢Pni1 = dn

condiciones iniciales

t=0 : ¢p(0),= Pric

con
qr v T,
i He k cy 1 Cook
Qe = | Qe | = | Us,e | > ¢k; = |Csik | » VH = VUsik + Kn & c Vg.k
qg Vg.e Cg.ik Pk Coik

y con términos fuente

G,k ( Da] ik (€ T)

szk Da]KM’I“jk(CT)

L
L

Qri (e, 7) = =Sty [T — Tw| — Km Z Bj Dajrj (e, T)
J=1
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(2.6a)
(2.6b)

(2.6¢)

(2.6d)

(2.6¢)

(2.6h)

(2.61)

(2.63)
(2.6K)

(2.61)

(2.6m)

(2.6n)

(2.611)

(2.60)
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q. y qZ son los términos hacia adelante de transporte de flujo de calor y masa de la fase gas
con parte convectiva y difusiva, ¢f es el término de transporte convectivo de masa solida, qZ’T y
qZ’g son los términos de flujo por retromezclado de calor y masa en fase gas. Azi es se le cono-
ce como la dimensién de la etapa, q. es el vector de flujo de alimentacién con los componentes
a7, ¢¢ vy q¢. Esta representacion, andloga al modelo que describe un tren de reactores continuos
de tanque agitado multi-componente, esta sujeta a un conjunto de ecuaciones diferenciales alge-

braicas (EDAs) |2.6¢| representando el estado cuasi-estacionario de los componentes de la fase gas.

En la siguiente seccién se presenta una variante del modelo de N- etapas, esta variacién
incluye la reduccion y restriccién dinamica del modelo (2.6) originadas por sustituir un estado
de temperatura del modelo por una sefial de temperatura tomada desde un sensor debidamente
colocado en el reactor.

2.4. Modelo por etapas en linea

Motivados por los trabajos de observadores a lazo abierto (Alvarez y Fernandez, 2009),
observadores asintoticos (Dochain et al., 1992) y modelado basado en datos, considere la senial de
temperatura y(t), obtenida desde un sensor colocado en el reactor de gas de sintesis, cuya posicion
axial es determinada de acuerdo al siguiente criterio (Bashir et al., 1992):

y(t) = T(Zy,te), 0< Z, <L, 0%,T(Z,) ~0 (2.7a)

donde y(t) es la medicion de temperatura, localizada en la posiciéon z, donde ocurre el mayor
cambio de pendiente del perfil de temperatura T (Z,,ty), este criterio es empleado cominmente
en controladores industriales de temperatura (Bashir et al., 1992; Alvarez y Fernandez, 2009;
Porru et al., 2015). En variables y ntimeros adimensionales:

y(t) Zy
() = =%, 2z, =— 2.8a
y( ) TO Y L ( )
Ahora, retomando el modelo de N-etapas (2.6) descrito en la seccion anterior, identifique la
s-ésima etapa mas cercana (o ubicacion espacial z,) a la ubicacion del sensor z,, es decir:

ze=min(| zy —2zs|), se[l NJ (2.9)

Finalmente, en el modelo de N-etapas (2.6), se sustituye la s—ésima ecuaciéon de balance de
temperatura 7 (t) por el valor de temperatura adimensional interpolado que contiene la medicion
de temperatura 7,(t):
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4 1 T T b, b,
Tk = Az, (qk,1 Ter — 4, Ty + 4. T — 4, Tk> + Qr,k (CvT)a (2 10&)
ke[l N], k+#s
. 1
Coik = A (q,‘j_l Csik—1 — G, %,i,k) + Gsix (e, 7) (2.10b)
1 b b
0= Az, (qg,1 Cgik—1 — qi Cgik + qug Cg,ik+1 — qk’;ql cg,i,k) + Gy,ik(c,T) (2.10c¢)
sujeto a
Ts(t) =h (Ty(t)a Zyy Ts+1, Zsil) , SE [1 N] (210d)

este conjunto de ecuaciones es un sistema dindmico no-auténomo manejado por 74(t), donde 74(t)
es el valor de temperatura interpolado que contiene la informacion de la sefial de temperatura
medida y(t) (2.7a) y los valores de temperatura vecinos del modelo 7;41(t). Este modelo en linea
de N-etapas resultante es un sistema dindmico de dimension n¥ = n, — 1.

En esta capitulo se presentaron de forma detallada los modelos dindmicos que seran utilizados
en este trabajo. En el el siguiente capitulo se presentara, una representaciéon condensada de estos
modelos con el propésito de favorecer y plantear en una forma més clara el planteamiento de
problema.



Capitulo 3

Propiedades y orientacién de modelos
dinamicos

En este capitulo se exhibe una representacion compacta de los tres tipos de modelos dinami-
cos presentados en el capitulo anterior: (i) modelo distribuido (2.4), (ii) modelo por etapas (2.6)
y (iii) modelo por etapas en linea (2.10). El proposito de aligerar la representacion es facilitar la
descripcion de las propiedades del conjunto limite y del error de modelado de cada tipo de modelo.

En la primera seccién de este capitulo se describen de forma compacta los modelos dinamicos
y se establecen las propiedades de conjunto limite y error de modelado. Después se establecen las
definiciones acerca de los propoésitos de modelado que se abordan en esta tesis. Finalmente, se
presenta la descripcion detallada del caso ejemplo que se atiende y que se usara para ejemplificar
la metodologia de modelado que se propone.

3.1. Conjuntos limite y error numérico de modelado

En esta tesis entendemos por conjunto limite al ntimero de estados estacionarios y ciclos
limite que numéricamente puede describir un modelo dindmico y por otro lado, el error numérico
de modelado es una propiedad de precisiéon que se mide a través de una métrica de error tomando
como referencia una solucién o comportamiento “ideal” del reactor de gas de sintesis.

3.1.1. Modelo distribuido adimensional

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

X =F(X,u,p), X(0)=2X,, (3.1a)
Y =G(X,u,p) (3.1b)
X(t) = [es(z,), (2, )], (1) = [eg(2, 1), 0(z,1)]" (3.1¢)
o = (X1, T (3.1d)
v(z,t) = [vg(2,t),vs(2,t)] uw= [UZ,C;e,CZ;,Te,Ta] (3.1e)

26
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donde 75 es la solucion espacio-temporal, X es el vector de los ng perfiles de concentraciones de
componentes de la fase solida y temperatura, €2 es el vector con los ny 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 parametros nominales de los fenémenos de
transporte convectivo y dispersivo y de las cinéticas de reaccion. El vector de entradas exdgenas
u contiene los flujos de alimentacion (ve/Ag), de los componentes en fase gas y solida (cg.e, Cs.e),
la temperatura promedio de alimentacion (7.) y la temperatura de la pared del reactor (7).

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

Sy =SEE LSS =55 (p), (3.2a)
SEE {5{1, . XngE} — 2EF (p), SSL = {ft’l(t), .. .,jfngL(t)} — xS (p),  (3.2b)

donde SaEE es el conjunto de EEs, X; es el i-ésima solucién en estado estacionario del sistema en
EDOs con condiciones a la frontera

F(Xi,a,p)=0, i=1,....n5% =1, nff =" (p) (3.2¢)
SaCL es el conjunto de CLs y X;(t) es la i-ésima solucién periodica del modelo en EDPs (3.1)
Xi(t), i=1,...,n§L, n§L =5 (p) (3.2d)

SEE vy oFE (o EgL y ng ) son los mapas que definen la dependencia de la soluciéon de EEs (o CLs)
sobre el conjunto de pardmetros del modelo p. Los cambios que puedan ocurrir en el namero de

EEs o CLs nominales debido a pequenos cambios en p o u producen diferentes tipos de bifurcaciéon
(Kielhofer, 2012).

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

at¢ = F(d)? ’(/)7”71_)) (338“)
7w = (¢, ") (3.3¢)

donde 7, es el comportamiento dindmico espacio-temporal real del reactor, ¢ contiene las di-
namicas de las variables lentas o dominantes de concentracién de sélidos Cj, su temperatura Ty
y velocidad ug, ¥ es el vector de de dindmicas rapidas que incluye las concentraciones de los
componentes de la fase gas Cj, su velocidad axial us y su temperatura 7T, modeladas en esta-
do cuasi-estacionario para el caso del modelo simplificado (3.1), p es el vector de parametros de
Cinética~-y-Transporte reales, F' y G representan los mecanismos reales de Cinética-y-Transporte.
En consecuencia, surge un error numérico de modelado 5 debido a: (i) errores de parametros de
Cinética-y-Transporte, (ii) la aproximacion 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 dindmica real del
reactor (3.3).
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En este trabajo, para el caso del error numérico de modelado €5 solo se considera el error
debido a incertidumbre en los parametros de acuerdo a la siguiente expresion:

eo () =|| ma(®:t) — mo(p,t) ll1» P=P-p, Pe[P '] (3.4a)

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

g0 (P) =l ®a(D,t) — Ta(p, 1) |l (3.4b)

3.1.2. Modelo por etapas

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

pacta:
x = f(x,u,p,0), x(0)=x (3.5a)
w = g(x,u,p, o) (3.5b)
7 = (z1, w?) (3.5¢)
T =|x]..T ... LN TN+1] (3.5d)
w = [w ... Wk ... Wy WN+1], (3.5¢)
o = [esk(t), T(t)],  wi = [egr(t), ve(®)],  vk(t) = [vgk(t), vsk(t)] (3.5f)
oc:={N,z}, N=dimz-2, k=1,...,N (3.5g)
z=1:xN41 = TN, WNL1 = WN, (3.5h)
z:20=0<z1<zm<---<zy<zyy1=1 (3.51)

donde
dimx = N(ns +1) :=ng (3.5))
dimw = N(ng + 2) := ny, (3.5k)
dim TN = Ny + Ny 1= Ny (3.51)

7, es la solucion etapa-temporal (o nodo de malla-temporal), x y w son los estados dinamicos y
cuasi-estaticos, respectivamente, y o es la malla que contiene los dos grados de libertad de nuestro
enfoque de modelado de bajo orden: (i) el nimero de nodos internos de la malla espacial N, lla-
mado nimero de etapas y, (ii) el vector de particion espacial o de distribuciéon de nodos z, llamado
tamario de las etapas. o = {N, z} 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 dimensién sobre el namero de etapas N.

El conjunto limite de estados-estacionarios (EEs) y ciclos limite (CLs) del modelo de N-
etapas (3.5) se denota por:
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Sy = SEE LSS =5, (p, o), (3.6a)
SEE —{@r,.. e} =P (p,0), STE = {@1(1), .. @00 (®)) = TEC (p.0),  (3.6D)

donde S5° es el EEs y &; es la i-ésima solucion del sistema algebraico con condiciones a la frontera

>1, n;%=v7"(p.o) (3.6¢)

SEL es el conjunto de CLs y &;(t) es la i-ésima solucion periddica del modelo de N-etapas (3.5)

zi(t), i=1,...,nk nlC =2l (p, o) (3.6d)

g

EE |, ,EE
Xy

EE (0 6T vy vST) proveen la dependencia de las soluciones de EEs (o CLs) sobre el

vector de parametros de Cinética-y-Transporte p, u y la malla o. La dependencia de la dindmica
no-lineal del conjunto de estados estacionarios, sobre el parametro de discretizacion o es la nocién
fundamental para ser evaluada en el presente estudio.

En esta representacion, el error numérico de modelado ¢, es equivalente al error de discre-
tizacion del método de diferencias finitas aplicado sobre el modelo en EDPs (3.1), y calculado
entre las soluciones 7y y 7, de la solucion del modelo de N-etapas (3.5), este error numérico de
modelado &, se desvanece con respecto a la solucion del modelo en EDPs (3.1) en el sentido de una

norma espacial-temporal adecuada (|| - ||) (Leveque, 2007), de acuerdo a la siguiente expresion:
eo (o) =|| 7o(p, 1) — 7o (P, 1, 0) |t (3.7a)
Eo{N} > E{N+1}» Nifg;de €5 =0 (3.7b)

implicando que cuando el niimero de etapas es suficientemente grande N ~ N4 el error numérico
de modelado €, desaparece. Esta medida de error de modelado, o error discretizacion, aplicada al
caso de régimen de estado estacionario se denota por:

en (o) =l malp,t) — 7n(p,t, o) |s (3.7¢)

De igual forma, para el caso del conjunto limite cuando ¥, cuando N ~ N4 el conjunto
limite ¥, (3.6) del modelo de N-etapas (3.5) es igual al conjunto limite 3, (3.2) del modelo en
EDPs (3.1).

Ii by =X .7d

N o (p.o) = %o (p) (3.7d)

Comuinmente, para el caso del reactor de gasificacion exotérmico de lecho empacado se ha
utilizado Npge € [200,700] 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/d,, N'<Npe, NTe[30,100] (3.8)

donde L/d), es la relacion que existe entre la longitud del reactor-y- el tamano inicial de la particula
solida. De acuerdo al enfoque de modelado por etapas (Badillo-Hernandez et al., 2017; Hlavacek
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et al., 2000), la relacion (3.8) establece que el numero de etapas deberia ser elegido: (i) por encima
del limite 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 limite superior (N )
para prevenir el sobre-modelado con respecto al error de modelado (3.4).

3.1.3. Modelo por etapas en linea

Considere el modelo de N-etapas en forma condensada (3.5). El modelado en linea se ca-
racteriza por el reemplazo de la k-ésima ecuacion de temperatura 7 (¢) por el valor interpolado
correspondiente dado por la ecuacion algebraica (3.9e) que contiene una medicién de temperatura
7y(t) debidamente colocada a lo largo del reactor (2.8a). Una vez que se lleva a cabo esté susti-
tucién se produce una representaciéon cuyo comportamiento dindmico es gobernado por los datos
de la medicién de temperatura. El conjunto de ecuaciones resultantes se define como modelo de
N-etapas en linea:

c* = f(m*7u7p’0-777€)7 w*(O) = 336

sujeto a
Ts(t) = h(’@(t),zyﬂ'sil,zsil), RS [1 N] (3.96)

donde x* es el sistema dinamico no-auténomo, 74(t) es el valor de temperatura que le corresponde
a la etapa s obtenido a través de la interpolacion entre la sefial de mediciéon de temperatura adi-
mensional 7,(t) [2.8a] y el valor de temperatura de la(s) etapa(s) vecina(s), a la etapa s, 75+1(t)
del modelo de N-etapas. El modelo de N-etapas resultante es un sistema dindmico de dimensién

ny = ny — 1 manejado por 7,(t). El modelo de N-etapas es similar al estimador de lazo abierto
de Baratti et al. (1993) y al observador asintotico de Dochain et al. (1992).

En términos generales, el objetivo del modelo de N-etapas en linea (3.9) es inferir el estado
del proceso 7 (3.1, 3.5) con base en la medicion de temperatura del proceso 7, (2.7a). La propiedad
de detectabilidad del modelo no-auténomo de N-etapas en linea (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 solucion 7 (t) del sistema dinamico que resulta de la aplicacion de la
senal de salida medida y(t) (2.7a) sobre el modelo de N-etapas (3.5). Cuando (i) las condiciones
iniciales del sistema restringido xy (3.9) y el sistema no-restringido xg (3.1,3.5) y, (ii) la malla o es
la misma en ambos modelos, las trayectorias del sistema restringido 7;(¢) [3.9] y del no-restringido
m(t) [3.1,3.5] son las mismas, es decir:

xy=x9 = w(t)=m(t) (3.10a)

Por otro lado, las trayectorias 7 (3.1,3.5) se dicen ser robustamente detectable con indice de
observabilidad uno, si (i) la malla o es diferente para el modelo restringido (3.9) y el modelo no-
restringido (3.1,3.5) y (i) la trayectorias w*(¢) del sistema restringido (3.9) convergen robustamente
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a las trayectorias 7r(t) del sistema no-restringido (3.1, 3.5), es decir:
xy#£xg = w(t)=m(t) (3.10b)

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

St = SEP U ST = B2 (p.o) = 2o (p), (3.11a)
PP —{at,... @igse | = BEF* (p,0) = TE (p), (3.11b)
St @10, . @ (O} = 2 (p,0) = 5 (). (3.11c)

donde el conjunto de EEs (o CLs) del modelo en linea SZ¥ (o S;k’CL) es igual al conjunto de EEs
(0 CLs) SFE (or S§T) (3.2) del modelo adimensional distribuido (3.1).

El error de discretizacion €% del modelo de N-etapas en linea (3.5) se desvanece con respecto
a la solucion del modelo distribuido (3.1) de acuerdo a la siguiente expresion:

et (0) =l mop, 1) ~ mi(prt0) o <hwy > ehqwen) im ek =0 (3.12)
—Vpde
En el caso del régimen en estado estacionario, la medicién del error de discretizacion del
modelo de N-etapas en linea se indica por:

g5 (o) =|| ma(p,t) — 75 (pt, o) [|s (3.12b)

En esta seccién se han determinado las propiedades de conjunto limite 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 linea (3.9). En la siguiente seccion se establecen las definiciones acerca de los

enfoques o propésitos 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 eleccion eficaz el grado de
libertad o := {N, z} respecto al objetivo de modelado.

3.2. Enfoques de modelado

En esta seccion, las definiciones de modelo eficiente cuantitativo, cualitativo y pleno son
establecidas en términos del grado de libertad o = {NNV, z}, N como nimero y z como dimension
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 caracteristica
de aquellos modelos cuyas soluciones en estado transitorio y/o estacionario son ntmericamente
“comparables” a las soluciones de alto orden (3.1) con incertidumbre parametrica p. Después,
se define la propiedad de eficiencia-cualitativa designada a aquellos modelos que ofrecen una
descripcion “confiable” del conjunto limite S, (3.6); esto es, una descripcion sin dindmicas espurias
provocadas por sobre-discretizacion (Lafon y Yee, 1996a,b). Por tltimo, se define la propiedad
de eficiencia-plena, este atributo denota aquellos modelos que cumplen con: (i) una solucion de
precision numeérica “comparable” a las soluciones de alto orden con incertidumbre pardmetrica p
y (ii) una descripciéon de conjuntos limite S, (3.6) “confiable”. Cabe recordar, que el objetivo en
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este trabajo es evaluar los tipos de malla (i) adaptable ¥ y (ii) uniforme oY y las definiciones
mostradas en los siguientes renglones se establecen a través de o = {N, z} como grado de libertad
de modelado para lograr el minimo ntimero de etapas N de acuerdo al tipo de distribucion.

3.2.1. Modelo eficiente-cuantitativo

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

Para comenzar, considere la solucion en estado transitorio 7y (o estacionario 7y ) del mode-
lo de N-etapas (3.5), con nimero de etapas igual a V., y la solucion en estado transitorio 7y (o
estacionario 75) del modelo de alto orden (3.1) con ntimero de nodos de la malla espacial N = Npge.

El modelo de N -etapas se dice ser eficiente-cuantitativo, con respecto al modelo distribuido,
si numéricamente el comportamiento del reactor se puede describir con un nimero de etapas N,
tal que la reduccion Npq. — N permite que los errores numéricos de modelado en estado transi-
torio €5 (3.4) y en (3.7) (o estacionario &, [3.4b| y &n [3.7c|) sean comparables, dado un vector
de errores de parametros de Cinética-y-Transporte p. Estas propiedades son establecidas en la
siguientes definiciones:

Definicién 1. El modelo de N.-etapas (3.5), con namero de etapas Ng, es eficiente-cuantitativo
en estado transitorio, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el error numérico de modelado
en estado transitorio e (o) [3.7] es menor o comparable al error numérico de modelado en estado
transitorio €5 (p) [3.4]:

N = { i ex (0) 5 20 5) (3.13)

con
N=[N", Npe), o={N,z}, z={zy 2a}

Definicién 2. El modelo de N -etapas (3.5), con nimero de etapas N, es eficiente-cuantitativo
en estado estacionario, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el error numérico de modelado
en estado estacionario £y (o) [3.7¢c| es menor o comparable al error de numérico de modelado en
estado estacionario €5 (p) [3.4b]:

N = { iy |2x () < 20 )} (3.14)
N=[N",Nye), o={N,z}, z={zy 24} (3.15)

Las definiciones anteriores, denotan una caracteristica sobre aquellos modelos cuyas solucio-
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nes en estado transitorio y/o estacionario son nimericamente “comparables” a las soluciones de
alto orden (3.1) con incertidumbre p de los parametros de Cinética-y-Transporte. En este senti-
do, la definicion (3.13) sera utilizada frecuentemente como guia para elegir aquellos modelos que
numéricamente describen estados transitorios locales o de operaciones de arranque de encendido
o apagado del reactor, mientras que la definicion (3.14) sera utilizada tinicamente como referencia
de eleccion de aquellos modelos que niimericamete son adecuados para describir el estado estacio-
nario de interés.

Las definiciones anteriores son validas para el caso de los modelos de N -etapas en linea.
Los ntmeros N y ey (o N7 and &%) definiran el minimo ntimero de etapas requeridos y el error
numeérico de modelado en estado transitorio (o estacionario), respectivamente.

3.2.2. Modelo eficiente-cualitativo

En esta seccién, se define la propiedad de eficiencia-cualitativa. Esta propiedad esta relacio-
nada con la confiabilidad del modelo de Nx-etapas (3.5), con namero de etapas Ny y distribucion
espacial z como grados de libertad, para no generar dinamicas espurias provocadas por la sobre-
discretizacion 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
continuacién sobre un parametro del modelo. En el caso del modelo de N-etapas se consideran
como parametros los grados de libertad de la malla o = {N, z}: (i) el namero de etapas N y (ii)
el tipo de distribucién espacial adaptable z, o uniforme z,.

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 o2’
N, parametros nominales de Cinética-y-Transporte p y conjunto limite de estados-estacionarios
(EEs) y ciclos limite (CLs) S, = X, (p, o) (3.2):

, con numero variable de etapas

Se =X6(N), ns(N)=ngs+nrc =vs" (p,N) + vt (p,N) = v, (p,N) (3.16)

donde, para el caso de malla uniforme o2, ¥, (0 v,) depende del niimero de etapas N y el

u
conjunto de parametros nominales p. Badillo-Hernandez et al. (2018) definen la propiedad de N-
estructura-estable, con respecto a parametros nominales p y el parametro variable N, como una
extension de la nocion clasica de estabilidad estructural (Andronov & Pontryagin, 1937) donde se

estable que el modelo de N-etapas (3.5) con malla uniforme o’

o €s N-estructura-estable si:

VN ENr = [N_vade) : Sa = Ea(p7 N) = Ea(p, die)’ Vo (p7 N) = V&(pa die) (317)

implicando que la dinaAmica del modelo de N-etapas es topolégicamente equivalente a la dindmica
del modelo distribuido en EDPs (3.1) bajo los cambios en N sobre N, esto es, el modelo de
N-etapas (3.5) tiene: (i) el mismo ntmero v, de EEss o CLs y (ii) la misma (robusta o fragil)
propiedad de estabilidad que el modelo distribuido en EDPs (3.1). En este caso, N~ es el limite in-
ferior de etapas que evita comportamientos espurios (Lafon y Yee, 1996a,b), y este es determinado
de acuerdo a la siguiente ecuacion:
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N™=N*+AN, N*=maz{Nf,...Nx}, Nf <Niy, ANel25] (3.18)

donde N* es el limite superior de bifurcacioén, y N;* es el i-ésimo niimero de etapas de la bifurcacién
de Hopf que satisface las condiciones:

x5, p,Ni) =0, vo (N —1) # vo(N]) (3.19)

lo que significa que en el paso del nimero de etapas de N;* — N — 1 el modelo padece de la
creacion o destruccion de conjuntos limite, es decir, el ntmero v, de EEs y CLs depende del
nimero de etapas N del modelo (3.5). En consecuencia, la dependencia de EEs y CLs sobre el
nimero de etapas N, es denotado por ¥,(N) y llamado N-bifurcacion.

N

N
. 0 adaptable o' como gra-

En vista de la evaluacion actual del tipo de malla uniforme o
do de libertad, para los diferentes propositos (o enfoques) de eficiencia de modelado, la nocion
de N-estructura estable es extendida al caso de estudio con malla adaptable 2. Retomado el
modelo de N-etapas (3.5) con pardmetros nominales de Cinética-y-Transporte (p), nimero de
etapas N de dimensién ajustable a través de la distribucién espacial de nodos z, la propiedades

de eficiencia-cualitativa es establecida en la siguiente definicion:

Definicién 3. El modelo de Ny-etapas (3.5), con ntmero de etapas Ny, es eficiente-
cualitativo, con respecto al modelo distribuido (3.1), si el conjunto limite S, (3.6) es topologi-
camente equivalente al conjunto limite Sy (3.2):

Ny, = {J{fninNSg =Ys(p, o) = Xa(p, Npde) = Sa} (3.20)

€

con
N=[N",Nye), o={N,z}, z={zy 24}

estableciendo que, sobre el parametro de discretizacion o = {N, z}, el modelo de Ny-etapas tiene
el (la) mismo (a): (i) namero ngs y nrc de EE y CL, respectivamente, y (ii) estabilidad (robusta
o fragil), que el modelo distribuido (3.1). El ntiimero de etapas N~ minimo de etapas para evitar
comportamientos espurios es determinado de acuerdo a las ecuacion (3.18).

Cabe destacar que, la definicion de eficiencia-cualitativa es cominmente utilizada cuando
se busca una representacién confiable de la dindmica del conjunto limite S,, esta propiedad ga-
rantiza tnicamente una descripcién adecuada del ntimero n, de EEs y CLs sin considerar la
eficiencia-cuantitativa del modelo de la parte de Nx-etapas resultante. El propésito es establecer
una descripcion 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
discretizacion espacial inducen estados estacionarios espurios (Lafon y Yee, 1996a,b) que pueden
desvanecerse con el incremento del niimero de etapas V.
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3.2.3. Modelo eficiente-pleno

En esta seccion se define la propiedad de eficiencia-plena, este atributo denota aquellos mo-
delos que cumplen con: (i) una solucion de precision numérica “comparable” a las soluciones de alto
orden con incertidumbre parametrica p y (ii) una descripcion de conjuntos limite S, (3.6) “confia-
ble”. Esta propiedad, es un enfoque de modelado mas riguroso, ya que, los modelos que cumplen
con este atributo, deberan ser numéricamente precisos y con estructura-estable para no contener
dindmicas espurias. En este sentido, la propiedad de eficiencia-plena es establecida a continuacion:

Definicion 4. El modelo de Ny, .-etapas (3.5), con ntimero de etapasNy ., es eficiente-pleno,
con respecto al modelo distribuido (3.1), si es eficiente-cuantitativo y eficiente-cualitativo:

NE,E = {]{/'nel’ﬁ/’ | EN (U) < £o (ﬁ) 5 SO' = Ea(p70'> = Eﬁ(pv die) = Sé‘} (321)
con
N:[N_adie)a U:{N,Z}, Z:{Zu,za}

Los modelos de eficiencia-plena son modelos cuyas caracteristicas de precisiéon numérica y
estabilidad estructural pueden ser utilizados para describir comportamientos dindmicos de encen-
dido y apagado del reactor de gas de sintesis, asi como también, describir la operacién continua
del estado-estacionario de igniciéon en la operacion continua del proceso (2.1).

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

3.3. Caso de estudio

Para ilustrar el desarrollo y resultados de la metodologia de modelado que aqui 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 pequena escala (Fig. 2.1) tiene un didmetro interno D = 0,45m y lon-
gitud de L = 0,5m. El diametro inicial del combustible solido que se ingresa al reactor tiene
dpin = 0,01 m con densidad pse = 200 kg/m? y se supone que estas tiene forma esférica. La frac-
cion de vacio 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 T, = 600° K.

La fase gas contiene n, = 8 componentes (nf = 7 reactivos: Oq, Ho, CO, COo, H,O, CHy,
R

Tars y nf] = 1 inertes: Ny). La fase solida contiene ng = nj

= 2 componentes (biomasa B y
carbonizado C). El modelo de N-etapas utilizado considera (i) una temperatura promedio para

ambas fases T, = Ty, = 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 ignicion de laoperacion
continu, (ii) estable de extincion e (iii) inestable tipo punto-silla.

naturaleza de los fenémenos de transporte del reactor de gasificacién es conservada a través de
del acoplamiento de sistema de EDOs (2.6) a través de la interconexion de la etapas y los flujos
convectivos g v dispersivos qz bidireccionales.

De acuerdo a los estudios recientes de simulacion (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 igniciéon de interés para la operacion
continua, (ii) un estado estacionario de extinciéon 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 capitulo se han descrito las propiedades de ciclo limite 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 eleccion de malla de este trabajo.
Finalmente se ha descrito el caso de estudio que seré considerado en este trabajo para ejemplificar
la metodologia de modelado que se propone.

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



Capitulo 4

Problema del modelado por etapas y
herramientas numéricas

En este capitulo se enuncia el problema de modelado por etapas con base en las definiciones
establecidas en el capitulo anterior, en el enunciado se establecen los tres objetivos de modelado
que se abordan en esta tesis: (i) descripcion numérica eficiente de la dinamica local alrededor del
estado-estacionario de ignicion, (ii) representacion eficiente de los estados-estacionarios, es decir,
modelo reducidos sin comportamientos de dindmica espuria y, (iii) descripcion eficiente de opera-
cion de arranque del reactor de gas de sintesis.

Una vez que se ha enunciado el problema de modelado, se describen los algoritmos numéricos
y esquemas que seran utilizados para (i) disefiar la malla adaptable oY = {NV, z,} 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 parametros
£o (3.4) y del modelo por etapas debido a la discretizacion-espacial €, (3.7).

Primero se presenta el algoritmo de diseno de malla adaptable que garantiza una colocacién
balanceada de N nodos de la malla z para mejorar la cobertura de (i) las zonas de alta varia-
cion espacial de los perfiles estacionarios de la solucion de referencia y (ii) el largo del reactor.
Hacemos esto utilizando una ecuacién de peso que ajusta la posiciéon 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 5 (3.4) y £, (3.7).
Finalmente, se presenta el método de identificacion de estados estacionarios reales y espurios de
los modelos por etapas de malla adaptable o = {N, z,} y uniforme ¢ = {N, z,}.

4.1. Enunciado del problema de modelado

En esta tesis, nuestro problema consiste en desarrollar una metodologia para obtener modelos
eficientes que (i) cumplan con los objetivos descriptivos, de precision y/o estabilidad estructural,
de forma confiable y (ii) que sean de dimension tan baja como sea posible para no sobre-representar
el comportamiento dindmico deseado. Hacemos esto tomando como base el modelado por etapas
y eligiendo, como mejor convenga, el tipo de malla uniforme o adaptable.

37
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Reconociendo la complejidad dindmica del reactor de gasificacion, en este estudio se derivan
tres enfoques de eficiencia: (i) eficiencia-cuantitativa (3.14), que garantiza una precision numérica
adecuada acorde a una métrica de error y que va dirigida principalmente a los propositos de mode-
lado de dindmicas locales o de operacion continua, (ii) eficiencia-cualitativa (3.20), que garantiza
la estabilidad estructural del modelo para no generar dinamicas espurias y que es utilizada princi-
palmente para los problemas de determinacion de la multiplicidad de estados estacionarios y, (iii)
eficiencia-plena (3.21) que aborda de manera conjunta la estabilidad estructural y la precision
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 namero de etapas| necesarias para satisfacer tres objetivos especificos de
modelado: (i) la descripcion local eficiente-cuantitativa del estado estacionario de ignicion, (ii) la
representacion global eficiente-cualitativa de estados estacionarios del reactor y (iii) el modelado
eficiente-pleno de acuerdo a la operacién de encendido, desde un estado de apagado hasta el estado
estacionario de ignicién, del reactor de gas de sintesis. Estos propositos de modelado son aborda-
dos tomando como base los modelos N-etapas a través de una eleccién efectiva de los grados de
libertad de o = {N, z}: (i) el nimero de nodos etapas N vy, (ii)el tamafio de la etapas por medio
de la distribucion espacial z.

Como parte de la metodologia de modelado que se propone en este trabajo, primero se pre-
senta el algoritmo de disefio de malla adaptable o = {N, z,,}. Este algoritmo esta principalmente
disenado para balancear la colocacién de los N nodos de la malla z. Este balance mejora la co-
bertura del dominio espacial considerando (i) las zonas donde existe alta variacion de los perfiles
estacionarios de la solucion de referencia y (ii) la longitud del reactor. El resultado es un modelo
minimo de N,-etapas que describe el estado estacionario de ignicion, y bajo el cual se aborda
el primer objetivo de modelado local eficiente-cuantitativo. El ntimero de etapas N, se elige de
acuerdo al criterio (3.14) de la definicién 2 establecida en el capitulo 3. Para el caso del célculo del
error de modelado del modelo distribuido (3.4b), se considera un vector de errores paramétricos
tipicos de Cinética-y-Transporte p, bajo el cual se genera un conjunto de soluciones perturbadas
cuyo proposito es simular el comportamiento de la solucién real 7, 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-
tinuacion numeérica desarrollado previamente por Badillo-Hernandez et al. (2018) que permite
determinar la multiplicidad de estados-estacionarios reales y espurios. Se realiza una evaluacién
de los modelos de malla adaptable oY = {N, z,} y uniforme oY = {N, z,,} para obtener el tipo de
modelo que ofrece un menor nimero de etapas para cumplir con el criterio (3.20) de la definicién 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 operacion de encendido
o arranque y (ii) la operacion continua del estado-estacionario de igniciéon del reactor de gas de
sintesis. Se realiza una evaluacion de los modelos de malla adaptable o, = {N, 2,} y uniforme
o, = {N, z,} para determinar el modelo de minimo nimero de etapas que cumple con el criterio
(3.21) de la definicion 4. Particularmente para este objetivo de modelado se consideran las solu-
ciones de modelos por etapas fuera de linea 7, (3.5) y el modelo por etapas en linea 7} (3.9).
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4.2. Algoritmo de diseno de malla adaptable

El algoritmo de diseno de malla adaptable que a continuacién se presenta tiene como obje-
tivo ajustar el tamano de las etapas (o nodos internos) a través del vector espacial z, para cada
N dado. Este ajuste se realiza de forma automética a través de una ecuacién de balance cuya
proposito es colocar los nodos internos considerando dos vectores: (i) un vector que mide la incli-
naciéon o variacion 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 calculo de una solucién de referencia en estado-estacionario y la comparacion de los
errores numéricos de modelado (3.4b, 3.7c) hasta la eleccién de niimero de etapas N, necesarias
para satisfacer la condicion de eficiencia-cuantitativa en estado estacionario (3.14), los pasos de
los que consta este algoritmo se detallan a continuacién:

1. Solucion de referencia en estado-estacionario wp y error de modelado €. Calcule una

solucion de referencia 7y utilizando (i) parametros de Cinética-y-Transporte nominales p y (ii)
N

V= {N,z}} de distribucién de nodos uniforme z;" y nimero de nodos internos lo

una malla o
suficientemente grande N' = [N, Npge]. Seleccione o calcule un error numérico de modelado en
estado-estacionario & (3.4b), una forma de calcular este error numérico de modelado se presenta

en la siguiente seccion.

2. Mapa de gradiente 3 — ~v. Con base en los perfiles de la soluciéon de referencia en estado-
estacionario 75 y la malla espacial de alto orden O'uN = {N, 2}, genere el mapa de gradiente 3 —~
(4.1) para capturar la zonas de alta y baja variacion. 3 captura la intensidad de las variaciones y
~ sus localizaciones. Calcule el area total bajo la curva ar de este mapa.

Bk) =Xy (4, k), (k) =] zu(k + 1) — zu(k) | (4.1a)
oy ma(k+ 1) — ®a(j, k)|

R = (410

j=1,..., Ngw, k=0,...,.N (4.1c)

ar = fﬁ(v) dy (4.1d)

donde 4 es la matriz de gradientes normalizados de j renglones representando los estados, dindmi-
cos y cuasi-estaticos y A/ + 1 columnas representando el niimero de nodos (o etapas) de la solucion
de referencia en estado estacionario 75. 3 es el vector de cambios que agrupa los gradientes de
los , ngy estados en la j-ésima posicion, « es el vector de posicion de gradientes agrupados vy ar
es el area bajo el mapa de gradiente 8 — ~.

3. Malla adaptable oy . Comience con N = 2 y defina N, = N —1. Calcule una malla espacial
uniforme z,, (4.2a) de N, nodos internos:

k=1,...,N, (4.2a)

A continuacion, construya el vector espacial z, (4.2b) que divide el area total ar en N, secciones
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de tamafio de area uniforme:

Yo (k+1)

zp(k) = {%(k +1) ey B(vy) dvy = ?\}‘F} (4.2b)
7 (k) P

Después, construya el vector de Np-centros z. (4.2c) que divide cada seccién uniforme de area en
dos partes de sub-areas iguales:

Ve (k)

ze(k) = {%(k) €| - B(y) dy = ;]\T[p} (4.2¢)

Finalmente, por medio de z, y z. calcule la distribucion espacial previa z, aplicando la ecuacion
de balance (4.2d):

B 1
1+ ze(k) — 2 (k)

zp = f(k) ze(k) . f(k) (4.2d)
donde f(k) es el factor de balance entre las mallas de distribucion espacial uniforme z, y de
distribucion de area uniforme z.. La malla adaptable o = {N, 2z} es completada agregando un
nodo a z, (4.2) para compensar la dindmica restringida de la condicion de frontera tipo Neumann
(3.5h), i.e.:

ol = (N, z,}, zq = {2zp, 2 (N)} (4.3a)

4. Solucion de bajo orden 7, y error de modelado €. Aplique la malla adaptable aév y
calcule el error de discretizacion £y (3.7) entre la soluciéon reducida 7, (3.5) y la solucion de
referencia 75 (3.1) en estado estacionario. Una forma de calcular el error de modelado debido a
la discretizacion-espacial &, (3.7) se muestra en la siguiente seccion.

5. Validacion de la solucion de bajo orden 7. Verifique el criterio (3.14) de la definicion 2.
Si esta condicion se satisface, detenga el algoritmo y asigne N = N., si no, incremente N = N + 1
y repita el procedimiento desde el paso (3).

El algoritmo de disefio de malla adaptable O'(lee = {N., z,} presentado es un esquema que
establece un compromiso entre la cobertura de: (i) las zonas con alta variacién de los perfiles
en el estado estacionario de interés a través del vector z. (4.2¢) y, (ii) el dominio espacial del
reactor por medio de z, (4.2a). El compromiso de estas coberturas es alcanzado por medio de (i)
ajustar los IV, tamanios de las etapas a través de la ecuacion de ponderacion (4.2d) para fortalecer
la distribucion uniforme de los gradientes z. y, (i) agregar el nodo N (4.2) para compensar la
condicién de frontera tipo Neumann (3.5h).

En la siguiente seccién se presentan los métodos bajo los cuales en este trabajo se calculan los
errores de modelado debido a la incertidumbre de parametros ;5 (3.4) y debido a la discretizacion
espacial del modelo de N-etapas e, (3.7).
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4.3. Calculo de errores de modelado

En este trabajo, la eficiencia-cuantitativa es evaluada a partir de una comparaciéon entre
(i) el error de modelado debido a la discretizacion-espacial e, (3.7) y (ii) el error de modelado
debido a la incertidumbre-paramétrica €5 (3.4) tomando como base los criterios establecidos en
las definiciones 1y 2 (3.13, 3.14) del capitulo anterior.

Error de modelado debido a incertidumbre de parametros ¢,

Con el proposito de formular una métrica del error de modelado 5 (3.4) originado por la
incertidumbre-paramétrica, definida en el capitulo anterior como la diferencia entre (i) la solucién
7 del modelo distribuido (3.1) y (ii) el comportamiento real del reactor 7, (3.3), en este trabajo
se considera que: (i) las trayectorias reales del reactor de gas de sintesis m, (3.3) y (ii) la solucion
nominal 75 (3.1) se encuentran dentro de un conjunto de soluciones de alto orden con perturbacion
paramétrica A7y, es decir:

{ma(D, ), 7(p, 1)} € Amy = U2, w5 (p + P, 1) (4.4)
na =dim Amy =2", n,=dimp, pep

donde p es un subconjunto de n,, elementos del vector de errores de pardmetros p, el nimero na
de soluciones de alto orden perturbadas que contiene el conjunto Ay se obtienen agregando los
errores de parametros p en el modelo distribuido en EDPs (3.1), o el modelo de N-etapas, por
medio de un disenio 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 O'UN ={N,z}}
de distribucion de nodos uniforme z; y ntmero de nodos internos lo suficientemente grande
N =[N, Npge] (ver paso 1 del algoritmo de diserio de malla adaptable en la seccion 4.2).

Una vez calculado el conjunto de soluciones de alto orden con perturbacion paramétrica Ay,
se genera el i-ésimo vector de error promedio ponderado en estado-transitorio € 5 entre la solucién
en estado-transitorio de referencia 7y y la i-ésima solucién en estado-transitorio perturbada A},

esto es:
. m — Al
gh =100 x n x <|aa|> . t=[to, ty] (4.5a)
™ '
n = {1,0}, dim (1) = ngw i=1,...,na
1 es el vector de ponderacién que sirve para pesar los estados de interés, — define el valor

promedio para del error relativo entre la solucién en estado-transitorio de referencia 7y y la i-
ésima solucién en estado-transitorio perturbada Aﬂ'g para cada instante de tiempo del vector
t. Finalmente, el error de modelado en estado-transitorio €5 (3.4) debido a la incertidumbre de
parametros se define como:

o = méx {Aep} = méx {ep, €A, ..., x>}, , t=[to, ty] (4.5b)

Para el caso del error de modelado en estado-estacionario &5 (3.4b), este es calculado de
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forma similar, considerando esta vez las soluciones en estado-estacionario 75 y A7), es decir:

. o — AT
gl =100 x 7 x <M> (4.6a)
7o
co = méx {Af;} = max {5, X, ..., EAD} (4.6b)
donde, de igual forma, 1 es el vector de ponderacién, — define el valor promedio para del error

relativo entre la solucion en estado-estacionario de referencia 7y y la i-ésima solucién en estado-
estacionario perturbada A7}.

Error de modelado debido a la discretizacién-espacial e,

En esta seccion se presenta la formulacion de la métrica de error de modelado €, (3.7) de-
bido a la discretizacién-espacial del modelo de N-etapas, definida en el capitulo anterior como
la diferencia numérica entre (i) la solucion del modelo distribuido 7y (3.1) y (ii) la solucién del
modelo de N-etapas 7, (3.5).

Como primer punto, debido a la diferencia espacial entre (i) el ntimero de etapas (o nodos) de
la malla O'{Lv = {N, z;}'} utilizada para obtener la solucion de referencia 7y (ver paso 1 del algoritmo
de diseno de malla adaptable en la secciéon 4.2) y (ii) el menor nimero de etapas (o nodos) de
la malla o = {N, z} de la solucion reducida 7, se considera lo siguiente: elegir tinicamente la
solucion en aquellas etapas (o nodos) que coinciden, 6 se aproximan, espacialmente con los etapas
(o nodos) de la malla reducida o = {N, z}, con el proposito de generar la sub-solucion de referencia
73, esto es:

mi={m | z ~zu} v k=0,...,N+1, dim(73) = dim(m,) (4.7a)

Una vez generada la sub-solucion =3, se genera el vector de error promedio ponderado en
estado-transitorio &, entre la sub-solucién en estado-transitorio de referencia 73 y la solucion en
estado-transitorio reducida 7,:

|7T§_7TU|

go =100 x n x ( . > . t=[to, ty] (4.7b)
o t

n = {170}’ dim (77) = Ngw

donde n es el vector de peso que pondera los estados de interés, —  define el valor promedio
para del error relativo entra la solucién en estado-transitorio de referencia w3 y la solucion en
estado-transitorio reducida 7, para cada instante de tiempo del vector ¢.

Para el caso del error de modelado en estado-estacionario &, (3.7¢c), este se calcula de forma
similar, considerando esta vez las soluciones en estado estacionario 3 y 7, tal y como se muestra
a continuacion:

€5 =100 x n x (W) (4.8a)
L

ai={7 | ;i ~a } Vv k=0,...,N+1, dim(7%) = dim(7,) (4.8b)

n={10},  dim(n) =g
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donde, de igual forma, 1 es el vector de ponderacion, define el valor promedio para del error
relativo entra la solucién en estado-estacionario de referencia 75 y la en estado-estacionario redu-
cida 5.

Las métricas formuladas anteriormente, son también validas para el caso de los errores de
modelado e y &y (3.12) debido a la discretizacion-espacial de los modelos de N-etapas en linea
(3.9).

4.4. Esquema numérico de continuacién

El método de continuacioén, es un procedimiento numérico que calcula el conjunto de estados-
estacionarios (SSs) o soluciones periddicas mediante el seguimiento de cambios, de un conjunto
de soluciones conocidas, originados por la variaciéon de uno o varios parametros de Cinética-y-
Transporte del proceso (Seydel y Hlavacek, 1987; Allgower y Georg, 1990). En esta seccion, se
explica brevemente el esquema de continuacion 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

N:

de malla adaptable o = {N, 2z,} o uniforme o2

{N, z,} que brinda la descripcion eficiente-
cualitativa.

Retomando el concepto de conjunto limite ¥ (p) (3.2, 3.6) del conjunto de soluciones S de
estado-estacionarios SPF y ciclos limite S¢*, y la dependencia de este conjunto sobre el pa-
rametro continuo p, la determinacion del conjunto X (p) se construye a través del esquema de
p-continuacion, denotado por:

Y(p)~C[X(po)], peP=I[p ,p"] (4.9)

donde ¥ (pg) es el conjunto de solucion inicial, C es el algoritmo de continuacion 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 continuacién numérica y bifurcacién de sistemas
dindmicos 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 implicito ode15s para sistemas rigidos en ecuaciones diferenciales
ordinaria de MatLab (Gear, 1971; Shampine et al., 2003). El uso de este software tiene el propo-
sito de buscar estados-estacionarios estables de ramas desconectadas desde ¥ (p), incluyendo los
estados-estacionarios espurios (Lafon y Yee, 1996a,b).

En este sentido, en este trabajo buscamos la dependencia del conjunto limite X. (N) (3.6) de
estados-estacionarios sobre el pardmetro de discretizaciéon N, el cual es llevado a cabo mediante
el esquema llamado N-continuacion, denotado por:

Ed(N)%Cd[N,Ed(No)], Cq:=CoP, NENZ[l,die], N =N*"+2 (4.10)

donde X4 (Np) es el conjunto solucién inicial de SSs de un modelo inicial de Ny-etapas, P es el
predictor del conjunto de soluciones, C es el operador corrector de algoritmo Cq, N~ y N* son el
nimero minimo de etapas para evitar soluciones espurias y el maximo ntimero de etapas donde
aparece la N-bifurcacion, 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 region de confianza (Powell, 1968; Conn
et al., 1987) con una “sugerencia” inicial la interpolacion espacial 7y de los perfiles calculada con
un namero de etapa anterior. El corrector C obtiene el conjunto solucion X4 (N) por medio del
p-continuacion auziliar (3.16).

El esquema N-continuacion (4.10) puede ser aplicado al modelo de N-etapas (3.5) con malla
adaptable ¥ o uniforme Y. De esta manera, nosotros llamamos o-continuacion a esta especia-
lizacién del N-continuacion (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 sintesis a través del modelo en EDPs (3.1), un procedimiento de
dos pasos es desarrollado: (i) primero, el esquema de o-continuaciéon es aplicado a los casos de
malla uniforme O'ZZLV y adaptable aév , proporcionada por el esquema de colocacién de nodos de
la seccion 4.2, produciendo las soluciones de estados-estacionarios y ciclos-limite S = X4 (N)
(3.16) del modelo por etapas confiable y (ii) agregando un numero de etapas igual dos a partir
de N7((3.18)) para asegurar la confiabilidad y estabilidad estructural del modelo. De acuerdo a
la definicion 3 (3.20), el modelo por etapas eficiente-cualitativo es aquel con el menor nimero de
etapas limite para asegurar la estabilidad estructural del modelo de bajo orden, esto es:

Ny =min (N, ,Ny), VNeN, =[N ,Np):S=3a(N) =23 (Npge), N~ =1 (4.11)

En este capitulo, 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 capitulo anterior, también se han
presentado las herramientas numéricas que seran utilizadas para evaluar los objetivos de mode-
lado y que forman la base de desarrollo de la metodologia de modelado que se propone y que es
ejemplificado en el siguiente capitulo. Asi, en el siguiente capitulo, la propuesta metodologica de
modelado es aplicada al caso de estudio de acuerdo a los tres enfoques de modelado: (i) mode-
lado local del estado estacionario de igniciéon con eficiencia cuantitativa, (ii) modelado global del
conjunto de estados estacionarios con eficiencia-cualitativa y (iii) modelado de la operacion de
arranque con eficiencia-plena.



Capitulo 5

Aplicacion al caso de estudio

En este capitulo se aplica la propuesta metodolégica de modelado al caso ejemplo del reactor
de gas de sintesis de pequena 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 dindmica no-lineal local del
estado-estacionario de ignicion, el interés sobre esta descripcidon se debe a que la mayor parte del
tiempo el reactor de gasificacion opera en este estado, (ii) modelado global eficiente-cualitativo de
estados estacionarios del reactor, es decir, modelos dindmicos eficientes de estructura estable (sin
dindmicas espurias) y (iii) modelado eficiente-pleno para representar operaciones de encendido del
reactor.

En la primera seccién de este capitulo, 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 parametros y discretizacidon-espacial. También se aplica el algoritmo de disenio de
malla adaptable (seccion 4.2) y se presenta una comparacion numeérica acerca de las capacidades
descriptivas de los modelos de N-etapas de malla adaptable y uniforme.

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

Finalmente, se atiende el propoésito de modelado para describir la operaciéon 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 nimero
de etapas. Este proposito es abordado con base en el modelo de N-etapas fuera de linea, es decir,
sin ayuda auxiliar de la mediciéon de temperatura y, con el modelo de N-etapas en linea que
garantiza una solucién restringida del modelo acorde a la trayectoria de los datos de temperatura
medidos en el reactor. De aqui en adelante usaremos la nomenclatura o) (6 wY) para referirnos
a una malla (6 soluciéon) de N-etapas, 6 nodos, adaptables [d = a| o uniformes [d = u]. Para el

caso de modelos en en linea (3.9) se usara o}'* 6 wi'*.

5.1. Modelo eficiente-cuantitativo de dindmica local

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

45
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estado estacionario de interés, 7y utilizando (i) el vector de parametros de Cinética-y-Transporte
nominales p y (i) una malla o?¥ = {N, z}'} de distribucion de nodos uniforme z; y nimero de
nodos internos lo suficientemente grande N' = [N™*, N,4.]. En en este caso nos interesa mode-
lar con un bajo nimero de ecuaciones el estado-estacionario de ignicién, el vector de pardmetros
nominales p es extraido de (Di Blasi, 2000) y o = {50,2;}} es utilizada como la la malla de
alto orden con: (i) intervalos espaciales uniformes z,, y, (ii) ntimero de etapas N' = 50 de acuer-
do al limite superior del enfoque de modelado por etapas [3.8] (Badillo-Hernandez et al., 2017;
Hlavacek et al., 2000). La dimension 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 obtencion del error de modelado en estado estacionario &5 (4.6a) debido
a la incertidumbre de pardametros [ver seccion 4.3|, hemos elegido dos subconjuntos p de n, = 4
elementos del vector de errores de parametros que pertenecen a p, ver Tabla 5.1. El propoésito de
esta doble eleccidén es mostrar el rol que juega el tamano del error de modelado &, debido a la
incertidumbre de parametros, en la selecciéon del ntimero de etapas N, de acuerdo a la Definicién 2
(3.14). La Tabla 5.1 muestra los rangos de incertidumbre en p; y po para los pardmetros energia de
activacion de pirdlisis de biomasa (E,1), entalpia de reaccion de combustion de carbonizado (Hes),
coeficiente de difusion de calor (Dg) y fraccion de vacio del lecho(e). El nivel de incertidumbre de
los parametros 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 gasificacion de Manurung y Beenackers (1993); Shwe (2004). Una vez
definidos los vectores Py y Pa se obtienen las na = 2™ = 16 soluciones de alto orden perturbadas
del conjunto A7, por medio del disefio 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 sintesis 7, y (ii) la solucién nominal 75 se encuentran dentro de A7 (4.4). Una muestra de la
soluciones en estado-estacionario de ignicién de referencia 720 y el conjunto de soluciones A7’
para P (ver Tabla 5.1), obtenidas con oY = {50, z;}} , se presentan en la Figura 5.1.

Tabla 5.1: Subconjuntos de errores de pardmetros p € p con n, = 4.

p | Epr | Hes | D [ € |

D1 +2% +5% +5% +4%

D2 +1% +2% +2% +1%

Tabla 5.2: Cuatro casos de vector de ponderacion 1.

’ H Temp‘ Char ‘ H, ‘ CcO ‘ COo ‘ H,0 ‘ CH, ‘ Tars ‘ g ‘ Qs ‘
lmft fr [t Jr Jr [t Jr [t [t [U |
(met o v Jr Jr Jo |t Jo 1 [Oo |
[m [t Jo Jo Jo Jo Jo Jo Jo 1 [Jo |
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Figura 5.1: Perfiles de la solucién en estado-estacionario de ignicién. Las gréaficas muestran las
soluciones de referencia w2° (linea negra) y el conjunto de soluciones perturbadas Aw2’(p1) [lineas
grises|.

Especificamente, para el calculo del error de modelado &5 (4.6a), se han elegido tres casos
para el vector de ponderacion i (ver Tabla 5.2). Donde, 11 y m2 son vectores que contiene mas
estados de interés incluyendo Temperatura promedio, componentes de fase gas y solida y veloci-
dades axiales, mientras que, 13 es mas simple y solo contiene Temperatura y flujo axial de gas de
sintesis producido.

Los pasos segundo y tercero del algoritmo de diseno de malla adaptable indican la construc-
cion del mapa de gradiente 3 — ~ (4.1), con base en la soluciéon de referencia w)°, y el disefio 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 (N, = N —1 = 4). El area total ar esta dividida en N, secciones
de igual area mediante el vector z; (4.2b), la busqueda de los N,-centros, que divide cada seccion
en dos areas iguales, se hace por medio de vector z. (4.2¢). La Figura muestra que: (i) el mapa
B — ~ captura la zonas de alta variacion sobre v = [0 — 0.1], de acuerdo a los perfiles en estado
estacionario de la solucion de referencia 720 de la Figura 5.1 y, (ii) la mayorfa de los nodos de 2. (o
zp) aparecen localizados en la zona de alta variacion de los perfiles v = [0 —0.1] (o v = [0 —0.2]).
Mediante esta grafica es posible deducir la necesidad de generar un método para optimizar la
distribucién interna de los nodos de la malla, ya que, para este caso de N, = 4, si se considera solo
el vector de centros z. = [0.0283 0.0535 0.1041 0.2911], que distribuye uniformemente el 4rea
bajo la curva, 6 z,, = [0.2000 0.4000 0.6000 0.8000], 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: Aplicaciéon del segundo y tercer paso del método de disefio de malla adaptable para
N =5, N, = N —1 = 4. La grafica muestra el mapa 3 — =, el 4rea total bajo la curva ar, su
particion en N, secciones iguales a través de 2% (4.2b) y la localizacion de los N,-centros para
cada seccion a través de z¢ (4.2c).

de diserio de malla adaptable es complementar la informacién a través de la ecuacién de balance
(4.2) y la ecuacion de compensacion de la condicion de frontera tipo Neumann (4.3), dando como
resultado la malla optimizada o = {5, [0 0.0342 0.0819 0.2065 0.5927 0.9800 1]}.

Ahora, una vez disefiada la malla adaptable o2 el cuarto paso indica calcular (i) la solucién
reducida en estado-estacionario 72 por medio del modelo de N-etapas (3.5) y (ii) el error de
modelado debido a la discretizacion-espacial &, (4.7) entre la soluciéon reducida 72 y la solucién
de referencia 720, Finalmente el quinto paso sefiala la comparacion de los errores &, y &5 a través
del criterio (3.14) de la definicion 2.

Para ejemplificar y comparar el desempeno de las soluciones reducidas de los modelos de eta-
pas adaptables 7?(]1\7 y uniformes ﬁ'iv hemos aplicado los pasos 1 al 4 con N = [2—12], utilizando los
cuatro diferentes vectores de ponderaciéon 1 de la Tabla 5.2 y los dos subconjuntos P de errores de
parametros de la Tabla 5.1. La sintesis de estos resultados de simulaciéon se muestra en la Figura
5.3 a través de la comparacion de los errores de modelado estado-estacionario &, (4.8a), de los
modelos de malla adaptable @YY y uniforme 7Y, y &5 (4.6a), donde, de acuerdo a la definicion 2
(3.14), se puede concluir lo siguiente : para el caso de Py (6 p2) y los vectores de ponderacion n,
el modelo de malla adaptable oY es eficiente-cuantitativo en estado-estacionario con N = 5 (6
N. = 8). En el caso de la malla uniforme o2, para p; (o P2) se requiere un ntiimero de etapas
N =8 (6 N. = 21). Los resultados cuantitativos demuestran que al usar la malla adaptable o, el
error de discretizacion €n se desvanece mas rapido conforme incrementa N y existe una reducciéon
en el namero de ecuaciones del modelo = 9 EDOs (3 etapas).

Por otro lado, una verificacion cualitativa acerca de la descripciéon de los perfiles estaciona-
rios del estado de ignicion es presentada en la Figura 5.4 (6 5.5) por medio de una comparacion

visual de la solucién de referencia 72, el conjunto de soluciones con perturbacién de parametros

9

AT (p1) [6 ATDO (o) | v las soluciones reducidas de malla adaptable 72 (6 72) y uniforme 75 (6
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Figura 5.3: Comparacion de errores de aproximacion &y para modelos de malla adaptable o, (linea
punteada) y uniforme o, (linea discontinua) utilizando los diferentes vectores de ponderacion n
de la Tabla 5.2 y el vector.

710). Las graficas muestran los perfiles de Temperatura, densidad de Carbonizado, componentes
de la fase gas Ho, CO, COy, HoO y C'H4, asi como, el flujo axial de la fase gas y so6lida. Desde
una perspectiva cualitativa, y también cuantitativa (Figura 5.3), es posible notar que la solucion
reducida 72 tiene un buen desempefio y es comparable a la solucién 7S, de mayor niimero de
etapas, mientras que, ﬁ'g tiene un seguimiento muy cercano a la solucién de referencia 7?;30, prin-

cipalmente, en la zona de alta variacion de los perfiles z = [0 0.1].
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Figura 5.6: Comparacion de trayectorias en estado transitorio para el error de modelado €5 y el
error de aproximacion e, el hot-spot y la temperatura y flujo de gas de sintesis a la salida del

reactor. La comparacion incluye la soluciéon de referencia mw2", las soluciones reducidas de malla

adaptable 75" y uniforme witl oV y el conjunto de soluciones perturbadas Aw20 (1).

Finalmente, los resultados locales de estado transitorio son desplegados en la Figura 5.6. Se
considera una condicion inicial con 7' = 800 (K), p, B = 100 (kg/m?), pC = 40 (kg/m?). Primero
se comparan los errores €5 y £y para la solucion completa (todas la etapas) y luego para la etapa
N + 1. Luego, la temperatura del punto caliente (Hot-spot) y el poder calérico y el flujo méasico
del gas de sintesis producido. Particularmente, es posible observar un comportamiento similar
entre las trayectorias de los modelos de malla adaptable o2 y uniforme o con la ventaja de que
la malla adaptable presenta un menor sobre-paso menor dentro del conjunto de soluciones per-
turbadas Aw2? (p1). Estos resultados en estado estacionario y transitorio demuestran la ventaja,
conveniencia y factibilidad para reducir el orden del modelo de acuerdo al propésito de mode-
lado eficiente-cuantitativo local basados en el disefio de una malla o = {N, 2}, adaptada a las
necesidades descriptivas de estado-estacionario. Especificamente, la dindmica no-lineal del estado
estacionario de ignicién de interés es apropiadamente descrito con 15 EDOs (o7?), alrededor de
40 % menos nimero de ecuaciones que con malla uniforme (o), y 90 % menos si es compara-
da con la solucién de referencia 720 (150 EDOs), sin mencionar el nimero de nodos de 250-700

(3000-7000 EDOs) utilizados en resolvedores de EDPs.
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En esta secciéon se ha abordado el objetivo de modelado de descripciéon numérica eficiente de
la dindmica local alrededor del estado-estacionario de ignicion del reactor de gas de sintesis, ttil
para la descripcién de operacion continua asi como tareas fundamentales de control local. Con
base en la definicion de eficiencia-cuantitativa (3.13, 3.14), se determiné que los modelos de malla
adaptable ofrecen una reduccién de al menos 9 EDOs con respecto a su contraparte de modelos
de malla uniforme. Se ha implementado y ejemplificado el algoritmo de diseno de malla adaptable
considerando un modelo de referencia de 150 EDOs. En la siguiente seccién se abordaré el objetivo
de modelado para la representacién eficiente de estados-estacionarios, es decir, modelo reducidos
sin comportamientos de dindmica espuria.con base en la definicion de eficiencia-cualitativa (3.20).

5.2. Modelo eficiente-cualitativo

En esta secciéon de aborda el objetivo de modelado para representar la dindmica global de
manera confiable y eficiente para garantizar la estabilidad estructural del modelo para no generar
dindmicas espurias, este enfoque de modelado eficiente-cualitativo (3.20), es utilizado principal-
mente para los problemas de determinaciéon 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 sintesis. En este trabajo previo,
tinicamente se han evaluado modelos de malla uniforme concluyendo que a partir de un modelo
> 10 etapas, 30 EDOs, la estabilidad-estructural prevalece, es decir, no existen dindmicas espurias
en el modelo. Particularmente en este trabajo, la novedad es evaluar los modelos con tipo de malla
adaptable aév y uniforme aiv para determinar en cual de los casos es posible obtener modelos de
menor nimero de etapas con estructura-estable.

Cabe recordar que de acuerdo a los estudios recientes de simulacion (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 ignicion
de interés para la operacion continua, (ii) un estado estacionario de extincion y (iii) un estado
inestable tipo punto-silla en medio de los dos estables (Figura 3.1), esto es:

S(}EE:{XLXZ’X?)}:E(?E(Z))N)? N:[N+7di€]7 N+:L/dp

Para ejemplificar este objetivo de modelado, hemos retomado los modelos de malla adaptable
a(]lv y uniforme afLV para aplicar el esquema numérico de o-continuacion de la seccidén 4.4, con el
fin de determinar la dependencia del conjunto limite SF¥ = S5 (p, o) de estados-estacionarios
sobre el parametro y grado de libertad o = {N, z4}, con distribuciéon espacial z adaptable d = a
6 uniforme d = u,.

La Figura 5.7 muestra las curvas de estabilidad-estructural donde es posible notar que la

descripcion cualitativa de la multiplicidad de estados estacionarios es mejor lograda con modelos

Ny

basados en mallas uniformes. De acuerdo a la definiciéon 3 (3.20), el modelo de malla uniforme o)

con Ny = 8 es eficiente-cualitativo. En la figura, para el caso de la malla uniforme para N* < 6,
conocido como el namero de etapas de la bifurcacién de Hopf, prevalece una estructura fragil del
modelo y, N~ = 8 es el limite 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 oY y uniforme
N
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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 fragil del modelo es para N* < 15 y la estabilidad
estructural del modelo se garantiza para N~ > 17 (3.18). Una demostracion visual de la aparicion
de estos estados-estacionarios espurios se muestra en la Figura 5.8. En esta imagen se muestran
los perfiles de Temperatura del conjunto limite (p,o) para aév, con N = 3,4,5,8, y Uiv con
N =4,8,12,17. Estos resultados sugieren que el hecho de disenar un modelo por etapas de malla
adaptable a'év , para uso local exclusivo del estado-estacionario de ignicién de interés, no garantiza

un apropiado desempeno en regimenes transitorios.

En la siguiente seccién se abordara el objetivo de modelar la operacién de arranque-encendido
del reactor de gas de sintesis con base el enfoque de modelado de eficiencia-plena. Sabiendo que la
multiplicidad y dimensién del modelo esta en juego, naturalmente surge la pregunta sobre cémo la
basqueda de baja dimensionalidad puede beneficiarse del empleo en linea del modelo por etapas
junto con un sensor de temperatura. En la siguiente seccién, los datos del sensor de temperatura
se emplean junto con los modelos de N-etapas. El objetivo es reducir atin més el orden del modelo
y aumentar la confiabilidad del modelo para obtener modelos de bajo orden apropiados para el
diseno avanzado de estimadores y controladores.
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5.3. Modelo eficiente-pleno

En esta seccion se aborda el enfoque de modelado de eficiencia-plena. De acuerdo con la
definicion 3.21, un modelo es eficiente-pleno si es (i) eficiente-cuantitativo y eficiente-cualitativo,
es decir, este atributo denota aquellos modelos de minimo nimero de etapas N . que cumplen con
(1) una solucion global “confiable” de conjuntos limite S, y (ii) precision numérica “comparable”
a las soluciones de alto orden con incertidumbre pardmetrica p. Con el proposito de evaluar la
estabilidad-estructural del modelo, asi como, la precisién numérica del mismo, hemos puesto como
objetivo de modelado la descripciéon de la operacién de arranque del reactor de gas de sintesis.
Para esto, se considera una condicién inicial donde el reactor se encuentra encendido solo en una
zona, existe inicamente biomasa en la parte superior y carbon en la parte inferior tal y como se
describe en la Tabla 5.3. La determinacién del modelo de Ny .-etapas (3.21) se hace valorando
las propiedades de eficiencia cuantitativa y cualitativa sobre los modelos de malla adaptable a'év

y uniforme O'fLV y para los casos de modelos por etapas sin medicion de temperatura (3.5), y los
50

modelos por etapas en linea (3.9). De manera similar, se considera la malla de alto orden o7°,

50

para obtener las solucién de referencia 7",

con parametros nominales p, y para el conjunto de
soluciones perturbadas Aw>?, con los subconjuntos de errores de pardmetros p; y po de la Tabla
5.1. También se retoman los vectores de ponderacion n (Tabla 5.2) para el célculo de los errores

de modelado e, (4.7) y €5 (4.6a).

Tabla 5.3: Condicién inicial considerada para operacion de encendido.

Estado / z[m] 0 — | 0.06—| 0.11—| 0.16—| 0.21—| 0.26—| 0.31—| 0.36—| 0.46—
0.05 | 0.10 | 0.15 [ 0.20 | 0.25 | 0.30 | 0.35 | 0.40 | 0.50
Temperatura [°K] 300 | 1000 | 1000 | 1000 | 1000 | 300 | 300 | 300 | 300
Biomasa [kg/m’] 200 | 200 | 200 |200 |[200 [0 0 0 0
Carbonizado [kg/m*] | 0 0 0 0 0 60 |60 |60 |60

Modelos de N-etapas sin mediciéon de temperatura

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

1. Para el caso del subconjunto de errores de parametros p; (Tabla 5.1) y conforme a los
resultados mostrados en las Figuras 5.3 y 5.7, el modelo de Ny .-etapas de malla uniforme
od, Ny . = 8, es eficiente-pleno.

2. Por otro lado, si se considera el caso del subconjunto de errores de parametros po (Tabla
5.1) y las curvas desplegadas en las Figuras 5.3 y 5.7, el modelo de Ny .-etapas de malla
adaptable ol7, Ny, . = 17, es eficiente-pleno.

Los conclusiones anteriores demuestran la importancia de la precision requerida (e, [4.7])
de la solucién reducida, sobre la magnitud del error de modelado debido a la incertidumbre de
parametros €5 (4.6a), ya que por un lado, cuando el error de modelado es relativamente grande,
un modelo de malla uniforme simple o} puede cumplir con el enfoque de modelado de eficiencia-
plena; sin embargo, cuando la exigencia de precision numérica es mayor, un modelo de malla
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Figura 5.9: Comparacion de trayectorias en estado transitorio, de la operacién de arranque, para
el error de modelado €5 y el error de aproximacion e, el hot-spot y la temperatura y flujo de
gas de sintesis a la salida del reactor. La comparacién incluye la solucién de referencia w2°, las
solucion reducida de malla adaptable 7l y uniforme 772’21, y el conjunto de soluciones perturbadas

A7 (Pa).

adaptable especializada oY es necesario. En la Figura 5.9 se muestran las trayectorias en estado-

transitorio de la operacion de arranque para los errores de modelado £, y €5, asi como, de los
estados y salidas de interés para el caso subconjunto de errores de parametros po (Tabla 5.1).
En este caso, es posible notar que, las trayectorias del modelo reducido de malla uniforme 7&

permanecen fuera del conjunto de soluciones perturbada de alto orden Am30 ().

Modelos de N-etapas en linea

Cabe recordar que el modelado en linea se caracteriza por el reemplazo de la k-ésima ecuaciéon
de temperatura 73 (t) por el valor interpolado correspondiente 74(t) (3.9¢) dado por la ecuacion
algebraica que contiene una medicion de temperatura y(t) (2.7a) debidamente colocada a lo largo
del reactor (2.8a). Una vez que se lleva a cabo esta sustitucion se produce una representacion cuyo
comportamiento dindmico es gobernado por los datos de la mediciéon 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 proposito es la eficiencia de modelado del reactor
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de gas de sintesis, en el sentido del menor niimero de ecuaciones posibles para describir el proceso,
el principal beneficio de esta variaciéon de modelado es que se asequra la estabilidad-estructural del
modelo por medio de la restriccion numérica de las trayectorias del modelo reducido que estan
sujetas al comportamiento ‘“real” de temperatura del reactor, es decir, elimina la dindmica espu-
ria originada por sub-representacion (“bajo” ntiimero de etapas) del proceso (Lafon y Yee, 1996a,b).

Para llevar a cabo la aplicacién y evaluacién de los modelos en linea hemos seguido el si-
guiente procedimiento de cuatro pasos: (i) retomar el conjunto de modelos de malla adaptable oY
y uniforme oY obtenidos en la seccién 5.1, (ii) reemplazar la k-ésima ecuacion de balance de calor
por la nueva ecuacion de calor 75(t) (3.9¢), que relaciona la medicion de temperatura y(t) (2.7a), y
calcular la solucion restringida 7% (3.9) del modelo de N-etapas en linea, (iii) calcular los errores
de modelado debido a la discretizacion-espacial €, (4.7) para cada modelo y (iv) finalmente, a
través de la aplicacion de la definicion 2 (3.14), establecida en la seccion 3.2.1, elegir el modelo
eficiente-pleno.

Las simulaciones son hechas considerando la condicién inicial descrita en la Tabla 5.3 para
el caso modelo de referencia, mientras que, para el caso del modelo en linea se considera que el
reactor se encuentra a temperatura constante T' = 300 [°K] y lleno de biomasa B = 200 [kg/m?]
(sin carbonizado C = 0 [kg/m?]). Considerando el estado-estacionario de ignicion, el perfil de tem-
peratura obtenido de la solucién de referencia 7y y aplicando el criterio de colocacién de sensor
(2.7a), el sensor de temperatura esta localizado en Z, = 0.01[m], por lo que y(t) = 7(0.1,%) es la
senial de interés que se incluye en la ecuacion 75(t) (3.9¢).

Parte de los resultados de simulaciéon de estos modelos en linea son mostrados en la Figu-
ra 5.10 a través de la comparacion de los errores de modelado en estado-estacionario & (4.8a),
de los modelos de malla adaptable #2Y* y uniforme 72¥*, vy &, (4.6a), utilizando los vectores de
ponderaciéon n de la Tabla 5.2 y los dos subconjuntos p de errores de parametros de la Tabla
5.1. De acuerdo a la definicion 2 (3.14), se puede concluir lo siguiente: para el caso de Py (6 P2)
y los vectores de ponderacion n, el modelo de malla adaptable o= es eficiente-cuantitativo en
estado-estacionario con N, = 3—5 (6 N. = 6—8). En el caso de la malla uniforme o, para p; (o
P2) se requiere un nimero de etapas N = 8 (6 N > 12). Los resultados cuantitativos demuestran
que al usar la malla adaptable O'év , el error de discretizaciéon & se desvanece mar rapido conforme
incrementa N y existe una reduccion en el namero de ecuaciones del modelo > 9 EDOs (3 etapas).
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Figura 5.10: Comparacion de errores de modelado &, (linea gris) y £ (linea negra) para modelos
de malla adaptable o, (linea punteada) y uniforme o, (linea discontinua) para los vectores de
ponderacion i (Tabla 5.2) y los subconjuntos p de errores de parametros (Tabla 5.1).

Por otro lado, en la Figura 5.10 también se comparan los errores de modelado en estado-

estacionario €y de los modelos sin medicion (lineas grises) y los modelos en linea (lineas negras).

Las graficas muestran que para el caso de las soluciones de los modelos en linea de malla adap-

table w¥* se logran mejoras cuantitativas respecto a las soluciones de los modelos sin medicién,

mientras que, dichas mejoras no son frecuentes para el caso de los soluciones de los modelos

de malla uniforme 71'5V *. De tal manera, se puede concluir que las mejoras cuantitativas son lo-

gradas a través del conocimiento de la sefial de temperatura y(t) y esto refleja una reduccion en
la orden del modelo de al menos > 3 EDOs en comparacion con la version del modelo sin medicion.

Las Figuras 5.11 y 5.12 afirman la eliminacién de los estados-estacionarios espurios. Ya que,
dada la naturaleza de la condicion inicial (Tabla 5.3), cercana al estado-estacionario de apagado
(Figura 3.1), las trayectorias de la solucion del modelo en linea 7* se manifiestan de manera

univoca por la medicién de temperatura, de modo que la propiedad de multiplicidad espuria del
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Figura 5.11: Comparacion del error de modelado € para las soluciones de los modelos en linea
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modelo sin medicion (ver Figura 5.8) desaparece. Especificamente, la Figura 5.11 ilustra el com-
portamiento transitorio del error de modelado €% en la etapas k = 1,2,3 y N +1 de las soluciones
de los modelos en linea w34, w8* and w§%, w14, por otro lado, la Figura 5.12 muestra las trajecto-
rias del modelo de referencia y los modelos reducidos para los estados de Temperatura, Hs, flujo
de gas de sintesis producido g, y valor calorifico alto (Higher heating value -HHV) en tres zonas
diferentes a los largo del reactor (alta, media y baja). Las graficas 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 reduccion al menos del 30 % puede ser lograda con la malla adaptable.

Por dltimo, en la Figura 5.13 se presenta una verificacién cuantitativa por medio de los
perfiles de ignicién del estado-estacionario de interés, donde se muestra la solucién de referencia
720, el conjunto de soluciones perturbadas A®20 y las soluciones reducidas de los modelos en linea
de malla adaptable 74* y uniforme 75* para los estados de Temperatura, densidad aparente de
biomasa, carbonizado, componentes de fase gas Hs, CO, COo, HoO y CH4 y flujos axiales de
ambas fases.
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Figura 5.12: Trayectorias en estado transitorio de Temperatura, Ho, flujo de gas de sintesis g4 y
valor calorifico alto (Higher heating value - HHV), en las zonas alta, media y baja del reactor.
Las graficas incluyen la solucién de referencia nominal 720 y las soluciones reducidas del modelo

en linea de malla adaptable w2*, w8* y uniforme 7&*
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En esta seccion, se evaluaron los alcances del modelado de eficiente-plena del reactor de gas
de sintesis a través de las mallas adaptables y uniformes y la ayuda de la medicién de temperatura.
Los resultados sobre el uso del modelo en linea demuestran la (i) eliminacion de la multiplicidad
espuria y, (ii) la reduccion del orden del modelo para satisfacer las demandas cuantitativas respecto
al problema de describir la operaciéon de arranque del reactor.

5.4. Sintesis de resultados

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

= Modelo eficiente-cualitativo: Para el caso de la descripciéon local eficiente del estado
estacionario de ignicion, considerando el subconjunto de errores de parametros py (6 Po) y

Ne

. ° es eficiente-cuantitativo

los vectores de ponderaciéon 1, el modelo de malla adaptable o
en estado-estacionario con N. = 5 (6 N. = 8). En el caso de la malla uniforme &, para

P1 (0 P2) se requiere un nimero de etapas N = 8 (6 N, = 21). Los resultados cuantitativos
N

o » el error de discretizacion £y se desvanece

demuestran que al usar la malla adaptable o
mar rapido conforme incrementa N y existe una reduccion en el nimero de ecuaciones del

modelo > 9 EDOs (3 etapas).

= Modelo eficiente-cualitativo: El modelo de malla uniforme o> con Nx, > 8 es eficiente-
cualitativo, mientras que para el caso de modelos de malla adaptable se requieren N = 17
etapas.

= Modelo eficiente-pleno:

e Modelo por etapas sin medicion: Para el caso del subconjunto de errores de parametros
P1, el modelo de Ny .-etapas de malla uniforme ol Ny . = 8, es eficiente-pleno. Por
otro lado, si se considera el caso del subconjunto de errores de parametros po, el modelo
de Ny -etapas de malla adaptable al”, Ny . =17, es eficiente-pleno.

e Modelo por etapas en linea: Para el caso de p; (6 p2) y los vectores de ponderacion n,
el modelo de malla adaptable o< es eficiente-cuantitativo en estado-estacionario con
N. =3-5 (6 N- = 6—8). En el caso de la malla uniforme o2, para p; (o po) se requiere

un nimero de etapas N = 8 (6 N. > 12). Los resultados cuantitativos demuestran que
N

-, el error de discretizaciéon £y se desvanece mas rapido

al usar la malla adaptable o
conforme incrementa N y existe una reducciéon en el niimero de ecuaciones del modelo

> 9 EDOs (3 etapas).

Finalmente, la Tabla 5.4 muestra una comparaciéon 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 reduccién en el numero de ecuaciones requeridas
para describir de el comportamiento local y/o global del reactor de gas de sintesis.
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Tabla 5.4: Comparacion entre el presente y otros estudios de diferentes variables de interés a la
salida del reactor de gasificacién.

Variable [ A B /¢ | |JE |F |G [H |I
%Xco 18.5-20 | 20-28 18 17-18 | 15-17 | 17.2 16 17.1 | 17.2
%X H, 10-17 5.4-10 | 13 11-13 | 21-20 | 12.9 12 12.8 | 12.2
%Xco, 9-15 10-11 14 11-13 | 12-13 | 12.6 12.8 12.6 12.2
%Xcm, 24-45 | 4-7 3.5 - 2.0 2.8 2.7 2.8 2.7
%X H,0 9 10.5-11 | 8 - - 7.5 8.6 7.5 8.2
%Xn, 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

m (kg/s) 44 - 43 - - 46.5 45.5 46.0 | 45.9

HHV (MJ/kg) | 5.5 72 5 - 5 5.1 47 |49 [50
Local y/o Global ‘ Local ‘ Local ‘ Local ‘ - ‘ Local ‘ Global‘ Local ‘ Global‘ Global

A:Di Blasi (2000), simulacion, 14 EDPs, Diferencias Finitas, Npge &~ 250 — 500,
ms,in = 18 (kg/hr), g in = 27 (kg/hr)

B:Rogel (2007), simulacion, 18 EDPs, CEFD Volumen Finito, 2 dimensiones, Npge ~ 100,
Mg im = 15 (kg/hr), mgin = 22.5 (kg/hr)

C:Badillo-Hernandez et al. (2013), simulacion, 3 EDOs + 8 EDAs, N = 3
D:Manurung y Beenackers (1993), experimental

E:Ggbel et al. (2007), simulacion y experimental, 3 EDPs + 1 EDO, Volumen Finito
Msim = 24.8 (kg/hr), g m = 25.9 (kg/hr) + "geam,in = 7 (kg/hr)

F:Este estudio, 3 EDOs + 8 DAEs, Modelo de referencia N,q. = 50, 150 ODEs + 400 DAEs,
ms,in = 18 (kg/hr), g in = 27 (kg/hr)

G:Este estudio, 3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido N = 5, 15 EDOs,
Mem = 18 (kg/hr), mgn = 27 (kg/hr)

H:Este estudio, 3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido N =17, 51 EDOs
msim = 18 (kg/hr), mgin = 27 (kg/hr)

I:Este estudio,3 EDOs + EDAs, Modelo Reducido en linea N = 4, 11 EDOs
ms,in = 18 (kg/hr), g in = 27 (kg/hr)




Capitulo 6

Conclusiones

En esta tesis se ha abordado el problema de modelar eficientemente la dinamica local y/o
global de una clase de reactores de gasificacion, donde el término eficiente se ha es utilizado co-
mo sinénimo para definir aquellos modelos que (i) satisfacen los objetivos descriptivos de forma
confiable y (ii) contienen el minimo nimero 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 manipulacién analitica que beneficien en
un mejor entendimiento de fenomenos y propiedades fundamentales del proceso (diseno de equipo,
multiplicidad de puntos de equilibrio, operaciones de encendido y apagado, etc.) y el diseno de
algoritmos de control, monitoreo y estimacién avanzados necesarios en la operacion del reactor de
gas de sintesis.

El problema de modelar con el menor ntimero de ecuaciones posibles el comportamiento
dindmico del reactor de gasificacién, ha sido motivado por los ain existentes desafios de control,
confiabilidad y optimizacién del proceso. De tal forma que en este trabajo se plantea la idea de
un acercamiento a la solucion de estos desafios desde un marco de analisis dindmico avanzado
donde las representaciones de orden reducido y de simplicidad maxima son aspectos deseados.
Aunque la naturaleza distribuida, la compleja dindmica no-lineal y los fenémenos de transporte
y procesos de conversion de sblido-a-gas involucrados en el proceso, provocan por si mismos un
problema en la representacion del proceso, en este trabajo se fundamenta en la idea de la teoria
de control constructivo (Sepulchre et al., 1997) que dice que la seleccion del modelo constituye en
si 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 precision 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 propositos
de modelado en particular: (i) descripcion numérica eficiente de la dindmica local alrededor del
estado-estacionario de ignicion, (ii) representacion eficiente de los estados-estacionarios, es decir,
modelos reducidos sin comportamientos de dinamica espuria y, (iii) descripcion eficiente de la
operacion de arranque del reactor de gas de sintesis. Asi, la propuesta de modelado de bajo orden
del reactor de gas de sintesis espacialmente distribuido, se ha propuesto a la luz de objetivos de
modelado especificos e incertidumbres de parametros 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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cion efectiva del tipo de malla uniforme o adaptable de los modelos de N-etapas, generados a partir
de la discretizacion espacial del modelo distribuido en ecuaciones diferenciales parciales (EDPs)
que comunmente representa este tipo de reactores y, (ii) la inyeccion de datos de una senal de
temperatura que asegura una restriccién dindmica del modelo acorde a la trayectoria “real” medida.

Las aportaciones en este trabajo consisten en (i) la metodologia para disenar modelos por
etapas de bajo orden de propositos especificos, (ii) el esquema de colocacion de nodos para disenar
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 parametros y a la discretizacidén-espacial.

La efectividad y alcances de la metodologia de modelado propuesta en este trabajo, fueron
ilustradas y probadas sobre un caso ejemplo de un reactor de gasificaciéon piloto de pequena escala
previamente modelado. De acuerdo a los resultados para un caso de incertidumbre tipica de pa-
rametros (12) y una balanceada ponderacion de estados de interés (p;), se concluye lo siguiente:
(i) cuantitativamente, la operacion continua alrededor del estado-estacionario igniciéon se puede
describir de forma eficiente, no mas alla de la incertidumbre tipica del modelo respecto al com-
portamiento real del reactor, con modelos de malla adaptable con nimero de etapas N = 5 (15
EDOs), mientras que, un modelo de malla uniforme requiere un nimero de etapas N = 8 (24
EDOs) para el mismo propésito, (ii) cualititativamente, la dindmica biestable se puede describir
de manera eficiente con un modelo de malla uniforme con nimero de etapas N = 8 (24 EDOs),
mientras que, un modelo de malla adaptable requiere un ntimero de etapas N = 17 (51 EDOs) v,
(iii) la operacion transitoria de arranque se describe de manera eficiente con un modelo en linea,
manejado por una sefial 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 linea de malla
uniforme requiere N = 8 etapas (23 EDOs). Esta tultima mejora se debe a que la inyeccion de
una medicién de temperatura en linea 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 investigacion abren la via para continuar los estudios sobre:

= Abordar las nociones de estabilidad, controlabilidad y detectabilidad, y el disefio de esquemas
avanzados o convencionales de control de realimentacién de salida, asi como, de observadores
avanzados para fines de control y monitoreo.

= Extender la aplicaciéon de los resultados y la metodologia aplicada al modelo de N-etapas a
reactores con diferentes geometrias para caracterizacion de la estabilidad estructural de sus
estados-estacionarios.

= Mejorar la precision de los modelos de N-etapas en linea con la inyeccién de datos de 2 6
mas sensores.

= Validacién experimental de modelos con y sin inyeccién de temperatura.



Apéndice A

Ecuaciones constitutivas de la cinética
quimica

= Pirélisis primaria o devolatilizacién de la biomasa. La descomposicién térmica de la biomasa
(B) es representada por un submodelo de una reaccion global tipo Arrhenius, los coeficien-
tes estequiométricos del carbonizado (C), los volatiles (CO, COqy, Hy, CHy, Hy0) y los
alquitranes (7") son especificados experimentalmente.

K
pl
Co H, Oy — VC,plc+VCO,p1 CO+I/002 ,plCOZ+VH2,p1H2+VCH4,p1CH4+VH207p1H20+VT,p1T
;_v__/
B
E.

B,
Ry = Kp1 - fpr; Kp1 = Ap1 - o ); fo = r5 (p1)

» Pir¢lisis secundaria. La descomposicion térmica de los alquitranes (7') es modelada con una
reaccion global con cinética tipo Arrhenius.

K.
T e, I/COcO + 1/002002 + VCH4CH4

_EPQ)

Rpo = Kpo - fp2; Ky = Apa - 6( RTg J; fp2 = ag - pr (p2)

» Combustion de volatiles (reacciones homogéneas). El modelo incorpora reacciones homoge-
neas de oxidacion de cuatro especies de la fase gaseosa.

e Oxidacién de los alquitranes en fase vapor. Los alquitranes son modelados por el hi-
drocarburo T' = CH1.52200,0228.

kcl

CH1 522000228 +0.86702 — CO + 0.761H20
—
T
—Eq
Rei =Ko+ fa; Ko = Aa - (=15 ); fa =T, C7° - Co, (c1)

e Oxidacién del metano (CHy)

CH, +1.505 X, €O + 2H,0

—Eco
Ry =K feo; Koo = A2 6< Ry >; feo =T, C&Yy, - Co, (c2)
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e Oxidacién del Mondxido de Carbono (CO)
200 + Oz 25 2C0,
_ . . = Ao (;{L]gj) =C 'CO'QS'C
Ra=Keg- f3; K =As-e i fa=Cco-C5° Cryo (c3)
e Oxidacion del Hidrégeno (Hs)
2Hj + Oy 24 2H,0
()
Rey = Kea» feaCryCoys Kea = Aea-e\RT /)y for=Ch, - Co, (ca)
= Reaccion de separacion del COq con vapor de agua (reversible).
CO + Hy0 9%, O, + H,

(*Ewgf) 1 2
ngf = kwgf : fwgf;kwgf = Awgf ~e\ RTy ;fwgf = (Ol) -Cco - CHQO (U)gf)
g

CO, + Hy 2% CO + H,0
(“omar) 1)?
ngb = kwgb : fwgb; kwgb = Awgb ~e\ RTo Jy fwgb = <Oé> : CCOQ ) CH2 (wgb)
g9
ng = ngf - ngb (wf)

= Combustion y gasificacion del carbonizado. En este estudio se emplea el modelo de contrac-
cién de nucleo no reactivo para representar las reacciones heterogéneas que ocurren en el
gasificador. Este proceso quimico es formado por 4 reacciones en las que el carbonizado es
considerado como un hidrocarburo sélido C = CH,Og:

e Oxidacién parcial del carbonizado
C
kcs
CHo0p +702—2>(2-2y—+2)CO+ (2 ) H20+(2y+8—$+1)CO2
ApTip

Res = kes -+ fes; kes = a1
km ' kesp
(=) 1
kesp = Acs exp\ *Ts /; fes = o Co, (cs5)
g

e Gasificacién del carbonizado por medio de Diéxido de Carbono (CO3)

c
——
CH.05+C0; 22 200 + 11,0 + (5 — B) 1y
A

Ry = kg1 - fo1; kg1 = %;

Em T kg1p

() 1

kglp = Agl €Xp RTs ; fgl = " CCOQ (gl)

Qg
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e Gasificacion del carbonizado por medio de Hidrégeno (Hz)

C
—
CHL05+ (2 - >+ 8) Hy 2 CHy + BH>0

Rga = kg2 - fg2; kgo = 1141.%%1;
H k'g2p
(ﬁ) 1
kg2p = Ag2 €xXp RTs ; ng = ; : CH2 (92)
g

e Gasificacion del carbonizado por medio de vapor de agua (H20)

C
——
CHoO3 +(1 = B)H0 “2 CO + (1- p + %) H
A
Rgs = kg2 - fg3; kgs = %;
Em " Eg3p
() !
kgsp = Agzexpl *Ts /; fo3 = o Cmo (93)
g

Por simplicidad el carbonizado C es tratado como carbono atémico por lo que a =0, =0
y v = 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 s6lida por medio de una capa estacionaria delgada e hipotética conocidos
como modelos de capa limite.

i = 2000 pe-0To g2 o < g (B.1)
Qg

Re = WPs%. g Mo (B.2)
Hg pgDy

donde k¥, es un limite correctivo propuesto por Di Blasi (2000) que evita que el coeficiente pro-
voque valores de temperaturas incongruentes y p, 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 sélida.

Asg = mpAp (B.3)
By = C2-06Cpgpg”g Re~0:575 p.—2/3 (B.4)
g [0
g
pr = Yrals (B.5)
Ag

donde ¢ es un factor correctivo para tomar en cuenta los efectos de transferencia de calor no
estacionarios en sistema reactivos. A4, es el area de la particula de carbonizado y 7, es la densidad
de niimero de particulas definida como el ntamero de particulas de la fase sélida por unidad de
volumen total, k,, 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 particula.
La densidad de ntmero de particulas 7,, el tamano de la particula d,,, el area de la superficie del
nicleo no reactivo de la particula A, y su relacién con el volumen de la misma V), estan dados
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por las siguientes expresiones:

Qs

. B.6
7710 ‘/p ( )
d 3
dy = X1/3dp0 — X = <“> (B.7)
dpo
X = B.8
o (B.8)
dp = [(1 = Xash)ds + Xasndip] " (B.9)
4 C d
dy=2re; A, =4mr? V, = 5777“2 =V, = Ap% = Apgp (B.10)
60s
Apnp = —— (B.11)
P
Coeficientes de pérdida de calor en las paredes del reactor.
= Fase gaseosa.
4
hgw = h g (B.13)
R Y '
= Fase sélida.
4
Ay = = B.14
- (B.14)
hew = h _Frs (B.15)
sw — Nw k'rg T krs .
he = 2.44- K- Dp"* + 0,033k, - Pr- Re - d,! (B.16)
d i kq(1 —
kf?—kg-e<1+ e >+ hg(d f)l (B.17)
g (i + %> + %
dy - By 14 - Pr -
krg = kg e<1+ L >+0 Td fie (B.18)
g 1+ 46 (5")
1 —
ks = kg < (B.19)
(l + h’“s'dp) + 2
[ ks 3k
4o - T3
By = 91 (B.20)
L+ 50— ( eim)
hyes = 4o - T3 < Cm ) (B.21)
2—c¢
ks
= — B.22
= (5.22)

Las ecuaciones que determinan el pardmetro de empaquetamiento 1 estan 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):

XFF =Ny = kg = 4.8 x 10741277 (B.23)
T \2/3
ftg = 1.98 x 107° (3090) (B.24)

Las difusividades efectivas D;lf - Dgy; se calculan de acuerdo a la correlacion de Fuller
segin Reid et al. (1987):

0.001437*7

Dt = p,; = B.25
[ R e s i o

1 117t
ng =2 |:VV1 + VVg:| (B.QG)
(B.27)

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

Cpg = 1005 + (T, — 300) (B.28)

» Fase solida. La conductividad térmica efectiva de la fase sélida es modelada por la correlacién
dada en Goldman et al. (1984):

A
AT = dphpg + ° (B.29)
75+ 143(1 - 2ay)
Arg = doegT3; €4 =0.05 (B.30)
Ars = 4065T53; €s = 0.85 (B.31)
T, Ts \?

As = ks = 0.0013 + 0. : B.32
0003+005<1OOO>+063<1OOO> (B.32)

(B.33)



Apéndice C

Parametros de cinética quimica,
entalpias de reaccién, composicion de
hidrocarburos y propiedades de
transporte

Tabla C.1: Caracteristicas 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

pB0 = pso = 200(kg/m?)

Densidad del aire entrante

Paire = Pg0 = 118(kg/m3)

Porosidad del lecho e=10.

Altura del reactor 0.5(m)

Diametro interno del reactor D = 0.45(m)

Tamario de la particula inicial dpo = 0.01(m)

Contenido de cenizas Xash = 0.105

Factores de correccion para coeficientes de trans- ¢ =1/2 k= 0.045(m/s)

ferencia

Temperatura de los flujos entrantes

Two = Tyo = 300(K)

Presion de operacion Py = 1(atm)
Composicion molar del gas a la entrada (aire) Xo, = 0.2095, X, = 0, Xco = 0,
Xco, = 0, Xen, = 0, Xg,0 =

0.013, Xn, = 0.7775, X7 =0

Composicion de la biomasa

ve = 0.33, vr = 0.19, vco = 0.075,
vco, = 0.13, vop, = 0.015, vy, =
0.01, vi,0 = 0.25

Composicion de los alquitranes

vco = 0.5, veo, = 0.3, vem, = 0.2
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Tabla C.2: Tabla de parametros de cinética quimica y entalpias de reaccion.

Parametro (Unidades) Valor(Incertidumbre) Referencia

Pirolisis

Ap(s7h) 1.516 x 10° (Roberts, 1970)

Ep1(kJ /mol) 105 (+2 %) (Roberts, 1970)

AH, (kJ /kg) —420 (+5 %) (Di Blasi, 1996)

Apa(s™h) 4.28 x 1076 (Liden et al., 1988)
Ep2(kJ/mol) 107 (Liden et al., 1988)

AH,(kJ [kg) 42 (Di Blasi, 1996)

Combustiéon del Carbonizado

As(s7h) 5.67 x 10” (Kashiwagi y Nambu, 1992)
E5(kJ/mol) 160 (£2 %) (Kashiwagi y Nambu, 1992)
AH5(kJ/kg) 2.5 x 10* (£5%) (Kashiwagi y Nambu, 1992)
Gasificacion del Carbonizado

Ag1(m/s) 7.92 x 108 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Egi(kJ/mol) 218(+2 %) (Groenveld y van Swaaij, 1980)
AH g (kJ/kmol) 172.6 x 103(+5 %) (Bryden y Ragland, 1996)
Ago(m/s) 7.92 x 10° (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Ego(kJ/mol) 218 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
AHgo(kJ/kmol) —74.93 x 103 (Bryden y Ragland, 1996)
Agz(m/s) 7.92 x 108 (Groenveld y van Swaaij, 1980)
Eg3(kJ/mol) 218(+2%) (Groenveld y van Swaaij, 1980)
AHgs(kJ/kmol) 131.4 x 103(£5 %) (Bryden y Ragland, 1996)
Separacién de gas por agua

Ap— 0.0265 (Yoon et al., 1978)
Eg(kJ/mol) 65.8 (Yoon et al., 1978)
Awg(m3/mol - s) 2.78 (de™Souza-Santos, 2005)
Eyg(kJ/mol) 12.6 (de~Souza-Santos, 2005)
AHy,(kJ/mol) 41.2 x 103 (Biba et al., 1978)
Combustiéon de volatiles

Ae1((m3/mol)/sK) 9.2 x 10* (Bryden y Ragland, 1996)
Ec(kJ/mol) 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
AHq(kJ/kg) —17473 (Bryden y Ragland, 1996)

A ((m3/mol)/sK) 9.2 x 10* (Bryden y Ragland, 1996)
Ec(kJ/mol) 80.5 (Bryden y Ragland, 1996)
AH(kJ/kg) —50190 (Bryden y Ragland, 1996)
Ags((em?/mol)®/*/s) 3.98 x 1014 (Cooper y Hallett, 2000)
Ec3(kJ/mol) 125.6 (Cooper y Hallett, 2000)
AHz(kJ/kg) —10107 (Bryden y Ragland, 1996)
Aca((m?/mol)/sK) q x 10% (Di Blasi, 2000)

Ec4(kJ/mol) 84 (Di Blasi, 2000)

AH.4(kJ/kg) —142919 (Bryden y Ragland, 1996)
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Tabla C.3: Coeficientes estequiométricos s; ; para las componentes de las fases gaseosa y s6lida en
las reacciones R ; involucradas en el proceso de gasificacion.

i 8| p p2 ¢ gl g2 g3 wg 1 2 c3 ¢4 |Fasem
O - - 1 - - - - 08670 -15 -1 -1
H, |0.0975 - - 201 1 - -2
CO |00526 02495 - 2 - 1 -1 1 1 -2 -
CO9 0.0581 0.0953 1 -1 - - 1 - - 2 - Gas
H,O | 0.2727 - - - - 1 -1 07610 1 - 1
CH, |00184 0.1742 - - 1 - - - a1 - -
No - - - - 1 - - - R -
T, 0.2672 - - 1 -
B 1 1 - - - - - : S
C 0.5400 - 1 -1 -1 -1 - i | Solida
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