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Resumen

En la siguiente tesis se expone una metodología experimental no destructiva que permite identificar
el grado de dispersión (el inverso del número de Peclet) que se presenta en el interior de una clase
de reactores de gasificación. Esta metodología que, en principio está basada en una técnica de
trazadores o variables que se miden a la salida del reactor, es ampliamente utilizada en el área
de Ingeniería Química para reactores donde el estado de agregación de la materia es líquido. Sin
embargo, el caso de estudio presente en este trabajo es el de una clase de reactores donde el estado
de agregación de la materia que predomina es el estado gaseoso, por lo cual se toma como punto
de partida dicho método para proponer una segunda y definitiva metodología basada en métricas
estadísticas de manera que, en conjunto son capaces de identificar el grado de dispersión ante
incertidumbre paramétrica. Finalmente, mediante simulación se demuestra que es posible estimar
el número de Peclet de forma experimental con un error medio cuadrático del 3% con excepción
de la entalpía de reacción del carbonizado.
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Capítulo 1

Introducción

Un gasificador es definido por Badillo (2009) como un reactor termo-químico donde un com-
bustible sólido/líquido (biomasa, residuos sólidos, carbón mineral, etc.) reacciona con un agente
oxidante/gasificante (O2 o aire) produciendo un combustible gaseoso con una composición sim-
ple (H2, CH4, CO, CO2 principalmente), con un valor calórico utilizable (5-10MJ/kg) y de fácil
manejo conocido como gas de síntesis.

La gasificación se compone por un conjunto de procesos que se describen a continuación.

1.1. Etapas del proceso de gasificación

1.1.1. Precalentamiento y secado.

En esta etapa el combustible sólido es calentado por medio de una corriente de aire convectiva
precalentada a una temperatura por arriba del punto de evaporación del agua con el fin de absorber
la humedad que pueda contener la biomasa. Di Blasi (1998) prueba que en un rango de 363K-453K
el secado resulta ser eficiente ya que se logra en un tiempo muy corto. Al final de este proceso la
mayoría de la humedad contenida en la biomasa ha sido separada llevando el combustible a una
temperatura cercana a la etapa de la pirólisis.

1.1.2. Pirólisis o devolatilización.

Durante el proceso de pirólisis se liberan los compuestos gaseosos que se generan en la biomasa
debido a un calentamiento a temperaturas elevadas que rondan en un intervalo de 460K-970K.
Esta reacción que ocurre entre el carbón ó biomasa y el calor suministrado al gasificador da como
resultado tres productos:

Alquitranes. Es un líquido viscoso, tóxico y corrosivo que está compuesto por moléculas
pesadas.

Gases permanentes o volátiles. Son gases simples como: CO, CO2, CH4, H2O, H2.

Carbonizado. Es un residuo sólido que contiene principlamente Carbón.

Sin embargo, para fines de simplificación y basándonos en la literatura podemos separar en dos
reacciones químicas secuenciales la red de reacciones que ocurren en la pirólisis biomásica (Di
Blasi, 2008).

Pirólisis primaria. A una temperatura entre 673K-773K ocurre la descomposición térmica
del combustible sólido en alquitranes, carbonizado y volátiles primarios.

1
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Pirólisis secundaria. En un rango de temperaturas 773K-1123K se da lugar a la descompo-
sición térmica de los alquitranes liberados en la pirólisis primaria.

La composición de los productos originados durante la devolatilización es función de la
presión, temperatura y la velocidad del calentamiento. Variando estos parámetros, es posible
favorecer la producción de alguno de los productos que más convenga.

1.1.3. Combustión.

Con base en la reacción de los combustibles presentes y el oxígeno que se suministra al gasi-
ficador, la oxidación o combustión del carbonizado representa una de las etapas más importantes
que ocurren dentro de un gasificador ya que es esta reaccción la que provee la energía térmica
necesaria para las reacciones endotérmicas. Existen dos reacciones que se dan durante este proceso:

Oxidación del carbonizado, produce el dióxido de carbono.

C +O2 = CO2 + 393.77 kJ/mol carbón. (1.1)

Oxidación del hidrógeno en forma de combustible, produce el vapor de agua.

H2 +
1

2
O2 = H2O + 724 kJ/mol H2. (1.2)

1.1.4. Reducción.

También conocida como gasificación, es la etapa donde se lleva a cabo una serie de reacciones
endotérmicas debido al calor producido en las reacciones de combustión. Badillo (2009) hace
mención sobre dos de las reacciones de mayor interés:

Reacción de separación del CO2 con agua (water-gas shift reaction). Es una reacción homo-
génea que representa la separación natural del CO2 que se produce en el reactor.

Reacciones heterogéneas de gasificación del carbonizado. Son reacciones de superficie entre
la fase sólida y la fase gaseosa cuyos productos son gases de bajo peso molecular. Como
consecuencia, la partícula de carbonizado transfiere masa a la fase gaseosa viéndose reflejada
en una reducción de tamaño o en un aumento en su velocidad de desplazamiento.

1.2. Clasificación de gasificadores

Existe una amplia gama de tecnologías de gasificación de dos fases: de lecho empacado, flui-
dizado y de transporte. Badillo (2009) habla de las más importantes, resaltando la hidrodinámica
de cada uno de ellas, esto es, la forma en que entran en contacto las dos fases y sus velocidades
relativas de flujo.

Una clasificación importante que va ligada al estado de fluidización, es definida por Basu
(2006) como la operación a través de la cual los sólidos finos (fase sólida) se comportan como en
un estado líquido por medio del contacto con la fase gaseosa formando un lecho. La propiedad
que destaca de este lecho es que la fuerza de gravedad sobre las partículas fluidizadas es com-
pensada con el arrastre del flujo ascendente del gas, manteniendo las partículas en una condición
semisuspendida y mostrando un comportamiento similar a un líquido.
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1.2.1. Régimen hidrodinámico de operación (Basu, 2006)

Dentro de esta clasificación se encuentran 5 tipos de gasificadores que a su vez están agru-
pados en 2 categorías según los regímenes de movimiento del lecho sólido-gas:

Etapa Cautiva. Llamada así porque no existe una migración a gran escala de partículas
con el flujo de gas fuera del gasificador.

• Lecho fijo o empaquetado. Las partículas sólidas se encuentran sobre una rejilla perfora-
da a través de la cual los gases fluyen provocando una fuerza de arrastre y produciendo
una caída de presión cambiante a lo largo del lecho.

• Lecho fluidizado burbujeante. Al incrementar la velocidad superficial del flujo de gas
en el lecho fijo, existe un decremento de presión tal que la velocidad superficial del gas
alcanza un valor crítico conocido como velocidad mínima de fluidización (Vmf ) y la
fuerza de arrastre del gas es igual al peso de las partículas la fuerza que suspende las
partículas en un estado incipiente de fluidización. Al elevar la velocidad superficial del
gas por encima de la Vmf hasta un punto conocido como velocidad mínima de burbujeo
(Vmb) el exceso de gas en la suspensión del sólido genera burbujas.

• Lecho turbulento. Si se incrementa la velocidad superficial del gas a través del lecho flui-
dizado burbujeante por arriba de la velocidad mínima de burbujeo, el lecho se expande
debido al aumento de fracción de burbujas en la fase emulsionante. Esto ocasiona que
la fase burbujeante se pierda a causa de la rápida coalescencia y ruptura masiva de
burbujas iniciando una fase turbulenta en la que el lecho muestra una superficie difusa.
Este lecho turbulento se caracteriza por tener fluctuaciones rápidas y violentas en la
caída de presión a través del lecho, así como en la velocidad del gas.

Etapa de Transporte. A diferencia de la etapa cautiva, aquí sí existe una migración a
gran escala de partículas fuera del gasificador ocasionada por la fuerza de arrastre del flujo
de gas saliente.

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

• Lecho por arrastre. Es el régimen hidrodinámico de mayor velocidad superficial del gas,
menor tamaño de partícula promedio (combustible sólido en polvo fino), por lo cuál es el
tipo con el tiempo de residencia de la partícula más corto. Este tipo de gasificadores se
caracterizan por la fuerte demanda o consumo del reactivo oxidante, altas temperaturas
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de operación y por la producción de un gas de síntesis de alta calidad, esto es, con baja
concentración de metano, libre de alquitrán y un calor sensible elevado. Además, estos
reactores logran una alta eficiencia térmica.

Uno de los criterios principales de clasificación de gasificadores que se encuentra en la lite-
ratura se basa en la forma en la que están en contacto la fase sólida y la fase gaseosa de acuerdo
a la teoría de reactores químicos (Levenspiel, 1999). En resumen, se puede ver que todos los gasi-
ficadores que se emplean para la generación de energía pertenecen a una de las tres clases que se
ilustran en la tabla (1.1).

Tabla 1.1: Comparación de las características de los distintos tipos de gasificadores de acuerdo al
modo de contacto entre el sólido y el gas.

`````````````̀Parámetro
Reactor Lecho Fijo/Móvil Lecho Fluidiza-

do
Lecho de flujo
de arrastre

Tamaño de la partícula
entrante de combustible. < 51mm < 6mm < 0.15mm

Tolerancia a las partícu-
las finas. Limitada Buena Excelente

Tolerancia a las partícu-
las gruesas. Muy buena Buena Pobre

Temperatura de salida del
gas de síntesis. 450− 650 ◦C 800−1000 ◦C > 1260 ◦C

Velocidad superficial. 0.2m/s (Incinerador)

1 − 2m/s (Bur-
bujeante) y 10 −
30m/s (Circulan-
te)

27− 45m/s

Demanda de agente oxi-
dante. Baja Moderada Alta

Temperatura de combus-
tión. 1090 ◦C 800−1000 ◦C > 1990 ◦C

Demanda de vapor de
agua. Alta Moderada Baja

Eficiencia del gas frío. 80 % 89.2 % 80 %

Escala de producción de
energía.

Capacidad pequeña
y mediana

Capacidad media-
na —–

Razón de apagado*. 4:1 3:1 3:1

Contenido de alquitranes
en el gas de síntesis.

Muy alto en gasifi-
cador ascendente y
muy bajo en gasifica-
dor descendente

Bajo Bajo

Velocidad de encendido. Muy lenta Rápida Muy Rápida
Capacidad de control. Moderada Alta Alta

Problemas específicos
asociados.

Producción alta de
alquitranes y bajo
desempeño con partí-
culas finas

Conversión de
carbón baja

Enfriamiento del
gas de síntesis

Emisión de óxido nítrico
(NO) 400− 600ppm 50− 200ppm 400− 600ppm
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La Razón de apagado (Turndown ratio) se define como la razón del calor máximo (gas de
síntesis con la mínima energía térmica) entregado por el gasificador antes de que se aleje de
un punto de operación termodinámico deseable de acuerdo a la aplicación. Está estrechamente
relacionado con la capacidad del gasificador para operar en un rango de variación amplio de
demandas de energía de manera eficiente.

Observando los datos de la tabla 1.1 se tiene que los reactores de lecho fijo o empacado son
los más utilizados para aplicaciones a pequeña escala ya que tienen un bajo costo, facilidad de
construcción y lo más importante, presentan un buen compromiso entre la calidad del producto
y la variabilidad en la composición del combustible sólido dando como resultado un desempeño
aceptable.

Dentro de los gasificadores de lecho fijo, Reed et al. (1988) mencionan dos distintas configura-
ciones: los de flujo a contracorriente que toleran una alta humedad en el combustible alimentado lo
que presenta una ventaja para producir gas que posteriormente se utiliza directamente en un que-
mador, sin embargo, este tipo de gasificador produce un gas de síntesis inapropiado para el uso de
motores de combustión ya que llega a producir de un 5% a 20% de alquitranes; por otra parte los
gasificadores de flujos paralelos producen en promedio menos del 1% de alquitranes, consiguiendo
una mayor pureza en el gas de síntesis y favoreciendo su uso para motores de combustión.

(a) (b)

Figura 1.1: Diagrama de un gasificador a) contracorriente y b) concurrente mostrando las reac-
ciones que ocurren en cada zona.

En los gasificadores de flujo a contracorriente (figura 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. Durante
la sección de pirólisis el gas calienta piroliza la biomasa produciendo alquitranes, carbonizado y
gases, en la zona de reducción el carbonizado reacciona con el CO2 y H2O para producir CO e
H2, por último por debajo de la zona de reducción, el aire entrante quema el carbonizado para
producir CO2 y calor.

Para el tipo de gasificadores de flujos paralelos, el aire entra en contacto con el carbonizado
para pasar a la zona de combustión y después entrar en contacto con la biomasa para ser pirolizada
(figura 1.1b). El calor provocado por la combustión es el que mantiene la zona de pirólisis. Al final
de la zona de pirólisis la mayoría de las veces los gases consisten en CO2, H2O, H2 y CO arrojando
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como resultado gran parte de los gases combustibles generados durante la gasificación de corriente
descendente y a su vez consumiendo un 99% de los alquitranes.

Estos gasificadores son ampliamente usados, no obstante, su principal desventaja radica en
que es imposible llevarlos a gran escala ya que el aire entrante en los lados del reactor es incapaz
de penetrar a lo largo del diámetro del lecho.

1.3. Motivación

En la actualidad, debido a la preocupación y alto costo que implica seguir dependiendo de
la energía producida por los combustibles fósiles y energías basadas en hidrocarburos, además
del grave daño que ocasionan por la producción de gases de efecto invernadero, las tecnologías de
gasificación generan un gran interés en la industria energética, ya que el poder utilizar materiales de
escaso valor comercial como la biomasa (desechos de la industria maderera, subproductos agrícolas,
desechos sólidos municipales, etc.), el carbón mineral y coque de petróleo, ofrecen ventajas sobre la
combustión o quemado directo de combustibles fósiles como la gasolina y el carbón. En la práctica,
los gasificadores que trabajan con biomasa son capaces de convertir del 60% al 90% de la energía
contenida en la materia orgánica a energía en forma de gas, por este motivo es que en la industria
el proceso de gasificación resulta atractivo debido al escaso valor comercial de los insumos para
generar energía eléctrica con una eficiencia aceptable a un costo capital relativamente bajo.

Una de la razones por la cual se considera que los procesos de gasificación tienen futuro
como fuentes de generación de energía alternativa es que existe una correlación clara entre el
aumento en la eficiencia y la reducción de emisiones de gases de efecto invernadero. Debido a esta
característica, en los diferentes campos de generación de energía existe una tendencia en la que
se busca incrementar la eficiencia termodinámica de las plantas agregando calor a temperaturas
y presiones de operación altas.

Esta clase de reactores son estudiados mediante modelos eulerianos unidimensionales y bi-
dimensionales de dos fases termodinámicas constituidos por ecuaciones diferenciales parciales
(EDPs) de conservación de masa y energía. Los modelos derivados son sistemas dinámicos en
parámetros concentrados de alto orden con rigidez numérica considerable y alta sensibilidad pa-
ramétrica lo cual limita su aplicación en el diseño de esquemas de control y observación, debido
al pobre desempeño de simulación numérica.

Por otra parte, visto el problema desde el punto de vista de modelado clásico de ingeniería
de reactores (Deans y Lapidus, 1960a; Levenspiel, 1962) es posible reconstruir el comportamiento
de un reactor tubular vacío o de lecho empacado con dispersión mediante la conexión en serie de
N reactores continuos de tanque agitado (RCTAs) con un cierto grado de retromezclado, haciendo
posible el análisis de estabilidad y multiplicidad de estados estacionarios de una forma más sencilla
(Deckwer, 1974). La credibilidad de este método de modelado para reproducir el comportamiento
no lineal de reactores tubulares exotérmicos con un número pequeño de RCTAs ha sido demostrada
en Sinkule et al. (1974) y Deckwer (1974), así como en estudios recientes de modelado y control
de reactores tubular exotérmicos con dispersión axial, (Nájera, 2012).

Badillo (2014) presenta un método de diseño de modelos dinámicos en parámetros con-
centrados de orden reducido con sentido físico, estructura simple y ajustable, capaz de ilustrar
características fuertemente no lineales como la bifurcación y multiplicidad de estados estaciona-
rios. Bajo esta idea, Canales (2013) desarrolla una metodología para la elección de una malla
espacial de bajo orden que logra reproducir cualitativa y cuantitativamente la dinámica espacial
del modelo dinámico de un gasificador de biomasa de lecho fijo.

Sin embargo, en los sistemas dinámicos termoquímicos como los gasificadores de lecho em-
pacado y fijo, los fenómenos de transporte como convección y dispersión están acoplados con
reacciones químicas y fenómenos de transferencia de calor que dan lugar a modelos con una alta
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incertidumbre y sensibilidad paramétrica, complicando el desarrollo de controladores y observa-
dores basados en modelo. Resulta entonces de gran importancia el contar con los coeficientes
certeros de convección y dispersión térmica ya que de estos depende en gran parte el aprovechar
al máximo el modelo dinámico en parámetros concentrados de orden reducido desarrollado por
Badillo (2014) y Canales (2013).

1.4. Objetivo

Basados en el modelo dinámico en parámetros concentrados de orden reducido para gasifi-
cadores, se propone hacer un análisis extenso mediante teoría de bifurcaciones para encontrar los
puntos estacionarios existentes para diversos números de Peclet y un número distinto de tanques
interconectados. El propósito es observar y encontrar el mínimo número de tanques que logren
representar la dinámica del modelo del reactor de gasificación y relacionarlo con el número de pun-
tos estacionarios estructuralmente estables que se preservan al aumentar el número de tanques
interconectados.

Como segunda parte del trabajo desarrollado se propone encontrar una metodología no des-
tructiva que permita identificar el grado de dispersión (número de Peclet) presente para una clase
de reactores de gasificación mediante la técnica de trazadores presentada en Levenspiel (2012).
Con esto, se obtendría un modelo confiable capaz de reconstruir la dinámica de un gasificador de
biomasa de lecho fijo y poder dar el paso a utilizar técnicas clásicas de control para analizar de
forma experimental dichos gasificadores.

1.5. Estructura de la tesis

El presente trabajo contiene en el capítulo dos una breve introducción sobre la existencia
de los principales modelos utilizados para representar la dinámica de una clase de reactores de
gasificación, las ventajas y desventajas que presentan para el análisis de este trabajo. Después se
describe de una forma detallada el tipo de modelado utilizado por Badillo (2014) en el que se basa
esta tesis. Se mencionan los grados de libertad que posee tal modelo dinámico y cómo es esencial
ajustar estos grados de libertad para poder encontrar el mínimo número de tanques necesarios
para representar la dinámica completa del sistema con el menor grado de complejidad posible.

En el capítulo tres se explota el modelo de estudio mediante un análisis de bifurcaciones para
encontrar la relación entre los puntos estacionarios presentes en el reactor, el grado de dispersión
en el interior de dicho reactor y el número de tanques necesarios para lograr reproducir esta
dinámica.

La importancia de conocer la dispersión que existe dentro del reactor de gasificación lleva a
buscar distintas metodologías no destructivas para determinar de forma experimental el número
de Peclet y así poder ajustar el modelo utilizado para posteriormente pensar en aplicar leyes de
control. A lo largo del capítulo cuatro se revisan algunas de estas metodologías para estimar el
número de Peclet, que están basadas en la presencia de trazadores o variables que se pueden medir
a la salida del reactor.

Finalmente, en el capítulo cinco se presentan las conclusiones que se logran apreciar después
de analizar los capítulos anteriores, así como también las limitaciones que tiene este trabajo y
algunas posibles formas de mejorarlo como un trabajo futuro. En particular se menciona como
diseñar las pruebas experimentales para la determinación del grado de dispersión existente en la
planta piloto del reactor de gasificación propiedad del Instituto de Ingeniería.





Capítulo 2

Modelado de gasificadores de lecho
móvil

El desarrollo de estrategias de control y monitoreo de procesos, en particular en los reactores
de gasificación, resulta de gran importancia, pues la producción de combustibles fósiles va poco
a poco en declive sin mencionar el costo e impacto ambiental que conlleva la obtención de los
mismos. Así, poder obtener un buen rendimiento en la generación de energía eléctrica basada
en gasificadores es primordial. No obstante, para conseguir este objetivo se necesita contar con
un modelo dinámico capaz de describir el desempeño de una clase de reactores de gasificación
con un grado de precisión y sensibilidad adecuados, además de presentar la complejidad mínima
necesaria, esto es, contar con un modelo de orden reducido.

Como se mencionó en el capítulo anterior, una de las clases de gasificadores para aplicaciones
a pequeña escala, bajo costo y desempeño aceptable son los gasificadores de lecho móvil. Para
profundizar más en ellos, en las siguientes secciones se hablará de los distintos modelos dinámicos
encontrados en la literatura para cada una de las categorías (flujo a contracorriente y flujos
paralelos) así como las cualidades y desventajas que presentan; además se describe con detalle el
modelo dinámico adoptado en este trabajo.

2.1. Reactores de flujo a contracorriente en operación ascendente

Tomando en consideración la dependencia axial espacial de las temperaturas y concentracio-
nes de las fases del reactor de gasificación (sólido y gas), Amundson y Arri (1978) logran deducir
un modelo en estado estacionario no lineal; por otra parte, Caram y Fuentes (1982) haciendo
énfasis en los balances de energía de cada fase, obtuvieron un modelo simplificado de la estática
del proceso. El análisis en conjunto de estos autores permitió establecer que el reactor de lecho
empacado presurizado (20-24 atm) con flujos a contracorriente de tipo Lurgi exhibe las siguientes
características:

Una alta sensibilidad paramétrica con respecto a los flujos de alimentación.

Para un determinado intervalo de valores de flujo entrante de sólido, presenta una multipli-
cidad de hasta cuatro conjuntos de perfiles espaciales en estado estacionario estable.

Un frente de flama viajero en operación dinámica.

Otro modelo orientado a un gasificador de flujos a contracorriente con lecho fijo es pro-
puesto por Paes (2005). El modelo está apoyado en ecuaciones diferenciales parciales lineales
unidimiensionales dinámicas para las especies químicas, masa total y la temperatura de cada fase
termodinámica (sólido y gas), las características que tiene presentes para el modelado son:

9
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Tres reacciones químicas: pirólisis, combustión y gasificación.

Cinématica euleriana para las variables de transporte de ambas fases.

Proceso isobárico en el gasificador.

Composición del gas de síntesis modelada de manera aproximada.

Para la fase sólida sólo se considera la biomasa y el carbonizado producto de la pirólisis.

El gasificador se divide en elementos cilíndricos con la misma área transversal.

Las ecuaciones en derivadas parciales se discretizan sólo en la variable espacial (semidiscre-
tización) originando un sistema dinámico de alto orden.

Además divide el modelado del reactor en dos etapas:

Identificación de los parámetros y perfiles de variación del modelo estático uni-
dimensional discretizado por el método de elemento finito (20 elementos). El
resultado es un conjunto de perfiles de temperatura y concentración validados por experi-
mentación.

Modelo dinámico unidimensional semidiscretizado por elemento finito (40 ele-
mentos). Utilizando los coeficientes obtenidos del modelo estático predice la reducción de
masa y volumen de la fase sólida por reacciones químicas heterogéneas de combustión, ga-
sificación y pirólisis. Al final se obtiene un modelo con parámetros distribuidos compuesto
por:

• Una ecuación de conservación de la masa total de la fase gaseosa.

• Cuatro ecuaciones de conservación de la concentración de las especies químicas de la
fase gaseosa (CO, CO2, O2 y gas).

• Una ecuación de conservación para la temperatura de la fase gaseosa.

• Una ecuación de conservación de la temperatura del sólido.

• Una ecuación de la conservación de la concentración de carbonizado en la fase sólida.

2.2. Reactores de flujos concurrentes/paralelos en operación des-
cendente

Dentro de los gasificadores de flujos paralelos, Gobel et al. (2007) modela un reactor en el que
separa en dos etapas los procesos termoquímicos de gasificación. La primera es previa al reactor,
en ella se lleva a cabo el calentamiento, secado y pirólisis del combustible sólido fuera del reactor
y durante la segunda etapa se dan las reacciones de combustión parcial de volátiles y carbonizado
y la gasificación del carbonizado. La obtención de este modelo se centra en valuar el desempeño
del gasificador en lazo abierto e identificar una estrategia de control eficiente para mejorar el
desempeño durante cambios en la condición de operación. Bajo ciertas suposiciones enumeradas
en Badillo (2009), el modelo resultante logra predecir el comportamiento de las siguientes variables:

Composición del gas a lo largo del lecho carbonizado.

Volumen del gas a lo largo del lecho.

Masa del carbonizado en el lecho y la altura del lecho.
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Temperatura del lecho carbonizado en función de la coordenada axial.

Reactividad del carbonizado a lo largo del lecho y la reactividad promedio total.

Eficiencia del gas frío de la planta.

De manera experimental, el proceso de gasificación en estado estacionario ha sido reportado
por Reed y Markson (1985); Milligan (1994); Barrio et al. (2001), donde es importante destacar
que:

Bajo ciertas condiciones de operación, es posible encontrar tres puntos de equilibrio estables
en estado estacionario. Estas propiedades son similares a las de los perfiles estacionarios
estables del gasificador en contracorriente, al menos, de forma cualitativa.

El reactor presenta un frente de reacción móvil semejante al de una flama de combustión
viajera.

La operación óptima en estado estacionario sólo se presenta para un rango reducido de
valores de flujos a la entrada.

La altura del lecho de carbonizado es la variable con el tiempo característico más largo del
proceso ante cambios en la demanda de producto gaseoso.

Aunque los estudios recientes sobre estos modelos son adecuados para el diseño del proceso,
presentan una gran desventaja ya que son de alta dimensión y presentan rigidez numérica alta,
esto debido a la ausencia de una hipótesis de estado cuasi-estacionario (Gobel et al., 2007) y de
una partición de especies químicas reactivas y no reactivas basada en su estequiometría (Aris,
1965; Feinberg, 1977).

2.3. Preliminares del modelo de estudio

Con base en el enfoque de ingeniería de reactores químicos, una primera formulación para la
obtención de esquemas de control de sistemas de procesos es posible si se parte de una ecuación
de transporte generalizada (2.1), que surge de fenómenos de transporte y unifica las leyes de
conservación de momento, energía y masa.

Almacenamiento︷︸︸︷
∂tϕ =

Convección︷ ︸︸ ︷
−(∇ · ϕU) +

Dispersión︷ ︸︸ ︷
∇ ·D∇ϕ+

Generación︷ ︸︸ ︷
S(ϕ, r) , (2.1)

donde ∂t denota la derivada parcial con respecto al tiempo t, ϕ es la variable que se conserva por
unidad de volumen, U es el vector de las velocidades de flujo convectivo, D es el coeficiente de
transporte de dispersión, S es el término fuente generalizado y r es el vector tridimensional del
sistema de coordenadas espaciales adoptado de acuerdo a la geometría del gasificador, ∇· y ∇ son
los operadores de divergencia y gradiente en dichas coordenadas.

La dispersión longitudinal axial solo modela fenómenos de flujo de naturaleza estadística,
es decir, fluctuaciones elementales de la velocidad, concentración y temperatura que se repiten
muchas veces a lo largo del reactor. Bajo esta visión el coeficiente de dispersión D constituye un
parámetro del modelo a determinar de acuerdo al tipo de lecho empacado del equipo y régimen
de flujo, entre otras propiedades físicas del fluido. En resumen, el grado de mezclado en el patrón
de flujo de una corriente en un reactor es modelado mediante el coeficiente de dispersión D.
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2.3.1. Modelo en parámetros distribuidos

Basado en la estequiometría manejada por Aris (1965), se supone una conversión del com-
bustible del estado sólido a gaseoso por medio de un conjunto de m reacciones, nRπ componentes
reactivos y nIπ componentes inertes en la fase termodinámica π (sólida o gaseosa), (Badillo, 2014):

sπ1,jω
π
1 + ...+ sπnRπ ,j

ωπnπ = 0, j = 1, ...,m, π = g, s, (2.2a)

Rj(C,T), ∆Hj , nπ = nRπ + nIπ,

C = [CT
g CT

s ]T , T = [Ts Tg]
T , (2.2b)

donde ωπi es la i-ésima componente de la fase π, sπi,j es el coeficiente estequiométrico del i-ésimo
componente ωπi en la j -ésima reacción de la fase π, Rj es la j -ésima función de velocidad de
reacción, Tπ es la temperatura de la fase π, ∆Hj es el cambio de entalpía de la j -ésima reacción
y C es el vector de concentraciones molares de ambas fases.

Como resultado de la red de reacción (2.2) y el modelo generalizado de dispersión (2.1), se
tiene un modelo distribuido con dispersión formado por balances de masa y energía mostrado
por el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales parciales sobre un dominio espacial axial
(0 ≤ Z ≤ L) y temporal (t′ > 0):

∂t′C
s
i = ΓsM{Csi }+ Gsi (C,T), i = 1, ..., ns, (2.3a)

∂t′C
g
i = ΓgM{C

g
i }+ Ggi (C,T), i = 1, ..., ng, (2.3b)

CπC
π
p ∂t

′
Tπ = ΓπH{Tπ}+QπR(C,T)−Qπw(T)∓Qsg(T), π = s, g, (2.3c)

donde ΓπM (o ΓπH) es el operador de transporte convectivo-dispersivo de masa (o calor) para la
fase π, Cπ representa la concentración molar total de la fase π y Cπp es el calor específico de la
fase π. Además

Gπi (C,T) =

m∑
j=1

sπi,jRj(C,T), i = 1, ..., nRπ , (2.4a)

QπR(C,T) = −
mπ∑
j=1

∆HjRj(C,T), π = g, s, (2.4b)

Qsg(T) = Asghsg(T)[Ts− Tg], Asg =
6(1− αg)

dp
, (2.4c)

Qπw(T) = Avhπw(T)[Ts− Tg], Av =
4

DR
, (2.4d)

siendo Gπi la i-ésima velocidad de generación (producción o consumo) de moles por unidad de
volumen del componente en la fase π, QπR es la velocidad de generación de calor por unidad de
volumen del componente de la fase π debido a las reacciones, Qsg es el término de transferencia
de calor entre fases mientras que Qπw es la velocidad de intercambio de calor entre las paredes del
reactor y la fase π. Asg es el área de tranferencia de la partícula sólida con el gas por unidad de
volumen, Av es el área de transferencia de calor de la pared del reactor por unidad de volumen,
dp es el diámetro de la partícula, DR es el diámetro interno del reactor y απ es la constante de
fracción de masa para la fase π.

La velocidad del sólido está caracterizada por una ecuación de balance de masa que modela
los cambios de volumen de las partículas por el consumo total del combustible sólido:

∂t′Cs + ∂ZCsus(C,T) = αs

ms∑
j=1

ns∑
i=1

ssi,jRj(C,T). (2.5)
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Por otra parte, la velocidad del flujo axial descendente del gas está representada por la ecuación
de continuidad molar del gas:

∂t′Cg + ∂ZCgug(C,T) = αg

m∑
j=1

ng∑
i=1

sgi,jRj(C,T), (2.6)

donde ug/us es la velocidad convectiva del gas/sólido. La concentración molar total del gas (Cg)
y la densidad (ρg) son determinadas mediante la ley del gas ideal de acuerdo a la siguientes
ecuaciones:

Cg =
Pg
UT

, ρg = CgWg, (2.7)

donde Pg, Wg son la presión y el peso molecular promedio de la fase de gas.
El presente modelo tiene algunas ventajas ya que presenta de 2 a 4 reacciones menos en

comparación con estudios encontrados en la literatura, ésto tomando en cuenta las siguientes
consideraciones físicoquímicas:

La reacción de pirólisis secundaria de los alquitranes sucede instantáneamente, entonces es
viable omitir esta cinética en las ecuaciones de balance.

La reducción del carbonizado con H2 es muy lenta para esta clase de gasificadores por lo
que su efecto se puede despreciar en los balances del modelo global.

Las reacciones de combustión de metano y alquitranes secundarios no tienen un aporte
significativo en la cinética del proceso.

2.3.2. Estequiometría del modelo

Utilizando la estequiometría de la red de reacciones del modelo en cuestión, se busca el
conjunto máximo de reacciones independientes a partir de una red de reacciones dada por el
proceso de gasificación. Expresando de forma matricial el modelo en parámetros distribuidos del
reactor (2.3) se tiene:

∂t′Cs = ΓsM{Cs}(C,T) + STsR(C,T), (2.8a)

∂t′Cg = ΓgM{Cg}(C,T) + STgR(C,T), (2.8b)

Ss = [ssi,j ], dim(Ss) = (m,nRs ), (2.8c)

Sg = [sgi,j ], dim(Sg) = (m,nRg ), (2.8d)

donde
R(C,T) = [R1 R2 ... Rm]T ,

∂t′C = ΓM{C}+ STR(C,T), ΓM{C} =

[
ΓsM{Cs}
ΓgM{Cg}

]
, (2.9a)

ST =

[
STs
STg

]
, rank(S) = Nr ≤ m, nRs + nRg −Nr = Ir, (2.9b)

donde S es la matriz estequiométrica del sistema reactivo de ambas fases que indica las relaciones
de dependencia lineal entre las reacciones y la interconexión de las reacciones sobre la dinámica
de las concentraciones molares del gasificador.

Se busca una representación reactiva-no reactiva de los balances de masa del reactor formada
por un conjunto de Nr combinaciones lineales de concentraciones de especies originales reactivas
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e Ir balances de combinaciones lineales de concentraciones inertes tal que Nr+Ir = nRs +nRg . Una
forma sencilla de encontrar el conjunto de Nr reacciones independientes es mediante el procedi-
miento de eliminación de Gauss-Jordan aplicado a la matriz estequimétrica S y así obtener una
representación escalonada reducida por filas (Aris, 1965; Feinberg, 1977). Utilizando este método
se obtiene una representación truncada S de la matriz estequiométrica con su correspondiente
vector de velocidades de reacción N en términos del conjunto de reacciones independientes.

ST = STM, S ∈ <Nr×(nRs +nRg ), M∈ <Nr×m, (2.10a)

ST =

[
STs
STg

]
, Sπ ∈ <Nr×n

R
π , nRs + nRg −Nr = Ir,

rank(Sπ) = Nπ = min(Nr, n
R
π ), (2.10b)

dondeM está formada por las Nr filas distintas de cero de la forma escalonada reducida por filas
de S mientras que S contiene las Nr columnas linealmente independientes S. Finalmente el vector
de velocidades de generación (2.4a) puede ser representado en términos del nuevo vector N con
las velocidades de reacción independientes estequiométricamente.

Gπ(C,T) = STπN (C,T), N (C,T) :=MR(C,T). (2.11)

2.3.3. Cambio lineal de coordenadas de concentraciones

Sí existe un número de componentes de la fase π mayor al número de reacciones de com-
ponentes de la misma fase (nRπ > Nπ), entonces existe un conjunto nRπ − Nπ de combinaciones
lineales de las nRπ concentraciones existentes de las componentes de la fase π, esto es, un cambio
de coordenadas de las concentraciones:

Cπ :=

[
Wπ

Eπ

]
= PπCπ, (2.12)

entonces las ecuaciones (2.8) pueden ser representados en la forma reactiva-no reactiva:

∂t′Wπ = ΓπM{Wπ}(C,T) + Rπ(C,T), (2.13a)
∂t′Eπ = ΓπM{Eπ}(C,T), (2.13b)

Rπ(C,T) = PRπ STπN (Cs,Cg,T), (2.13c)

C = [WT
s ET

s WT
g ET

g ]T , (2.13d)

Cπ = P−1
s

[
Wπ

Eπ

]
, (2.13e)

con

Pπ =

[
Tπ 0nRπ×nIπ

0nRπ×nIπ InIπ

]
, Tπ =

[
PRπ
PNπ

]
=

[
S+
π

Lπ

]
, (2.14a)

Wπ = [W π
1 W π

2 ... W π
Nπ ]T , Eπ = [ETπ ITπ ]T , (2.14b)

Eπ = [Eπ1 Eπ2 ... EπnRπ−nπ ]T , Iπ = [Iπ1 Iπ2 ... IπnIπ ]T , (2.14c)

Wπ contiene las concentraciones reactivas de la fase π y Eπ contiene el vector de concentracio-
nes no reactivas (Eπ) más el vector de concentraciones inertes (Iπ), I es la matriz identidad de
dimensión nIπ, 0 es una matriz de ceros de dimensión nRπ × nIπ, mientras que Tπ contiene a las
matrices de cambio de coordenadas de concentraciones correspondientes a las pseudo-componentes
reactivas-no reactivas, respectivamente.
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Mediante un cambio de coordenadas basado en la descomposición de valores singulares (DVS)
es posible encontrar la partición del espacio de concentraciones reactivas y no-reactivas (PRπ y PNπ ).
Aplicando este método se tiene

STπ = UπΣπV
T
π , (2.15)

donde Uπ (ó Vπ) es una matriz unitaria de dimensiones nRπ × nRπ (ó nRπ × nRπ ) cuyas columnas
son los valores singulares izquierdos (o derechos) de STπ , Σπ es la matriz diagonal con los valores
singulares de ΣT

π . Finalmente LTπ es construida a partir de las últimas Ir columnas de Uπ y S+
π

es obtenida de acuerdo a la expresión:

S+
π = VπΣ

+
πUT

π , (2.16)

siendo Σ+
π la matriz pseudo-inversa de Σπ.

Con este análisis se obtiene una representación simplificada de la dinámica de las concentra-
ciones, permitiendo observar el efecto individual de cada reacción independiente en la evolución
temporal y espacial de la concentración de cada pseudo-especie reactiva. En resumen, los elemen-
tos contenidos en la matriz de transformación PRπ (ó S+

π ) determinarán sobre que componentes
originales existe un efecto predominante una cierta reacción independiente y sobre cuales su efecto
es despreciable.

2.3.4. Método de perturbaciones singulares

Empleando el método de perturbaciones singulares se busca un modelo simplificado que
conserve propiedades estructurales del modelo original, desechando la alta sensibilidad, rigidez
numérica y el mal condicionamiento a errores en datos de entrada causada por la diferencia en
las dimensiones de los parámetros y variables en las ecuaciones de balance del modelo completo.
La reducción del modelo consiste en realizar un cambio de coordenadas de variables dependientes
e independientes que lleve al sistema a la forma estándar de perturbaciones singulares, mostran-
do la separación de dos escalas de variación y el parámetro singular que la origina. La forma
adimensional de un modelo de este tipo provee dos ventajas:

Tener un modelo en términos de parámetros adimensionales que permite comparar el efec-
to de cada proceso físico-químico (transporte convectivo, dispersivo, reacciones, etc.) en el
balance, así como el grado de interacción entre ellos pudiendo reconocer los términos signi-
ficativos y despreciables de la ecuación de balance.

Reducir el error de redondeo en la simulación numérica del modelo al homogeneizar las di-
mensiones de las variables y parámetros para tener operandos del mismo orden de magnitud.

Tomando en cuenta las diferencias de densidad, velocidad de flujo y capacidad calórica entre la
fase sólida y la fase gaseosa, Badillo-Hernandez et al. (2013) normaliza las variables y parámetros
del modelo distribuido de lecho empacado (2.3) de forma similar al estudio presentado por Baldea
y Daoutidis (2007). Las ecuaciones significativas que surgen de este análisis son:

Daj =
LRj0

ug0Cg0
, Brj =

∆Hr
j

Cp0Tg0
, KM =

Cg0ug0
Cs0us0

, ε =
us0
ug0

,

Stgw =
Lhgw0Av
Cg0Cp0ug0

, Stsw =
Lhsw0Av
Cg0Cp0ug0

, Stsg =
Lhsg0Asg
Cg0Cp0ug0

,

PeM =
Lug0
DM0

, PesH =
Lus0
DsH0

, PegH
=
Lug0
DgH0

, (2.17a)
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donde PeM es el número de Peclet de masa para la fase gaseosa, PesM (o PegM ) es el número de
Peclet de calor de la fase sólida (o gaseosa), Stsg es el número de Stanton de intercambio de calor
entre fases, Stsw (o Stsw) es el número de Stanton de intercambio de calor entre la pared del
reactor y el sólido (o el gas) mientras que Daj y Brj son el número de Damkholer y el incremento
adiabático de temperatura para la reacción j-ésima, respectivamente.

El parámetro de perturbación ε es un número adimensional definido como el cociente del
tiempo característico de convección del gas y el tiempo de residencia característico del sólido,
KM es la relación característica entre el flujo convectivo de gas (aire) y el flujo convectivo del
combustible sólido alimentado. Como resultado, la forma adimensional del modelo del reactor está
dada por el siguiente sistema de EDPs en términos de los operadores de transporte definidos en
el Apéndice A:

∂tcs = τCs {cs}(c, η) + rs(c, η), (2.18a)

∂tηs = τCHs{ηs}(c, η) +
1

PesH
τDHs{ηs}(c, η) +QTs(c, η), (2.18b)

ε∂tcg = τCg {cg}(c, η) +
1

PeM
τDg {cg}(c, η) +∇g(c, η), (2.18c)

ε∂tηg = τCHg{ηg}(c, η) +
1

PegH
τDHg{ηg}(c, η) +QTg(c, η), (2.18d)

c = [cTs cTg ]T , Cπ = CπCπ0, Tπ = ηπTπ0, π = g, s, (2.18e)

donde los términos fuente están dados por las siguientes expresiones:

rs(c, η) =KMSTs Da r(c, η), (2.19a)

QTs(c, η) =
KM

cscsp
[−Stsghsg(η)(ηs − ηg)− Stswhsw(η)(ηs − ηw)]−

KM

cscsp

αs ms∑
j=1

BjDajrj(c, η)

 , (2.19b)

rg(c, η) =STg Da r(c, η), (2.19c)

QTg(c, η) =
1

cgc
g
p
[Stsghsg(η)(ηs − ηg)− Stgwhgw(η)(ηg − ηw)]−

1

cgc
g
p

αg mg∑
j=1

BjDajrj(c, η)

 , (2.19d)

las m reacciones se agrupan en ms reacciones heterogéneas desarrolladas en la partícula y mg

reacciones homogéneas del gas, mientras que Da es una matriz diagonal que contiene los m
números Damkholer (Daj).

El modelo normalizado (2.18) representa la forma estándar de perturbaciones singulares del
modelo distribuido del gasificador de lecho empacado, donde ε = us0

ug0
= O(10−3) es el parámetro

singular pequeño del modelo. Con este modelo es posible identificar las distintas escalas de varia-
ción de los términos de transporte y de generación de las ecuaciones de balance. Por otra parte el
modelo (2.18) evidencia una separación de las escalas de tiempo cuando se toma el límite si ε→ 0
del mismo, esto implica, que la escala de tiempo rápida del sistema aparezca como una capa límite
inicial en las variables de temperatura del gas y concentraciones molares de los componentes del
gas cuyo comportamiento está determinado por las ecuaciones (2.19c y 2.19d).
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El modelo resultante permite identificar como variables rápidas a las concentraciones y tem-
peratura (entalpía) del gas y como variables lentas a la temperatura y concentraciones de la fase
sólida debido a la diferencia entre las densidades de la partícula sólida y el gas.

Modelo distribuido de orden reducido

Este modelo se origina por los balances de masa de las componentes sólidas y de la energía
del sólido expresado en (2.20), que a su vez, se obtiene de despreciar el efecto de la perturbación
(ε = 0) en el modelo adimensional (2.18).

En consecuencia, el modelo distribuido de orden reducido va a estar constituido por los
balances de masa de las ns componentes sólidas y el balance de energía de la partícula de un
sistema de ns + 1 EDPs sobre el dominio espacial axial (0 < z < 1) y temporal (t > 0):

∂tcs = τCs {cs}(c, η) + rs(c, η) := Fs(c, η, ηs, ηg), (2.20a)

∂tηs = τCHs{ηs}(c, η) +
1

PesH
τDHs{ηs}(c, η) +QTs(c, η) := Fh(c, η, ηs, ηg), (2.20b)

y las condiciones de frontera e iniciales:

z = 0 : βs{cs} = 0, βHs{ηs} = 0, (2.20c)
z = 1 : ∂zcs = 0, ∂zηs = 0, (2.20d)

t = 0 : cs(z, 0) =
Csic

Cs0
, ηs(z, 0) =

Tsic
Ts0

. (2.20e)

Como resultado el sistema dinámico (2.20a)-(2.20b) está acoplado con los balances de masa
y energía del gas en estado estacionario modelados mediante el sistema de ng + 1 ecuaciones
algebraicas en el dominio espacial axial (0 < z < 1):

0 = τCg {cg}(c, η) +
1

PeM
τDg {cg}(c, η) + rg(c, η), (2.20f)

0 = τCHg{ηg}(c, η) +
1

PegH
τDHg{ηg}(c, η) +QTg(c, η), (2.20g)

con condiciones de frontera:

z = 0 : βg{cg} = 0, βHg{ηg} = 0, (2.20h)

z = 1 : ∂zcg = 0, ∂zηg = 0, (2.20i)

La solución para el sistema de ecuaciones algebraicas define perfiles espaciales en estado
estacionario de las concentraciones de las componentes del gas y su temperatura parametrizados
en las variables lentas cs, ηs; pasado un intervalo de tiempo y debido a la rápida variación (capa
límite inicial), la dinámica va a estar determinada únicamente por el comportamiento de estas
variables.

Finalmente, se considera que las condiciones iniciales correspondientes a las concentraciones y
temperatura del gas convergen a su estado estacionario (2.20f)-(2.20g) a una velocidad infinita, por
lo tanto, es posible eliminar dichas condiciones iniciales. Con base en la teoría de perturbaciones
singulares, las variables de concentración y temperatura de ambas fases del modelo reducido (c, η)
están relacionadas con las del modelo completo (c, η) por medio de las siguientes expresiones:

cs(z, t) = cs(z, t) +O(ε), ∀t ∈ [0, t1],

ηs(z, t) = ηs(z, t) +O(ε), ∀t ∈ [0, t1],

cg(z, t) = cg(z, t) +O(ε), ∀t ∈ [tε, t1],

ηg(z, t) = ηg(z, t) +O(ε), ∀t ∈ [tε, t1], tε = O(ε) > 0.
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Modelo distribuido de capa límite

Intercambiando la escala de tiempo rápida τ = t/ε en el modelo distribuido (2.18), tendremos
el siguiente sistema de EDPs:

∂τcs = ε
[
τCs {cs}(c, η) + rs(c, η)

]
, (2.22a)

∂τηs = ε

[
τCHs{ηs}(c, η) +

1

PesH
τDHs{ηs}(c, η) +QTs(c, η)

]
, (2.22b)

∂τcg = τCg {cg}(c, η) +
1

PeM
τDg {cg}(c, η) +∇g(c, η), (2.22c)

∂τηg = τCHg{ηg}(c, η) +
1

PegH
τDHg{ηg}(c, η) +QTg(c, η), (2.22d)

despreciando el parámetro de perturbación ε = 0 se obtiene un modelo simplificado en la escala
de tiempo rápida (2.22) del modelo original:

∂τ c̃s = 0, (2.23a)
∂τ η̃s = 0, (2.23b)

∂τ c̃g = τCg {c̃g}(c̃, η̃) +
1

PeM
τDg {c̃g}(c̃, η̃) +∇g(c̃, η̃), (2.23c)

∂τ η̃g = τCHg{η̃g}(c̃, η̃) +
1

PegH
τDHg{η̃g}(c̃, η̃) +QTg(c̃, η̃), (2.23d)

Observando el modelo (2.23), las variables lentas c̃s y η̃s dependen únicamente de sus condiciones
iniciales. Con esto se puede observar que no existe un acoplamiento entre las variables rápidas
del gas (c̃s, η̃s) y las variables lentas del estado sólido. Esto implica que el modelo de capa límite
sólo esté relacionado con el comportamiento de la componente de rápida variación del modelo
completo (2.18).

De esta manera, la hipótesis de estado cuasiestacionario para las variables de concentración
y temperatura de especies de la fase del gas origina un modelo de orden reducido (2.20), esto es,
una aproximación aceptable y simplificada del modelo original (2.18).

Con el fin de obtener un modelo aún más simplificado, Badillo-Hernandez et al. (2013)
plantea la hipótesis de un equilibrio térmico entre fases, ésto fundamentado bajo la visión de que
la velocidad de transferencia de calor entre fases es infinita, la cual se debe a la rápida transferencia
de calor entre la partícula y el gas circundante en relación con el tiempo de residencia promedio
del gas.

2.4. Modelo dinámico en parámetros concentrados

Debido a la necesidad de contar con un modelo dinámico finito, de bajo orden, simple y con
sentido físico, Badillo-Hernandez et al. (2013) propone hallar un modelo en parámetros concentra-
dos que sea capaz de reproducir el comportamiento del modelo distribuido descrito en la sección
anterior. Existen varios métodos que logran aproximar el comportamiento de sistemas dinámicos
de dimensión infinita a sistemas de dimensión finita. Uno de ellos es, de acuerdo al esquema de
modelado clásico de ingeniería de reactores (Coste et al., 1961; Levenspiel, 1962), proponer una
configuración de un conjunto de N tanques interconectados en serie y/o cascada-retro-flujo que
pueda representar el carácter distribuido de los sistemas de procesos.
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Modelo de tanques en serie (MTS)

Se parte de la idea de que los tanques interconectados en serie tienen el mismo volumen, sien-
do de estructura simple y teniendo únicamente un parámetro de diseño que es el número de etapas
o tanques N (Levenspiel y Bischoff, 1964), con esto se elimina el efecto de retroalimentación de
masa y/o energía entre etapas. De esta manera se obtiene una expresión que establece una relación
inversa entre el número de tanques (N) y el coeficiente de dispersión (D) dado un coeficiente de
transporte convectivo fijo. Dado lo anterior, la ventaja de este tipo de modelos radica en que la
solución numérica convencional del modelo distribuido de dispersión sólo son significativas para
reactores con dispersión alta.

Modelo de tanques en serie con retroflujos (MTCR)

Los modelos de retromezclado consisten en dividir el reactor en regiones conectadas en serie
o paralelo introduciendo flujos de retromezclado entre ellos, Levenspiel (1962) ha utilizado esta
técnica de tanques (RCTAs) en serie para describir el comportamiento de sistemas reales como
gasificadores de lecho empacado.

A diferencia del anterior, este modelo agrega efectos de retromezclado entre cada tanque
mediante retro-flujos en sentido contrario al flujo principal (Hartland y Mecklenburgh, 1966). Las
principales ventajas que ofrece este método son:

Mayor flexibilidad ya que se agrega como grado de libertad al retro-flujo QR.

La convergencia del parámetro de retromezclado del modelo de N tanques con retro-flujo al
parámetro de dispersión es rápida ( 1

N2 ).

Con un ajuste adecuado del parámetro de retro-flujo, se necesitan un mínimo de tanques
interconectados.

2.4.1. Modelo de N RCTAs con retromezclado de un gasificador

La discretización espacial del reactor debe realizarse utilizando cualquier método numérico
capaz de preservar el mecanismo de transporte convectivo-dispersivo con interacción a vecinos
inmediatos, es decir, las dinámicas de las variables (temperaturas y concentraciones) en el k-
ésimo nodo de la malla espacial deben depender solamente de las variables de nodos vecinos (k+1
y k − 1) y de sí mismas.

Figura 2.1: Discretización de un reactor tubular en N volúmenes Vk.
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El punto de partida de los esquemas de discretización espacial consiste en la partición axial
de la geometría tubular del reactor de gasificación con volumen VR de acuerdo a la figura 2.1. Se
muestra la malla espacial axial con N + 2 nodos con ubicaciones en Zk, así como los N volúmenes
(subcilíndros) discretos Vk definidos por las ubicaciones axiales Sk−1 y Sk de las superficies de
frontera Ak−1 y Ak, respectivamente.

De forma general, dada una malla espacial con una distribución de ubicaciones de nodos Zk
es posible asignar un conjunto de ubicaciones axiales Sk para las superficies de frontera Ak y por
lo tanto, seleccionar el tamaño de los volúmenes de Vk que corresponden a dicha malla espacial:

VR = LAR, Vk = hk(Zk−1, Zk, Zk+1)AR, (2.24)
hk = Sk(Zk, Zk+1)− Sk−1(Zk−1, Zk) = ∆Sk, (2.25)

donde VR es el volumen del reactor tubular, AR es el área circular de la sección transversal del
reactor tubular, Vk es el volumen del k-ésimo subcilindro y hk es la altura del k-ésimo subcilindro
en términos de las ubicaciones de los nodos vecinos.

De esta manera, el reactor de gasificación de lecho móvil es modelado en dimensión finita
por la siguiente representación en espacio de estados de un tren de N RCTAs con retromezclado:

Primer RCTA (k = 1)

V1Ċs,1 =qMs
e Cs,e − qMs

1 Cs,1 + Gs(C1,T1)V1, (2.26a)

V1Ṫs,1 =

(
Cs,0C

s
p,0

Cs,1Csp,1

)(
qHse Tse − qHsout,1Ts,1

)
+ qb,Hs1 Ts,2 +

Qs(C1,T1)V1

Cs,1Csp,1
, (2.26b)

V1Ċg,1 =qMg
e Cg,e − qMg

1 Cg,1 + qb,Mg
1 Cg,2 + Gg(C1,T1)V1, (2.26c)

V1Ṫg,1 =

(
Cg,0C

g
p,0

Cg,1C
g
p,1

)(
qHge Tge − qHgout,1Tg,1

)
+ qb,Hg1 Tg,2 +

Qg(C1,T1)V1

Cg,1C
g
p,1

, (2.26d)

RCTAs interiores (2 ≤ k ≤ N − 1)

VkĊs,k =qMs
k−1Cs,k−1 − qMs

k Cs,k + Gs(Ck,Tk)Vk, (2.26e)

VkṪs,k =

(
Cs,k−1C

s
p,k−1

Cs,kC
s
p,k

)(
qHsk−1Ts,k−1 − qHsout,kTs,k

)
+ qb,Hsk Ts,k+1 (2.26f)

−

(
Cs,k−1C

s
p,k−1

Cs,kC
s
p,k

)
qb,Hsk−1 Ts,k +

Qs(Ck,Tk)Vk
Cs,kC

s
p,k

, (2.26g)

VkĊg,k =qMg
k−1Cg,k−1 − qMg

k Cg,k + qb,Mg
k Cg,k+1 − qb,Mg

k−1 Cg,k + Gg(Ck,Tk)Vk, (2.26h)

VkṪg,k =

(
Cg,k−1C

g
p,k−1

Cg,kC
g
p,k

)(
qHgk−1Tg,k−1 − qHgout,kTg,k

)
+ qb,Hgk Tg,k+1 (2.26i)

−

(
Cg,k−1C

g
p,k−1

Cg,kC
g
p,k

)
qb,Hgk−1 Tg,k +

Qg(Ck,Tk)Vk
Cg,kC

g
p,k

, (2.26j)
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Último RCTA (K = N)

VNĊs,N = qMs
N−1Cs,N−1 − qMs

N Cs,N + Gs(CN ,TN )VN , (2.26k)

VN Ṫs,N =

(
Cs,N−1C

s
p,N−1

Cs,NCsp,N

)
qHsN−1 (Ts,N−1 − Ts,N ) +

Qs(CN ,TN )VN
Cs,NCsp,N

, (2.26l)

VNĊg,N = qMg
N−1Cg,N−1 −

(
qMg
N − qb,Mg

N

)
Cg,N − qb,Mg

N−1 Cg,N + Gg(Ck,Tk)Vk, (2.26m)

VN Ṫg,N =

(
Cg,N−1C

g
p,N−1

Cg,NC
g
p,N

)
qHgN−1 (Tg,N−1 − Tg,N ) +

Qg(CN ,TN )VN
Cs,NCsp,N

, (2.26n)

con

qHπout,k =
(
qHπk−1 − q

b,Hπ
k−1

)
+

(
Cπ,kC

π
p,k

Cπ,k−1C
π
p,k−1

)
qb,Hπk , π = s, g, (2.27a)

qe =


qMs
e

qHse
qMg
e

qHge

 , qk =


qMs
k

qHsk
qMg
k

qHgk

 , qbk =


qb,Ms
k

qb,Hsk

qb,Mg
k

qb,Hgk

 , (2.27b)

VR =LAR, Vk = ∆ZkAk, Ak = AR, k = 1, 2, ..., N, (2.27c)

donde qe es un vector de entrada del reactor que contiene los flujos de masa qMπ
e y calor qHπe

de la fase sólida (o gaseosa), qk (o qbk) es el vector que contiene los flujos hacia adelante (o de
retromezclado) de masa y calor para las fases sólida y de gas del tanque k-ésimo, Vk (o VR) es
el volumen del k-ésimo tanque (o del reactor tubular) mientras que AR es el área circular de la
sección transversal, ∆Zk es la distancia axial entre el k-ésimo y el (k−1)-ésimo nodos de la malla
de discretización espacial. Finalmente, las velocidades convectivas (us y ug) y los coeficientes de
dispersión (DM , DsH , D

g
H) del reactor tubular de gasificación se relacionan con los elementos de

los vectores de flujo hacia adelante (qk) y de retromezclado (qbk) del conjunto de RCTAs (ver
figura 2.2).

qk = qCk + qDk , qbk = qDk . (2.28)

Figura 2.2: Representación de un tren con N tanques interconectados en cascada con flujos de
retromezclado.

Se puede observar que el modelo en parámetros distribuidos (2.20) toma en cuenta dos tipos
de transporte fundamentales: convectivo y dispersivo. Si la dispersión es muy baja en relación con
el transporte convectivo entonces el tren de RCTAs se reduce a una conexión en serie de RCTAs
convencional con una dirección de flujo axial dominante. Es importante señalar que en el diagrama
de procesos de la figura 2.2, las flechas representan flujos compuestos (materia y energía de ambas
fases) transportados de un tanque a otro a través de una interfaz.

En conclusión, el sistema dinámico resultante posee las siguientes características:
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Interconexión en cascada de N subsistemas químicos de parámetros concentrados conocidos
(TRCTAs) con interacción baja.

El TRCTA con retromezclado puede representarse como una estructura de modelo que
tiene como parámetros de diseño al número de RCTAs N , sus volúmenes Vk, sus flujos hacia
adelante qk y sus retro-flujos qbk. Es decir, en función de la precisión requerida por el objetivo
de modelado y la incertidumbre típica del sistema específico, uno puede sintonizar dichos
parámetros de forma independiente a las ecuaciones (2.27), (2.28).

El modelo consiste en M = N × (ns + ng + 2) EDOs correspondientes a las ecuaciones de
balance de las temperaturas y concentraciones de las componentes de sólido y gas.

2.5. Descripción del modelo reducido del reactor

Por último se presenta la versión final y reducida del modelo de un reactor tubular de dos
fases con convección y dispersión como un tren de N RCTAs (TRCTA) con interacciones de dos
vías (en dirección del flujo del sólido y en contracorriente); específicamente, la interconexión hacia
atrás toma en cuenta los efectos de retromezclado del calor y la masa en el reactor causados por
la dispersión. En está sección se presenta el modelo dinámico reducido para reactores tubulares
de gasificación así como la recreación de algunos perfiles espaciales para un caso de 6 y 8 tanques
interconectados a fin de mostrar el método de modelado utilizado en este trabajo.

Para llegar a el modelo reducido, se parte del modelo dinámico en parámetros distribuidos de
orden reducido interpretado como un tren deN RCTAs con cierto grado de retromezclado. Después
se aplica el análisis estequiométrico de la red de reacción y de acuerdo a la hipótesis de estado
cuasi-estacionario para el gas debido a la velocidad de reacción y la hipótesis de equilibrio térmico
entre las fases, se obtiene el modelo de N - RCTAs en cascada con retromezclado del gasificador. El
modelo dinámico (2.29) desarrollado por Badillo (2014) tiene como grados de libertad el número
de RCTAs y el volumen de cada uno de ellos y como se verá en los capítulos posteriores, el
objetivo es encontrar el mínimo número de tanques necesarios para poder representar la dinámica
del sistema y en particular determinar el grado de dispersión presente para una clase de reactores.

Primer RCTA (k = 1)

V1ẇs,1 =qMs
e ws,e − qMs

1 ws,1 +KMMDa r1V1, (2.29a)

V1ės,1 =qMs
e es,e − qMs

1 es,1, (2.29b)

V1η̇1 =

(
cs,0c

s
p,0

cs,1csp,1

)(
qHe ηe − qHout,1η1

)
−

(
1

cs,1csp,1

)
KMBT

r Da r1V1 + qb,H1 η2 (2.29c)

−

(
1

cs,1csp,1

)
KMStwhw(η1)[η1 − ηw]V1, (2.29d)

0 =qMg
e wg,e − qMg

1 wg,1 + qb,Mg
1 wg,2 +MDa r1V1, (2.29e)

0 =qMg
e eg,e − qMg

1 eg,1 + qb,Mg
1 eg,2, (2.29f)
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RCTAs interiores (2 ≤ k ≤ N − 1)

Vkẇs,k =qMs
k−1ws,k−1 − qMs

k ws,k +KMMDa rkVk, (2.29g)

Vkės,k =qMs
k−1es,k−1 − qMs

k es,k, (2.29h)

Vkη̇k =

(
cs,k−1c

s
p,k−1

cs,kc
s
p,k

)(
qHk−1ηk−1 − qHout,kηk

)
−

(
1

cs,kc
s
p,k

)
KMBT

r Da rkVk (2.29i)

+ qb,Hk ηk+1 − qb,Hk−1ηk −

(
1

cs,kc
s
p,k

)
KMStwhw(ηk)[ηk − ηw]Vk, (2.29j)

0 =qMg
k−1wg,k−1 − qMg

k wg,k + qb,Mg
k wg,k+1 − qb,Mg

k−1 wg,k +MDa rkVk, (2.29k)

0 =qMg
k−1eg,k−1 − qMg

k eg,k + qb,Mg
k+1 eg,k+1 − qb,Mg

k eg,k, (2.29l)

Último RCTA (K = N)

VNẇs,N =qMs
N−1ws,N−1 − qMs

N ws,N +KMMDa rNVN , (2.29m)

VN ės,N =qMs
N−1es,N−1 − qMs

N es,N , (2.29n)

VN η̇N =

(
cs,N−1c

s
p,N−1

cs,Ncsp,N

)
qHN−1(ηN−1 − ηN )−

(
1

cs,Ncsp,N

)
KMBT

r Da rNVN (2.29ñ)

−

(
1

cs,Ncsp,N

)
KMStwhw(ηN )[ηN − ηw]VN , (2.29o)

0 =qMg
N−1wg,N−1 −

(
qMg
N − qb,Mg

N

)
wg,N +MDa rNVN − qb,Mg

N−1 wg,N (2.29p)

0 =qMg
N−1eg,N−1 −

(
qMg
N − qb,Mg

N

)
eg,N − qb,Mg

N−1 eg,N , (2.29q)

donde

qHout,k =
(
qHk−1 − q

b,H
k−1

)
+

(
cs,kc

s
p,k

cs,k−1c
s
p,k−1

)
qb,Hk , (2.30a)

qe =

qMs
e

qHe
qMg
e

 , qk =

qMs
k

qHk
qMg
k

 , qbk =

q
b,Ms
k

qb,Hk
qb,Mg
k

 , (2.30b)

Vk =
Vk
VR

=
∆ZkAk
LAR

= ∆zkAk, k = 1, 2, ..., N, (2.30c)

ws,k, es,k, wg,k, eg,k son los valores instantáneos de las concentraciones adimensionales de las
pseudo-especies sólidas y gaseosas y ηk es el valor instantáneo de la temperatura adimensional
en el k-ésimo nodo de la malla espacial a lo largo del gasificador. Vk es el volumen adimensional
del k-ésimo RCTA, ∆zk es la distancia adimensional entre el k-ésimo y el k − 1-ésimo nodo de la
malla espacial, Ak = AR es el área transversal adimensional del k-ésimo RCTA.
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Figura 2.3: Perfil espacial de cuatro estados obtenido a partir del modelo de estudio (2.29) para
un caso de 6 y 8 tanques interconectados con volumen idéntico.

A fin de ilustrar el método de modelado, en la figura 2.3 se muestra el perfil espacial de cuatro
de los trece estados del modelo dinámico de reactor de gasificación, para el caso de 8 (línea sólida)
y 6 (línea punteada) tanques interconectados, es estas gráficas se pueden observar tres distintos
estados estacionarios, los cuales corresponden a un punto de extinción, un punto de encendido y
un punto intermedio entre ellos, el cual resulta ser un punto silla.



Capítulo 3

Análisis dinámico de un reactor de
gasificación

En este capítulo se realiza un análisis cualitativo del comportamiento de los sistemas dinámi-
cos asociados a los reactores de gasificación. Entre las características buscadas se encuentran los
estados estacionarios y los ciclos límite, los cuales son los conjuntos invariantes más simples que
determinan la topología de las soluciones del sistema en el espacio de estados. El objetivo de este
análisis consiste en encontrar propiedades cualitativas que determinen la evolución de la respuesta
ante cambios pequeños en los parámetros. Los motivos principales para analizar el comportamien-
to cualitativo del sistema son la incertidumbre paramétrica, dinámicas rápidas despreciadas en
el modelo reducido debido a la hipótesis de estado cuasi-estacionario, entre otras suposiciones
simplificantes de modelado.

La teoría de bifurcación de sistemas dinámicos no lineales constituye la base conceptual del
análisis sistemático del comportamiento no local del gasificador de biomasa, por consecuencia, se
lleva a cabo un análisis del efecto del flujo de alimentación de aire en el comportamiento estático y
dinámico del reactor de gasificación de biomasa mediante el esquema de modelado de N -RCTAs.

Uno de los objetivos más importantes al analizar sistemas dinámicos es poder clasificar y
comparar sistemas basados en relaciones de equivalencia. Así, resulta necesario introducir algunas
definiciones que ayudarán en la comprensión del análisis dinámico del reactor de gasificación en
cuestión.

Dados los sistemas

ẋ = f(x), x ∈ Rn, (3.1)

y

ẋ = g(x), x ∈ Rn. (3.2)

Sea x0 un punto de equilibrio del sistema (3.1) donde f es suave; sea A = df
dx la matriz Jacobiana

de f evaluada en x0. Sean n−, n0, n+ el número de valores propios de A con parte real negativa,
cero y positiva respectivamente (Kuznetsov, 2013).

Definición 3.1. Un punto de equilibrio se llama hiperbólico si no existe un eigenvalor con Reλ = 0
(n0 = 0), esto es, si no hay valores propios sobre el eje imaginario. Un punto de equilibrio
hiperbólico es llamado silla-hiperbólico si n−, n+ 6= 0.

25
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3.1. Estabilidad estructural

Definición 3.2. La distancia entre (3.1) y (3.2) en una región cerrada U ⊂ Rn es un número
positivo d1 dado por:

d1 = sup
x∈U

{
‖f(x)− g(x)‖+

∥∥∥∥df(x)

dx
− dg(x)

dx

∥∥∥∥} . (3.3)

Los sistemas son ε-cercanos en U si d1 ≤ ε.

Definición 3.3. El sistema (3.1) se dice que es estrictamente estructuralmente estable en la región
U si existe un ε > 0 tal que para cualquier sistema (3.2) que sea ε-cercano al sistema original, es
decir, que d1(f, g) < ε, se cumple que f y g sean topológicamente equivalentes (ver Apéndice B)
en U (Kuznetsov, 2013).

Al considerarse fija la región U , una pequeña perturbación al sistema podría provocar que
el sistema no fuera estructuralmente estable, esto es, que existen sistemas que tienen puntos
de equilibrio hiperbólicos o ciclos límite que tocan la frontera de U y de acuerdo a la definición
anterior, son estructuralmente inestables ya que bajo pequeñas perturbaciones del sistema el punto
de equilibrio o los ciclos límite quedan fuera de la región U , por lo cual ya no serían topológicamente
equivalentes. Para atacar este problema hay dos opciones: a) considerar el sistema dinámico de
forma global; para sistemas en Rn resulta complicado ya que la distancia entre cualquiera de dos
sistemas puede ser infinita si el supremo en d1 se toma sobre todo Rn. b) una segunda opción
es seguir trabajando con regiones acotadas, entonces es necesario definir otro tipo de estabilidad
estructural.

3.1.1. Estabilidad estructural de Andronov

Definición 3.4. Un sistema (3.1) definido en una región D ⊂ Rn es estructuralmente estable en
el sentido de Andronov en una región D0 ⊂ D si para cualquier sistema (3.2) suficientemente
ε-cercano en D existen regiones U, V ⊂ D, tal que (3.1) es topológicamente equivalente en U a
(3.2) en V (Kuznetsov, 2013).

Básicamente la definición anterior implica una preservación de la estabilidad de un estado
estacionario (EE) del proceso ante variaciones de parámetros del sistema en un rango de valores
pequeños.

El reactor de gasificación puede exhibir un comportamiento en estado estacionario cualita-
tivamente diferente ante cambios pequeños en los parámetros de alimentación. Dicho sistema se
dice que es estructuralmente inestable y el cambio cualitativo en su comportamiento se conoce
como bifurcación.

3.2. Teoría de bifurcaciones

Sea un nuevo sistema de la forma

ẋ = f(x, α), (3.4)

donde x ∈ Rn y α ∈ Rm representan los estados y los parámetros respectivamente; consideremos
el retrato de fase del sistema cuando varía el vector de parámetros α. Existen dos posibilidades:
que el sistema permanezca topológicamente equivalente al sistema original o no (ver Apéndice
B).
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Definición 3.5. La aparición de retratos de fase no equivalentes topológicamente bajo la variación
de parámetros se llama bifurcación.

Definición 3.6. Un diagrama de bifurcación de un sistema dinámico es una estratificación de
su espacio de parámetros inducida por la equivalencia topológica junto con los retratos de fase
representativos de cada estrato.

De acuerdo con las definiciones anteriores, una bifurcación es un cambio cualitativo en el
retrato de fase cuando un parámetro alcanza o sobrepasa a un cierto valor crítico. En particular,
llamaremos bifurcación de un punto de equilibrio el caso donde este cambio consiste en la aparición
de nuevos puntos de equilibrio que al alejarse el parámetro del valor crítico, se alejan del punto
en cuestión, en resumen, podemos concluir que el punto de equilibrio se escinde bajo el cambio
del parámetro.

3.2.1. Bifurcación nodo-silla o punto límite

También conocida como bifurcación de fold. Un estado estacionario tipo nodo estable evolu-
ciona a un tipo silla lo cual genera multiplicidad de estados estacionarios. El punto de bifurcación
ocurre cuando algún λi,j = 0.

3.2.2. Bifurcación de Hopf-Andronov

Un estado estacionario tipo foco estable se vuelve inestable y se genera un ciclo límite (os-
cilación periódica persistente). El punto de bifurcación ocurre cuando alguna pareja λi,j = ±jωi.

3.2.3. Ejemplo: Dinámica no lineal de un reactor de tanque agitado

Un reactor CSTR (Continuos Stirred Tank Reactor) es un tipo de reactor químico ideal
básico empleado para modelar el comportamiento de las variables de interés de gran cantidad
de procesos químicos encontrados en la literatura de ingeniería de procesos. Para este ejemplo
se modela un reactor de tipo tanque agitado, el cual cuenta con una camisa de intercambio de
calor que recubre la superficie exterior del recipiente. Debido a que la reacción que se origina en
el interior del reactor es exotérmica, la camisa cumple la función de enfriar el reactor y regular la
temperatura interior del tanque (ver figura 3.1).

Figura 3.1: Esquema simple de un reactor de tanque agitado y flujo continuo.
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Un modelo dinámico simplificado de un reactor de tanque agitado y flujo continuo (CSTR)
no isotérmico, con una reacción exotérmica de primer orden e intercambio de calor con el exterior
queda representado por el siguiente sistema de ecuaciones diferenciales proveniente de un análisis
de balances de masa y energía (Aris y Amundson, 1958b):

dc

dt
= θ
(
cin − c

)
− r(c, τ), c(0) = c0, (3.5a)

dτ

dt
= θ(τin − τ) + δ r(c, τ)− υ (τ − τc), τ(0) = τ0, (3.5b)

donde cin es la concentración de entrada, c es la concentración total, τin es la temperatura de en-
trada, τc es la temperatura de la camisa y τ es la temperatura de salida. Tomando en consideración
los siguientes parámetros:

cin = θ = υ = δ = 1, τin = τc = 1.75, (3.5c)

r(c, τ) = cek−ε/τ , k = ln(K) = 25, ε = 50. (3.5d)

Este sistema tiene los siguientes puntos de equilibrio

Punto de equilibrio Tipo Valores característicos
τ = 1.768 c = 0.9638 Nodo estable λ1 = −1.1083 λ2 = −1.3482

τ = 2 c = 0.5 Punto silla λ1 = −0.75 λ2 = 3

τ = 2.2 c = 0.0885 Foco estable λ1,2 = −1.9659± 3.0601j

Tabla 3.1: Puntos de equilibrio del CSTR.

En la figura 3.2 se presenta el plano de fase de este tipo de reactor para una temperatura
en la camisa normalizada de τc = 1.75, en dicha figura se pueden observar los tres puntos de
equilibrio que presenta el sistema.

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

1.5

1.6

1.7

1.8

1.9

2

2.1

2.2

2.3

2.4

2.5

Figura 3.2: Plano de fase del CSTR.
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Figura 3.3: Gráfica de la dependencia de los estados con el parámetro τc.

Posteriormente se realiza un análisis de bifurcaciones de este modelo dinámico simple to-
mando como variación el parámetro de la temperatura de la camisa τc. En la figura 3.3 se puede
observar el cambio que sufren los puntos de equilibrio al ir variando el parámetro τc, la línea ver-
tical que aparece en τc = 1.75 es simplemente para mostrar los tres puntos de equilibrio existentes
en ese momento. A medida que se va variando el parámetro elegido, es posible observar como el
sistema pasa de tener tres puntos de equilibrio a sólo dos de ellos, es decir, dos puntos de equilibrio
se unen para formar uno; además de que variaciones mayores inducen un sólo punto de equilibrio.

En conclusión, con el análisis de bifurcaciones será posible obtener información de nuestro
modelo de estudio (2.29) acerca de los cambios cualitativos que ocurren en el comportamiento
tanto dinámico como en estado estacionario al variar un conjunto de parámetros del sistema
dinámico.

Badillo (2014) hace un estudio no lineal basado en bifurcaciones del modelo (2.29) de N -
RCTAs para un reactor de gasificación, en el trabajo se concluye que el número de puntos de
equilibrio encontrados al variar el número de tanques interconectados en serie corresponde a una
relación de 2n + 1, siendo n el número de tanques a considerar en el modelo. Es importante
mencionar que mientras más tanques se agreguen al modelo más complejo se hace el análisis y la
carga computacional (se incrementan 3 EDOs por tanque), por otro lado, la aparición de un mayor
número de puntos estacionarios puede que no represente ninguna relevancia física ya que hasta el
momento en la literatura, se tienen reportados de forma experimental 3 puntos de equilibrio (2
estables y 1 inestable).

Algunas de las conclusiones a las que se llega en Badillo (2014) tras realizar un análisis
mediante teoría de bifurcaciones para un número de Peclet PeH = 1.72 se enumeran a continuación:

El tren de N -RCTAs con retro-mezclado de calor correspondiente a un número de Peclet
PeH = 1.72 presenta una multiplicidad máxima de 5 estados estacionarios (3 estables y 2
inestables).

Sólo el estado estacionario de reacción estabilizada en la cima y el estado de extinción son
estructuralmente estables.

Con base en este análisis es posible analizar, capturar y completar la descripción de caracte-
rísticas esenciales del comportamiento estático y dinámico complejo no lineal exhibido por
el reactor de gasificación mediante un modelo mínimo de N -RCTAs.
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3.3. Estudio cualitativo de un reactor de gasificación para diversos
PeH

Con la idea de contar con el mínimo número de tanques que logren representar la dinámi-
ca del modelo del reactor de gasificación y relacionarlo con el número de puntos estacionarios
estructuralmente estables que se preservan al aumentar el número de tanques interconectados,
se hace un análisis exhaustivo haciendo uso de la teoría de bifurcaciones mediante la ayuda de
MATCONT de Matlab. El análisis realizado se basa en las siguientes consideraciones:

El parámetro a variar que se eligió es la relación aire-combustible ya que para la parte
experimental, el gas de síntesis liberado producto de la combustión dentro del reactor es
enviado a un motor de combustión el cual está conectado a un generador eléctrico.

Debido a que en la literatura se tienen reportados números de Peclet que van del orden de 2
a 10, se toman algunos casos representativos dentro de este intervalo con el fin de encontrar
el número de tanques donde se llega a preservar el número mínimo de puntos estacionarios
estructuralmente estables.

Al final, dependiendo del número de Peclet trabajado, se busca concluir qué número de
reactores interconectados es necesario para poder representar la dinámica global del reactor
de gasificación.

En las siguientes sub-secciones se presentan los resultados obtenidos para tres distintos números
de Peclet. Con la finalidad de aclarar el procedimiento que se realizó en cada uno de los casos, se
enumera una lista de pasos que se llevó a cabo para encontrar los distintos puntos estacionarios
existentes así como los diagramas de bifurcación de cada uno de estos.

1. Se fija el número de Peclet a trabajar.

2. Se establece el número de tanques a interconectar en el modelo (2.29).

3. Dadas unas condiciones iniciales y de frontera, se resuelve el sistema (2.29) para encontrar
el punto de equilibrio correspondiente.

4. Se procede a utilizar el programa MATCONT de Matlab, se establece el parámetro a variar
(en este estudio el parámetro es la relación aire-combustible Wab) y se procede a encontrar
el diagrama de bifurcación correspondiente.

5. Finalizado el diagrama de bifurcaciones, se localiza el nuevo punto de equilibrio correspon-
diente al mismo parámetro sobre en valor de Wab predeterminado.

6. Se perturba (por arriba o por abajo) el punto de equilibrio encontrado y se renombra como
el nuevo vector de condiciones iniciales.

7. Dado el nuevo vector de condiciones iniciales, se resuelve nuevamente el modelo (2.29); sí
se encuentra un nuevo punto de equilibrio entonces se regresa el proceso desde el paso 4,
sí el punto estacionario corresponde a uno de los encontrados anteriormente se prosigue al
siguiente paso.

8. Una vez encontrados todos los puntos estacionarios existentes, lo siguiente es graficarlos y
obtener conclusiones.
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3.3.1. Número de Peclet PeH = 2

Fijando el número de Peclet en 2 (coeficiente de dispersión DH = 0.5), se toma el modelo
(2.29) con n = 3 tanques interconectados y se procede a encontrar los puntos estacionarios exis-
tentes mediante la teoría de bifurcaciones. En la figura 3.4 se tienen los diagramas de bifurcación
para el caso de la temperatura y el hidrógeno (ambas gráficas se ilustran de forma adimensional)
contra la relación aire-combustible. Como se mencionó anteriormente, el parámetro a variar en
el sistema (2.29) es Wab, en particular nos interesan los puntos estacionarios que surjan dentro
de una región cercana a Wab = 1.5 ya que este es el índice donde opera el motor de combustión
que está conectado al reactor de gasificación de nuestro caso de estudio. En las gráficas se puede
observar que, trazando una línea vertical sobre Wab = 1.5 existen 6 puntos que cruzan por tal
línea (considerando el de extinción en total son 7 PE), lo cual cumple con lo establecido en Badillo
(2014).

Con el fin de esclarecer las bifurcaciones que se originan al variar el parámetro Wab, se hace
un zoom de algunas regiones en ambas gráficas. Por otra parte, de las mismas gráficas se puede
identificar que existe un mayor número de puntos estacionarios para algunas regiones o valores
del parámetro en variación; sin embargo como se ha mencionado antes, en este análisis y los
posteriores únicamente nos concentraremos en las regiones cercanas al parámetro Wab = 1.5 ya
que son los que representan un interés práctico.
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Figura 3.4: Diagramas de bifurcación de la temperatura e hidrógeno para un caso de 3 tanques
interconectados en serie con un PeH = 2
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Figura 3.5: Diagramas de bifurcación de la temperatura e hidrógeno para un caso de 4 tanques
interconectados en serie con un PeH = 2
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Para el caso en que se toman 4-RCTAs el diagrama de bifurcaciones presenta un cambio
con respecto al de tres tanques, al incrementar en uno el número de tanques interconectados se
esperaría que los puntos estacionarios encontrados fueran 9 (dos más que el anterior), sin embargo
como se puede observar en la figura 3.5 los PEs resultantes son únicamente tres (considerando el
punto estacionario de apagado). Lo anterior nos dice que llegando a un cierto número de tanques
interconectados, los puntos de equilibrio van a disminuir y, si se observa desde el lado práctico se
puede concluir que a partir de este punto se sabe el número mínimo de tanques a interconectar
suficientes para poder representar la dinámica global del sistema.

En la figura 3.6 se pueden apreciar los perfiles espaciales correspondientes a los puntos de
equilibrio para el caso de tres tanques interconectados con un número de PeH = 2, en esta gráfica
se presentan los perfiles espaciales de la temperatura, hidrógeno, dióxido de carbono y oxígeno; en
líneas punteadas se tienen los puntos de equilibrio inestables y en línea continúa los estables. Como
es obvio, la solución numérica del sistema de ecuaciones arrojadas del modelo (2.29) siempre nos
da como resultado PEs estables y al hacer el análisis de bifurcaciones llegamos a los PEs inestables.
Con n = 3 se mantiene el número de puntos estacionarios 2n+ 1 = 7.

Cuando se utilizan 4 tanques interconectados (figura 3.7) el número de puntos estacionarios
encontrados es únicamente tres: el de encendido y el de extinción que resultan ser puntos estacio-
narios estables, y un punto silla que es el punto intermedio entre el de encendido y el de extinción.
Si se comparan los perfiles que aparecen en azul de las figuras 3.6 y 3.7, es posible observar 3 PEs
de los cuales se tiene uno inestable (punto silla) y dos estables (encendido y extinción) que se
mantienen tras aumentar el número de tanques a interconectar, de estos PEs dos mantienen una
propiedad estructuralmente estable.
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Figura 3.6: Puntos de equilibrio para un caso de 3 tanques interconectados en serie con un PeH = 2
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Figura 3.7: Puntos de equilibrio para un caso de 4 tanques interconectados en serie con un PeH = 2

3.3.2. Número de Peclet PeH = 3.84

Posteriormente se propone cambiar el número de Peclet y realizar un análisis similar al ante-
rior, es decir, obtener los puntos estacionarios para un número determinado de RCTAs con ayuda
del programa de bifurcaciones MATCONT de Matlab. La finalidad de esto es ir incrementando
el número de tanques interconectados hasta encontrar los puntos estructuralmente estables (2)
hallados en el caso anterior y comparar el número de RCTAs entre ambos casos. Inicialmente
se manejan 3 tanques y se van incrementando hasta que se rompa la regla de 2n + 1 puntos
estacionarios y entonces llegar únicamente a 3 puntos de equilibrio.
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Figura 3.8: Diagramas de bifurcación de la temperatura e hidrógeno para un caso de 6 tanques
interconectados en serie con un PeH = 3.84.
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En la gráfica 3.8 se observa el diagrama de bifurcaciones correspondiente al tanque de salida
de una red de 6−RCTAs con número de PeH = 3.84. Como se puede ver, para un caso de seis
tanques los PEs hallados son trece, mientras que para el caso de ocho tanques (figura 3.9) los
PEs vuelven a ser tres tal y como ocurrió en el caso en que el número de PeH = 2. Es importante
mencionar que el diagrama de bifurcaciones generado para el caso de un número de PeH = 3.84
es muy similar al del caso anterior y al de otros números de Peclet. Es por esta razón que en los
casos posteriores se toma la libertad de omitir tales diagramas.
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Figura 3.9: Diagramas de bifurcación de la temperatura e hidrógeno para un caso de 8 tanques
interconectados en serie con un PeH = 3.84.
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Figura 3.10: Puntos de equilibrio para un caso de 6 tanques interconectados en serie con un
PeH = 3.84
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En la gráfica 3.10 se ilustran los diagramas espaciales para el caso de 6-RCTAs con un número
de Peclet PeH = 3.84, en ella se puede observar que existen 13 PEs, por otro lado en la figura
3.11 se aumenta el número de tanques en serie a n = 8 y es en este número donde se logran ver
los puntos de equilibrio estructuralmente estables observados para el caso de un PeH = 2, a partir
de aquí, si se sigue aumentando el número de tanques interconectados se mantendrán los mismos
puntos de equilibrio (2 estables y uno inestable).
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Figura 3.11: Puntos de equilibrio para un caso de 8 tanques interconectados en serie con un
PeH = 3.84

3.3.3. Relación entre PeH y número de tanques

Vanderveen et al. (1968) estudia un modelo de celdas de un reactor catalítico de lecho em-
pacado de dos fases con una reacción fuertemente exotérmica análogo al modelo de N -RCTAs
estudiado en este trabajo. En dicho modelo, se observa un fenómeno de multiplicidad de un nú-
mero infinito de EEs que de forma similar según Liu y Amundson (1962), se presenta también
en reactores tubulares de dos fases sin dispersión. Al considerar la dispersión térmica y además
incorporar un nivel suficiente de la misma al modelo distribuido puramente convectivo de reac-
tores de lecho empacado, se soluciona el problema de multiplicidad infinita de EEs tanto en el
modelo distribuido de dispersión como en el modelo en parámetros concentrados de N -RCTAs
(Eigenberger, 1972). Así mismo, Eigenberger (1972) menciona dos posibles fenómenos físicos que
dan origen a la presencia de múltiples estados estacionarios exhibido por los reactores de lecho
empacado de dos fases bajo ciertas condiciones de operación:

El efecto de retroalimentación de energía que tiene el transporte de calor por dispersión en
el modelo distribuido del reactor o el retro-mezclado de calor en el modelo de N -RCTAs, el
cual implica siempre un flujo de calor en sentido contrario al movimiento o flujo de lecho
empacado (van Heerden, 1958).
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Los mecanismos de transporte de masa y energía intrapartícula y extrapartícula hacen po-
sible que el frente de flama de combustión en la partícula del sólido tenga multiplicidad de
ubicaciones estables e inestables: dentro de ella o en la superficie de la partícula de carbo-
nizado para una concentración de oxígeno y temperaturas fijas en la atmósfera gaseosa que
rodea a la partícula porosa (Amundson y Arri, 1978).

La idea e importancia de considerar la dispersión térmica se ve reforzada en Milligan (1994)
y Hla (2004), donde atribuyen la intensidad de dicho fenómeno principalmente a la transferencia
de calor por radiación de las partículas de carbonizado incandescentes en la zona de combustión
hacia las partículas vecinas en la zonas de secado, pirólisis y de reducción de gasificadores de lecho
empacado de biomasa con flujos descendentes. A pesar de ello, la influencia de la dispersión en la
estática y dinámica del proceso de gasificación de biomasa no ha sido analizada en términos de
aspectos prácticos de operación como la estabilidad, el encendido y el apagado del reactor.

La multiplicidad de PEs implica que el frente de reacción discontinuo exotérmico puede es-
tabilizarse en cualquier posición axial a lo largo del reactor para un flujo entrante constante de
reactantes al variar las condiciones iniciales de operación, un fenómeno que no se observa experi-
mentalmente en reactores de lecho empacados autotérmicos donde siempre existe un acoplamiento
de calor importante entre las particulas encendidas.

Es por todo lo anterior, que se realizó un análisis de bifurcaciones complementario al realizado
en Badillo (2014) pero visto de una forma no-local y con una mayor dispersión térmica y retro-
mezclado correspondientes al valor típico de conductividad térmica efectiva para gasificadores de
lecho empacado con el objetivo de descartar el comportamiento no lineal sin relevancia física.

Durante el análisis realizado en las secciones anteriores, se observó particularmente el número
de tanques interconectados en cascada y la variación de la dispersión térmica (número de Peclet)
y cómo estas dos variaciones dan origen a cierto número de puntos estacionarios. En general, dado
un número de Peclet y para un cierto número de tanques siempre se encontró 2n+1 PEs (Badillo,
2014), de los cuales n + 1 resultaron ser estables (Varma, 1980). Dependiendo de la dispersión
asignada al modelo (2.29), después de un número nr de tanques interconectados en serie se llega a
únicamente 3 PEs de los cuales dos son estructuralmente estables y uno estructuralmente inestable.
A partir de este número nr, si se aumenta la red de RCTAs siempre se conservarían los mismos
tres PEs, lo cual nos dice que con un nr de RCTAs es suficiente para obtener la dinámica global
del sistema.

XXXXXXXXXXXNº Tanques
Peh 1.92 2.13 3.84 6.4

2 5 5 5 5
3 7 7 7 7
4 3 3 9 9
5 3 3 11 11
6 3 3 13 13
7 3 3 15 15
8 3 3 3 17
9 3 3 3 19
10 3 3 3 21
11 3 3 3 3

Tabla 3.2: Comparación entre Peh, Nº tanques y PEE

En la tabla (3.2) se resume el análisis realizado durante este capítulo. En ella se puede
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observar, para distintos valores de Peclet dentro de un intervalo de 1.92 < PeH < 6.4 y un N
número de tanques interconectados en serie, los puntos de equilibrio encontrados y el nr tanques
suficientes para obtener la dinámica global del sistema.

Es fundamental hacer énfasis que los nr tanques suficientes para lograrlo dependen del nú-
mero de Peclet o de la dispersión que exista en el reactor de biomasa de estudio, concluyendo así la
importancia que tiene para el modelo (2.29) el contar con un número de PeH adecuado y entonces
poder aplicar conceptos de la Teoría de Control tanto teóricos como prácticos para los reactores de
gasificación. Finalmente tras este análisis realizado en este capítulo, es claro ver la importancia de
conocer el número de Peclet presente de forma física en nuestro reactor de gasificación de estudio,
motivación del siguiente capítulo presentado en este trabajo.





Capítulo 4

Estrategias experimentales para
determinar el número de Peclet

La importancia de conocer la dispersión que existe dentro del reactor de gasificación lleva a
buscar distintas metodologías no destructivas para determinar de forma experimental el número
de Peclet y así poder ajustar el modelo utilizado en este trabajo antes de pensar en aplicar leyes
de control. En este capítulo se revisan distintos métodos basados en la presencia de trazadores o
variables que se pueden medir a la salida del reactor con el fin de determinar el comportamiento
del reactor y así poder estimar el número de Peclet.

En las siguientes dos secciones se describe un método comúnmente utilizado en la Ingeniería
Química para determinar el grado de dispersión presente en reactores de tanque agitado y flujo
pistón. Es importante destacar que la metodología expuesta en Levenspiel (2011) está aplicada
para reacciones donde el estado de agregación de la materia es líquido y que nuestro caso de estudio
está referido a reacciones donde el estado de agregación de la materia es principalmente gas, por
lo cual el propósito es llevar la metodología de trazadores para una clase de reactores desarrollada
en Levenspiel (2011) al caso de estudio presentado en este trabajo y verificar la viabilidad de la
misma.

4.1. Método de trazadores para una clase de reactores

Distribución de tiempos de residencia, RTD

Un factor que influye en el rendimiento de un reactor es la recirculación de flujo que pueda
existir a través de él. Contar con una representación de la distribución de velocidades del fluido,
podría ayudar en principio, a predecir el comportamiento del reactor.

Para estimular el sistema se considera solamente el flujo en estado estacionario del fluido a
través de un recipiente, sin reacción y sin cambios de densidad.

La RTD se define a partir de la función E(t) que satisface

∫ ∞
0

E(t)dt = 1 [adim], (4.1)

donde la integral es denominada como la normalización de la distribución (Levenspiel, 2011).

39



40

Figura 4.1: Distribución de tiempos de residencia E.

La curva E, que se ejemplifica en la figura 4.1, es la distribución que se necesita para tener
en cuenta el flujo no ideal. Una restricción presente en esta curva E es que el fluido sólo entra y
sale una vez del recipiente, lo cual excluye la existencia de remolinos en dirección contraria a la
dirección del flujo.

De acuerdo con este principio, se tienen dos condiciones de frontera a tomar en cuenta para
el análisis de estos reactores mediante esta técnica de trazadores; condiciones de frontera de
recipientes cerrados que es cuando no existe flujo o remolinos en dirección contraria al flujo
en la entrada o salida del recipiente y, condiciones de frontera de recipientes abiertos que
ocurre cuando los elementos del fluido cruzan más de una vez los límites del sistema.

4.1.1. Métodos experimentales no destructivos para medir E

El mecanismo principal de estos métodos es excitar al sistema mediante técnicas no des-
tructivas y observar a la salida el comportamiento generado por tales entradas. Existen varias
alternativas experimentales para lograrlo, entre las formas más sencillas se encuentran los experi-
mentos con entradas impulso y escalón.

Respuesta al impulso

Se considera un sistema de volumen V [m3] a través del cual fluyen v [m3/s] de fluido, se
introducen M unidades de rastreador (pulso) en la corriente de entrada al recipiente y se mide la
concentración (en el tiempo) del rastreador que abandona el recipiente. A esta curva de salida se
le denomina curva C; entonces el área bajo la curva queda determinada por la ecuación:

A =

∫ ∞
0

Cdt ∼=
∑
i

Ci∆ti =
M

v
[
kg · s
m3

], (4.2)

mientras que el tiempo medio de la curva C es de la forma

t =

∫∞
0 tCdt∫∞
0 Cdt

∼=
∑

i tiCi∆ti∑
iCi∆ti

=
V

v
[s]. (4.3)

Para encontrar la curva E simplemente se dividen las lecturas de concentración por M/v

E =
C

M/v
. (4.4)

Multiplicando el tiempo promedio de residencia por la curva E se obtiene otra función RTD
(ver figura 4.2):

Eθ = tE =
V

v

C

M/v
=
V

M
C, (4.5)
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donde Eθ queda en unidades adimensionales. Es importante mencionar que la relación que existe
entre C y las curvas E sólo se cumple con exactitud para condiciones frontera de recipientes
cerrados.

Figura 4.2: Relación entre curva E y Eθ.

Respuesta al escalón

Para la respuesta del sistema ante una entrada escalón, se considera un flujo volumétrico
v [m3/s] de una corriente de fluido que pasa a través de un recipiente de volumen V . En un
tiempo t = 0 se cambia de fluido ordinario a un fluido con una concentración de rastreador
Cmax =

[
kg ó mol

m3

]
y se mide la concentración a la salida Cescal contra el tiempo t, es decir,

Cmax =
ṁ

v
[
kg

m3
], (4.6a)

Cmaxt =
ṁV

v2
[
kg · s
m3

], (4.6b)

donde ṁ es el flujo del trazador y

t =

∫ Cmax
0∫ Cmax

0 dCescal
=

1

Cmax

∫ Cmax

0
tdCescal. (4.6c)

Figura 4.3: Experimento con rastreador escalón.

La forma adimensional de la curva Cescal es llamada curva F y se obtiene aumentando la
concentración desde cero hasta la unidad (figura 4.3). Las curvas E y F guardan una relación
entre sí, esto es, para cualquier instante de tiempo t

F =

∫ t

0
Edt, (4.7)
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o en forma diferencial
dF

dt
= E, (4.8)

esta equivalencia se puede ver en la figura 4.4

Figura 4.4: Relación entre las curvas E y F .

4.2. Modelo de dispersión (Levenspiel, 2011)

Existen distintos tipos de modelos para representar el flujo en reactores reales, esto depende
a qué tipo de flujo se acerque más el reactor, flujo pistón o tanque agitado e incluso un intermedio
entre estos. Si se analiza el patrón de flujo pistón con pequeñas desviaciones se tienen dos modelos
para analizar las curvas RTD: el modelo de dispersión y el modelo de tanques en serie. Ambos se
aplican para flujo laminar en tubos muy largos, chimeneas de hornos, flujo en lechos empacados
(analizado en este trabajo), flujo turbulento en tuberías, etc.

El considerar un fluido en flujo pistón el cual tiene un cierto grado de retromezclado, cuya
magnitud es independiente de la posición dentro del recipiente implica que no existen zonas
muertas, ni grandes desviaciones o cortocircuitos de fluido dentro del recipiente. A este modelo se
le conoce como flujo disperso en pistón o simplemente, modelo de dispersión. Si las condiciones de
intermezclado varían, la predicción de este modelo oscilará entre el flujo pistón ideal y el de tanque
agitado. Este proceso de mezcla implica una redistribución de materia ya sea por deslizamiento
o formación de remolinos dentro del contenedor; al repetirse un número considerable de veces
este proceso durante el flujo del fluido, se considera que estas perturbaciones son de naturaleza
estadística, lo cual es un fenómeno similar al que ocurre en la difusión molecular.

Por lo tanto, apoyados de la ecuación diferencial que rige la difusión molecular en una
dirección x, es decir, analizando la ley de Fick:

∂C

∂t
= D∇2C, (4.9)

se puede obtener una ecuación que caracterice el grado de retromezclado del fluido que circula en
dirección x

∂C

∂t
= D

∂2C

∂x2
, (4.10)
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donde D se denomina coeficiente de dispersión longitudinal o axial.
Realizando una transformación (Levenspiel, 1999) de la ecuación (4.10) se llega a la expresión

∂C

∂θ
=

(
D

uL

)
∂2C

∂z2
− ∂C

∂z
, (4.11)

donde u es la velocidad de flujo, L es la longitud del reactor, z = (ut+ x)/L y θ = t/t = tu/L. A
el grupo adimensional D

uL se le conoce como número de dispersión del recipiente y mide el grado
de dispersión axial que existe a lo largo del reactor.

4.2.1. Dispersión longitudinal

Al introducir un impulso ideal de rastreador dentro de un reactor, el impulso se esparcirá
conforme pasa a través del recipiente; a esta acción se le denomina dispersión o dispersión longi-
tudinal, esto para distinguirla de la difusión molecular. El coeficiente de dispersión D representa
la difusión general del proceso:

Un valor grande de D indica una rápida dispersión de la curva del rastreador.

Un valor pequeño de D indica una dispersión lenta.

D = 0 nos dice que no hay dispersión, por lo cual se estaría hablando de un flujo pistón
ideal.

Como ya se mencionó anteriormente, D/uL = Bo = 1/Pe es el número de dispersión que
comúnmente es denominado por los químicos como el número de Bodenstein. Por otra parte,
uL/D = Pe es conocido por los ingenieros como el número de Peclet.

Mediante el registro de las distintas curvas de trazador obtenidas a la salida del reactor se
busca evaluar D o D/uL; en particular para cada curva de salida obtenida se mide:

t : tiempo medio de la curva de salida.

σ2 : varianza o el cuadrado de la desviación estándar, una medida de dispersión de la curva
de salida.

4.2.2. Pequeñas desviaciones a partir del flujo pistón, D/uL < 0.01

Si se impone un impulso ideal a un fluido en circulación, la dispersión existente dentro
del reactor modifica este impulso; para grados de dispersión pequeños, esto es D/uL < 0.01, el
ensanchamiento de la curva de rastreador no cambia significativamente en cuanto a forma tras su
paso por el punto de medición. Bajo estas condiciones, la solución a la ecuación (4.11) queda de
la forma

C =
1

2
√
π(D/uL)

exp

[
− (1− θ)2

4(D/uL)

]
, (4.12)

la cual forma una familia de curvas gaussianas también llamadas curvas de distribución normal
(figura 4.5).
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Figura 4.5: Relación entre D/uL y la curva adimensional Eθ para pequeña dispersión.

Es importante recordar que el desarrollo de este trabajo está orientado a determinar de
forma convincente el grado de dispersión existente en una clase de reactores, es decir, estimar
el número de Peclet lo cual permitirá ajustar el modelo de estudio y dejar como una segunda
etapa el desarrollo para poder llevarlo a cabo de forma experimental. Resulta entonces de gran
importancia conocer un valor aproximado del grado de dispersión presente en los reactores de
gasificación. Los reportes experimentales sobre el número de Peclet encontrados en la literatura
mencionan un intervalo de 2 ≤ Pe ≤ 10; esto quiere decir que el coeficiente de dispersión ronda
entre 0.5 > D/uL > 0.1, que en este contexto habla de grandes desviaciones respecto al flujo
pistón ideal.

4.2.3. Grandes desviaciones con respecto al modelo de flujo pistón, D/uL >
0.01

La curva E generada para este tipo de desviaciones se vuelve asimétrica (ver figura 4.6) y para
este tipo de curvas surge un problema adicional que ocurre tanto en la entrada como en la salida
del recipiente y que afecta la forma de la curva medida en la salida. Esto genera dos condiciones
de frontera: la primera donde no se afecta el flujo al pasar a través de la entrada y salida del
contenedor (condición de frontera abierta) y la segunda cuando se tiene un comportamiento de
flujo pistón fuera de las fronteras del sistema (condición de frontera cerrada); estas dos condiciones
de frontera dan origen a cuatro combinaciones: reactor cerrado E, cerrado abierto Eco, abierto
cerrado Eoc y abierto Eoo. Para los cuatros casos se puede obtener información sobre el D/uL
a partir de los parámetros arrojados por las formas de las curvas del rastreador, aunque cada
condición de frontera tiene su propia metodología.
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Figura 4.6: Relación entre D/uL y la curva adimensional Eθ para gran dispersión.

Recipiente cerrado.

No existe una expresión analítica para determinar la curva E; sin embargo se puede cons-
truir la curva por métodos numéricos valuando su media y varianza por medio de las siguientes
ecuaciones (Van der Laan: 1958):

tE =t =
V

v
ó θE =

tE
t

=
tEv

V
= 1, (4.13a)

σ2
θ =

σ2
t

t
2 = 2

(
D

uL

)
− 2

(
D

uL

)2 [
1− exp−uL/D

]
. (4.13b)

Recipiente abierto-cerrado y cerrado-abierto.

Al igual que en el caso de recipientes cerrados, a través de medir la media y varianza de
las curvas de trazador es posible encontrar la dispersión existente dentro del reactor mediante las
siguientes ecuaciones (Van der Laan:1958):

θEoc =1 +

(
D

uL

)
tEoc =

V

v

(
1 +

D

uL

)
, (4.14a)

σ2
θoc =

σ2
t,oc

t
2 =

σ2
t,oc

(V/v)2 = 2

(
D

uL

)
+ 3

(
D

uL

)2

. (4.14b)
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Recipiente abierto.

Esta es la condición más utilizada y accesible experimentalmente hablando. Las expresiones
analíticas están dadas por las siguientes ecuaciones (Levenspiel y Smith, 1957):

Eθ,oo =
1√

4π(D/uL)θ
exp

[
− (1− θ)2

4θ(D/uL)

]
, (4.15a)

Eoo =
u√

4πDt
exp

[
−(L− ut)2

4Dt

]
, (4.15b)

θEoo =
tEoo
t

= 1 + 2

(
D

uL

)
, tEoo =

V

v

(
1 + 2

D

uL

)
, (4.15c)

σ2
θ,oo =

σ2
t,oo

t
2 = 2

(
D

uL

)
+ 8

(
D

uL

)2

. (4.15d)

Para calcular el coeficiente de dispersión se hace coincidir la curva del rastreador medida o
la σ2 medida con la teórica, hacer esto no habla necesariamente de que sea la mejor forma. Por
otro lado, se debe tener cuidado en elegir las condiciones de frontera adecuadas del reactor para
no hacer cálculos erróneos. La literatura sobre este campo resulta muy extensa y no muy clara en
relación a las suposiciones establecidas.

4.3. Técnica de trazadores para una clase de reactores

Teniendo definidos los conceptos necesarios para identificar el grado de dispersión existente
dentro de un reactor de gasificación, se toma el modelo de estudio (2.29) para realizar un primer
análisis mediante simulación. El primer paso a realizar es determinar las condiciones de frontera
para un reactor de gasificación de lecho empacado y con esto, elegir las ecuaciones que se adaptan
al mismo. En general, el procedimiento que se llevó a cabo para este primer experimento es el
siguiente:

Llevar al reactor de gasificación a un estado estacionario (punto de encendido).

Suministrar un pulso en un tiempo t0 de aire caliente a flujo constante a distintas tempera-
turas ∆T y de distinta duración.

Observar y tomar lectura a la salida del reactor de la curva generada por el pulso.

Tomar el tiempo medio y la varianza (t, σ2).

Calcular los tiempos de residencia del rastreador.

De acuerdo a la condición de frontera que se ajusta a nuestro modelo se elige la ecuación
correspondiente, posteriormente se encuentra la solución para el coeficiente de dispersión.

Comparar el D/uL obtenido mediante simulación con respecto al usado teóricamente

Como se ha mencionado el objetivo es encontrar una metodología que nos permita estimar el
número de Peclet presente en un reactor de gasificación con la mínima incertidumbre posible. Como
una primera aproximación y haciendo uso de la estructura del modelo (2.29) de estudio, se puede
aprovechar el conocimiento que se tiene sobre los parámetros que influyen en la determinación de
la dispersión existente a lo largo del reactor, es decir, tenemos el conocimiento de qué número de
Peclet se está utilizando para realizar el análisis transitorio del modelo (2.29). En consecuencia lo
que se tiene que verificar es que, una vez estando el sistema en un punto estacionario e introducirle



47

un pulso de aire caliente (incremento de temperatura), medir la curva de trazador generada y
obtener su media y varianza que como hemos visto en los apartados anteriores son suficientes
para poder determinar la dispersión dentro del recipiente; una vez obtenidas estas lecturas es
posible generar las curvas de tiempo de residencias y comparar los resultados obtenidos mediante
estas gráficas con los datos teóricos, los cuáles se utilizan en el modelo (2.29).
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Figura 4.7: Curvas de los tiempos de residencia obtenidas para tres distintos números de Peclet
para un pulso de entrada ∆Te = 300 [K] y con una duración de ∆t = 5 [seg] (arriba) y un ∆t = 30
[seg] (abajo).

En la figura 4.7 se observan los resultados obtenidos de un primer análisis de las curvas de
tiempos de residencia. El análisis se realizó para tres distintos números de Peclet (2, 5, 10) para
los cuales, una vez teniendo el sistema en el punto de operación deseado (punto de equilibrio de
encendido), se le introdujo un ∆Te = 300 [K] en un tiempo t0, a la izquierda de la figura (superior
e inferior) se muestra el ∆T generado por el pulso de excitación al sistema , es decir

∆T = ∆Ts −∆Tpe,

donde ∆Ts es la temperatura registrada a la salida del reactor después de introducir el pulso
rastreador, mientras que ∆Tpe es la temperatura alcanzada durante el punto estacionario de
encendido. Con el fin de observar el comportamiento de estas distintas curvas se varió el tiempo
de duración de cada pulso, en la parte superior de la figura 4.7 se tiene el caso de un pulso de
duración ∆t = 5 [seg] y en la parte inferior se encuentra el registro para un pulso de duración
∆t = 30 [seg].
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Figura 4.8: Curvas de los tiempos de residencia obtenidas para tres distintos números de Peclet
para un pulso de entrada ∆Te = 700 [K] y con una duración de ∆t = 5 [seg] (arriba) y un ∆t = 30
[seg] (abajo).

Para la figura 4.8 el análisis es similar, con la única diferencia de que el pulso de entrada del
rastreador es ∆Te = 700 [K], de igual forma se presenta el caso con una duración del pulso de
∆t = 5 [seg] (arriba) y de ∆t = 30 [seg] (abajo).

Observando detenidamente las figuras 4.7 y 4.8 se puede comprobar que las curvas son
asimétricas tal como se esperaba y que su forma no presenta un gran cambio entre distintos
números de Peclet, lo que también ocurre si se incrementa la temperatura de dicho pulso. Por otra
parte, los cambios de duración en los pulsos rastreadores si representan un cambio significativo en
estas curvas tanto en la amplitud registrada ∆T , como en la forma de las curvas Eθ generadas;
esto tiene sentido ya que la propuesta inicial es introducir un impulso ideal, lo cual no es posible
y mientras más tiempo se prolongue el pulso más se altera este principio.

Una vez obtenidas las gráficas Eθ, la media t y la varianza σ, se procede a calcular el número
de Peclet PeH experimental y compararlo con el utilizado teóricamente, finalmente se calcula el
error de estimación del mismo.

Del primer análisis del comportamiento de las curvas de trazador y de los errores de estima-
ción del número de Peclet se encontró, entonces, que el tiempo de duración del pulso si repercute
en el resultado. Otro aspecto que influye es el tiempo de lectura que se toma a la salida después
de introducir el pulso. Al ser un proceso lento, el tiempo que toma la salida a regresar a su estado
estacionario original es muy largo. Este tiempo afecta a la media y a la varianza y por ende,
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también la estimación de la dispersión existente en el reactor.
Por consiguiente, en un segundo análisis se modificaron tres variables y se observaron los

resultados para tres distintos números de Peclet. Una primera variable fue la temperatura del
pulso de entrada que se varió para cuatro distintos valores: 300, 700, 1100 y 1500 [K]; con la
variación de la temperatura se comprobó lo que ya se había observado en las figuras 4.7 y 4.8,
esto es, que el resultado de las curvas de trazador se modificaba considerablemente. La segunda
variable fue el intervalo de duración del pulso de entrada, el cual se fue variando desde 5 hasta
150 [seg]; se corroboró que la duración de este pulso sí afecta la estimación del número de PeH .
Una última variable que se decidió variar está relacionada con el área de la curva que se toma de
la lectura a la salida del reactor, esto es, se optó por despreciar las últimas regiones de las curvas
de salida. Esta decisión se tomó tras observar que la temperatura después de un cierto tiempo no
llega a ser cero pero sí es una temperatura mínima y al incrementarse el tiempo de observación
se modifica la media de la curva y por ende el cálculo de estimación de la dispersión.
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Figura 4.9: Curvas de error de estimación para un PeH = 10. Región con error de estimación
menor al 5 % (derecha).
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Figura 4.10: Curvas de error de estimación para un PeH = 8. Región con error de estimación
menor al 5 % (derecha).
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Se realizó un largo almacenamiento de datos con la finalidad de poder contar con datos
suficientes para representar los resultados obtenidos en algunas gráficas que permitieran mostrar
las hipótesis mencionadas anteriormente. Para la estimación de la dispersión, se mide la media
y la varianza, posteriormente se utiliza la ecuación (4.14) para encontrar el número de Peclet
y compararlo con el valor teórico. Estos primeros resultados se presentan en las figuras 4.9 y
4.10, donde se presenta el error de estimación para un PeH = 10 y un ∆Te = 700 [K] (lado
izquierdo figura 4.9) y de igual forma el caso del error de estimación para un PeH = 8 y un
∆Te = 700 [K] (lado izquierdo figura 4.10). En ambas gráficas se observan algunos valles los
cuales corresponden a la región de estimación del error menor al 5%, del lado derecho de ambas
figuras se puede apreciar con mayor claridad estas regiones de estimación. Estas regiones indican
las combinaciones plausibles de longitudes de pulsos y área despreciada que producen una correcta
estimación del número de Peclet.

4.4. Análisis mediante métricas de forma

Tras seguir una metodología similar a lo que expone Levenspiel (2011) y tal como se puede
observar en la sección anterior, los resultados no resultan concluyentes para poder determinar el
grado de dispersión dentro de un reactor al menos para nuestro modelo de estudio (2.29) y esto se
debe principalmente a que la curva obtenida tiene una forma parabólica además de que influyen
distintas variables. El mencionar que los resultados anteriores no son concluyentes no quiere decir
que el método no sirva, simplemente hay que ajustarlo aún más.

Como se ha visto anteriormente, debido al grado de dispersión esperado, las curvas de tra-
zador mantienen una estructura asimétrica y es justamente esta propiedad, la que se propone
explotar en esta sección para refinar aún más los resultados. Para este análisis es bueno men-
cionar algunas medidas de estadística inferencial y recordar algunas otras básicas mencionadas
anteriormente.

El valor medio de una variable localiza el centro de una distribución en el siguiente sentido:
si se considera el eje de las x como una barra de densidad variable y se supone que la densidad
en cualquier punto viene dada por f(x), puede verse mediante cálculos elementales que el valor
x = µ1 es el centro de gravedad de la barra, por lo tanto, la media se considera como un valor
central de la variable. Por esta razón se dice que la media es un parámetro de posición, ya que
indica dónde está situado el centro de la distribución (en el sentido de centro de gravedad) sobre
el eje de las x.

Varianza

La varianza de una distribución o el segundo momento con respecto a la media µ2 = σ2, es
una medida de su dispersión o esparcimiento. Si la mayor parte del área limitada por la curva
está próxima a la media, la varianza será pequeña; mientras que si el área se extiende sobre un
recorrido considerable, la varianza será grande. La raíz cuadrada positiva de la varianza σ, recibe
el nombre de desviación estándar o desviación típica.

σ2 =
1

N

N∑
i=1

(xi − x)2 , (4.16)

donde N es el total de elementos en la distribución, xi es el i-ésimo elemento y x es la media.
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Oblicuidad

El tercer momento µ3 respecto a la media se denomina a veces medida de asimetría o de-
formación. El objetivo de la medida de asimetría es, sin necesidad de dibujar la distribución de
frecuencias, estudiar la deformación horizontal de los valores de la variable respecto al valor central
de la media. Dependiendo del valor de la oblicuidad se sabe que:

Si obl < 0, la mayoría de los datos se encuentran a la izquierda de la media.

Si obl > 0, entonces la mayoría de los datos se encuentran a la derecha de la media.

Si obl = 0, la muestra corresponde a una distribución normal con una simetría perfecta.

Oblic =
1

N

N∑
i=1

(
xi − x
σ

)3

=
µ3

σ3
, (4.17)

donde σ es la desviación estándar.

Curtosidad

El concepto de curtosis o apuntamiento de Fischer pretende comparar la curva de una dis-
tribución con la curva de la variable normal en función de la cantidad de valores extremos de la
distribucion. Basándose en el dato de que una distribución normal cumple con

µ4

σ4
= 3, (4.18)

el coeficiente de curtosis se puede definir de la forma

k =
1

N

N∑
i=1

(
xi − x
σ

)4

=
µ4

σ4
− 3, (4.19)

donde se ha sustraído la curtosis de la distribución normal para que el coeficiente tenga un valor
de cero para una distribución normal y sirva como referencia de apuntamiento.

Coeficiente de variación

Es la relación entre la desviación estándar y su media

coefv =
σ

µ
. (4.20)

Estas medidas de forma pretenden estudiar la concentración de la variable hacia uno de sus
extremos; el conjunto de todos los momentos determina la distribución en general. Con estas mé-
tricas de forma y el análisis realizado en la sección anterior es posible obtener nuevas conclusiones
sobre la dispersión existente en el interior del reactor. Además, se incluye el comportamiento de
la estimación de la dispersión ante variación de algunos parámetros. Esta decisión se toma bajo el
razonamiento de que al realizar las pruebas experimentales, no se conoce con certeza los coeficien-
tes de algunos parámetros. Entonces, es necesario realizar el análisis de la estimación del Peclet
ante la presencia de perturbaciones en los parámetros que más repercutan al mismo. Basados
en los parámetros elegidos en el estudio de Canales (2013), se toman tres de ellos: la energía de
activación de la pirólisis Ep1, el diámetro inicial de la partícula dp0, y la entalpía de reacción del
carbonizado ∆Hc5. Los parámetros mencionados anteriormente, se eligen debido a que son los que
principalmente pueden provocar una estimación errónea del número de Peclet. En consecuencia,
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se decide perturbar dichos coeficientes dentro de un rango considerable y observar como afecta los
resultados obtenidos.

En la gráfica 4.11 se presentan las métricas de forma obtenidas tanto sin perturbación como
con un cierto porcentaje de perturbación para cada parámetro, a la izquierda se observan las
gráficas de la perturbación correpondientes a la Ep1 y dp0; en este caso la estimación tiene una
banda de incertidumbre relativamente pequeña. Sin embargo, para cuando se perturba la ∆Hc5

(lado derecho, figura 4.11) la banda de incertidumbre crece demasiado lo cual habla de una mala
estimación de la dispersión del reactor. El estudio está realizado para un rango del número de
Peclet de 2− 10 con un pulso de entrada Te = 700 [K] y una duración de 30 [seg].
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Figura 4.11: Métricas de forma para diversos números de Peclet ante la presencia de perturbaciones
en algunos parámetros con un pulso de entrada de Te = 700 [K].
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Como consecuencia de los resultados de la figura 4.11, se decide analizar más a detalle el caso
del parámetro de la entalpía de reacción del carbonizado. Para esto se realizan nuevas pruebas
variando la temperatura de entrada del pulso de trazador y observar si existe un cambio en
la banda de incertidumbre de estimación, los resultados se pueden ver en la figura 4.12 donde
efectivamente, se comprueba que al aumentar la temperatura de entrada del pulso Te la banda de
incertidumbre disminuye, la duración del pulso en ambos casos es de 30 [seg].
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Figura 4.12: Métricas de forma para diversos números de Peclet con un Te = 300 [K] (derecha) y
un Te = 1100 [K] (izquierda) con perturbación en la entalpía de reacción del carbonizado.

De las gráficas correspondientes a las figuras 4.11 y 4.12, se puede ver que la métrica que
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contiene la banda de incertidumbre más pequeña es la del coeficiente de variación, coefv = σ
µ . Otra

forma de observar estos resultados se muestra en las figuras 4.13, 4.14 y 4.15, donde se graficaron
las métricas para el número de Peclet estimado contra el real, así para el caso ideal (en ausencia
de perturbación) se observa claramente una línea con pendiente m = 1 y ordenada en el origen
(recta en color negro); mientras que, en color azul se pueden observar las rectas resultantes de
perturbar el parámetro del diámetro de la partícula y en color rojo se tienen las rectas generadas
tras perturbar el parámetro de la energía de activación de la pirólisis.

En estás gráficas se decide omitir las rectas resultantes de la perturbación de la entalpía de
reacción del carbonizado ya que como se puede observar en la figura 4.12 y más aún en la gráfica
del error medio cuadrático (figura 4.16), la banda de incertidumbre es mayor en comparación con
la de los otros parámetros.
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Figura 4.13: Oblicuidad para número de Peclet estimado contra el real para una temperatura de
Te = 700 [K] (izquierda) y un pulso Te = 1100 [K] (derecha).
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Figura 4.14: Curtosidad para el número de Peclet estimado contra el real para una temperatura
de Te = 700 [K] (izquierda) y un pulso Te = 1100 [K] (derecha).
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Figura 4.15: Coeficiente de variación para el número de Peclet estimado contra el real para una
temperatura de Te = 700 [K] (izquierda) y un pulso Te = 1100 [K] (derecha).

Nuevamente, de las figuras anteriores (4.13, 4.14 y 4.15) se tiene que la métrica que nos
ayuda a mantener una banda de incertidumbre mínima es el coeficiente de variación por lo cual,
para tener una idea de que tan plausible es la estimación del número de Peclet, es conveniente
representar estos resultados en una gráfica del error en función del número de Peclet. Para esto,
se toma como curva idealizada aquella que no está sujeta a alguna perturbación, dejando a las
curvas restantes como unas aproximaciones de la curva ideal. Posteriormente se calcula el error
medio cuadrático entre cada curva de aproximación y la curva sin perturbar.

En la figura 4.16 se pueden observar estos errores para cada una de las tres perturbaciones,
a la izquierda se tiene el error para un pulso de excitación de Te = 700 [K] donde se observa que
los parámetros dp0 y Ep1 mantienen un error por debajo del 3 %, mientras que para la entalpía
de reacción del carbonizado ∆Hc5, el error se presenta en un intervalo de 35 − 40 %. Por otro
lado cuando el pulso de entrada se aumenta a una temperatura de Te = 1100 [K] el intervalo de
error para ∆Hc5 baja considerablemente hasta 9 − 12 % en promedio. Sin embargo, a pesar de
aumentar la temperatura del pulso de excitación no es posible disminuir el error de estimación
más allá del 10 % para algunas regiones del número de peclet, lo cual nos dice que para poder
mejorar estos resultados sería de gran importancia tener un conocimiento previo de la entalpía de
reacción del carbonizado.
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Figura 4.16: Gráficas de Error cuadrático medio correspondiente a la métrica del coeficiente de
variación para un pulso Te = 700 [K] (izquierda) y un pulso Te = 1100 [K] (derecha).





Capítulo 5

Análisis de resultados

5.1. Conclusiones

Mediante un análisis de bifurcaciones de un modelo dinámico para reactores de gasificación,
se encontraron los distintos estados estacionarios existentes para una diversidad de números de
Peclet y un número distinto de tanques interconectados, además se verificó que siempre se llega al
mismo número de puntos estacionarios estructuralmente estables. En consecuencia, se comprobó
que es posible reconstruir la dinámica del reactor de gasificación con un mínimo de tanques in-
terconectados y lo más importante, que el número de tanques suficientes para lograrlo está ligado
con el grado de dispersión existente dentro del reactor.

Con la finalidad de realizar pruebas experimentales para la validación y caracterización de
una planta piloto de un reactor de gasificación de biomasa, se diseñó una metodología experimen-
tal no destructiva basada en la técnica de trazadores descrita en Levenspiel (2011). Este método
bajo ciertas condiciones expuestas en el capítulo cuatro arrojó como primeros resultados una es-
timación admisible sobre el número de Peclet, sin embargo, ante incertidumbre paramétrica no es
posible asegurar el buen funcionamiento del mismo.

Posteriormente y, aprovechando la constante aparición de las curvas asimétricas debidas al
grado de dispersión esperado para este tipo de reactores al inyectar la curva de trazador, se diseñó
una segunda metodología basada en métricas estadísticas de forma que, en conjunto, son capa-
ces de identificar el grado de dispersión presente para una clase de reactores. Dicha metodología
fue probada ante incertidumbre paramétrica y se demostró mediante simulación que el número
de Peclet es robustamente identificable con un error medio cuadrático del 3% a excepción de la
entalpía de reacción del carbonizado.

Se observó que el parámetro de la entalpía de reacción del carbonizado, ∆Hc5, es el que
influye más en la buena estimación de la dispersión dentro del reactor, lo cual resulta ser una
limitación para poder obtener resultados más robustos ante incertidumbre paramétrica y reducir
el error de la estimación del número de Peclet.

Por otra parte, teniendo una estimación plausible del grado de dispersión, es posible plan-
tearse un número de tanques a interconectar que sea capaz de reconstruir la dinámica del reactor
de gasificación y entonces, comenzar a utilizar técnicas clásicas de control con el modelo reducido
resultante. Finalmente, en la siguiente sección se plantean una serie de problemas abiertos y tareas
a futuro relacionadas con este trabajo.
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5.2. Trabajo futuro

Basados en el modelo dinámico en parámetros concentrados de orden reducido para gasi-
ficadores desarrollado por Badillo (2014) y Canales (2013), el trabajo desarrollado en esta tesis
representa una adaptación entre el modelo teórico y las cuestiones prácticas que se puediesen
presentar ante diversos eventos. El contenido de este trabajo es una primera etapa para obtener
la validación experimental del modelo de estudio con respecto a una planta piloto. Para esto, se
diseñó una metodología que en su segunda etapa, requiere de un planteamiento de cómo adecuar
la planta piloto de gasificación para poder desarrollar las pruebas experimentales. Por lo anterior,
se sugieren a continuación un conjunto de posibles acciones que pudieran mejorar la robustez del
modelo de estudio:

Con el fin de reducir la banda de incertidumbre de la estimación del número de Peclet,
tiene sentido plantear alguna alternativa de cómo conocer un aproximado de la entalpía de
reacción del carbonizado ya sea en ó fuera de línea.

Como se observó al final del capítulo cuatro, una posible elección para disminuir el efecto
de la incertidumbre de la entalpía de reacción del carbonizado, es aumentar la temperatura
del pulso de excitación a la entrada del reactor, lo cual nos lleva al planteamiento de qué
tanta temperatura es posible inyectar al reactor sin que este sufra efectos no deseados.

Con fundamento en que para determinar el grado de dispersión, se observa el comporta-
miento de la curva de salida ante la presencia de una excitación (tiempos de residencia),
una posible interrogante es observar que sucede durante la transición del punto de operación
(encendido) al punto de extinción (apagado), esto claramente cuando se decide apagar el
proceso del reactor, es decir, observar si durante la transición de apagado del proceso, se
puede recuperar información del grado de dispersión del sistema.

Una vez determinado el grado de dispersión, se puede utilizar el conocimiento adquirido
para ajustar el modelo de estudio y entonces contar con un modelo de bajo orden suficiente
para representar la dinámica global del sistema y así proponer algunas metodologías para
monitoreo y control del proceso.

Con todo lo anterior, se obtendría un modelo dinámico en parámetros concentrados de bajo
orden confiable capaz de reconstruir la dinámica de un gasificador de biomasa de lecho fijo y así
poder analizar de forma experimental dichos gasificadores.



Apéndice A

Operadores de transporte

Los operadores de transporte del sistema (2.18) de EDPs son:

τCg {x}(c, η) := −∂z (vg(c, η)x) , (A.1a)

τDg {x}(c, η) := ∂z (DM (c, η)∂zx) , (A.1b)

τCs {x}(c, η) := −∂z (vs(c, η)x) , (A.1c)

τCHs{ηs}(c, η) := −∂z (vs(c, η)ηs) , (A.1d)

τCHg{ηg}(c, η) :=
1

cgc
g
p
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)
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, (A.1e)

τDHg{ηg}(c, η) :=
1
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g
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, (A.1f)
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1
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, (A.1g)

τDHs{ηs}(c, η) :=
1

cscsp
∂z
(
csc

s
pDHs(c, η)∂zηs

)
, (A.1h)

mientras que los operadores de frontera espacial están dados por las siguientes expresiones:

βg{x} :=
DM

PeM
∂zx− vg [x− xe] , (A.2a)

βs{x} := x− xe, (A.2b)

βHg{ηg} :=
Dg
H

PegH
∂zηg − ug [ηg − ηe] , (A.2c)

βHs{ηs} :=
Ds
H

PesH
∂zηs − us [ηs − ηe] . (A.2d)
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Apéndice B

Sistemas topológicamente equivalentes

Definición B.1. Sean T1 y T2 dos espacios métricos, y f un mapeo de T1 a T2; entonces f es un
homeomorfismo si se cumple lo siguiente:

• f es una función biyectiva

• f es continua

• su función inversa f−1, es continua

Definición B.2. Se dice que dos sistemas dinámicos {T1,<n, ϕt} y {T2,<n, ψt} son topológica-
mente equivalentes, si existe un homeomorfismo h : <n → <n que mapea las órbitas del primer
sistema a las órbitas del segundo sistema conservando la dirección del tiempo, esto es, que el
comportamiento en términos de estabilidad de los puntos de equilibrio de ambos sistemas es el
mismo.

Sean los sistemas m-paramétricos

ẋ = f(x, α), x ∈ Rn, α ∈ Rm (B.1a)

y

ẏ = g(x, α), y ∈ Rn, β ∈ Rm, (B.1b)

donde f y g son funciones suaves.

Definición B.3. El sistema dinámico (B.1a) es localmente equivalentemente topológicamente cerca
de un punto de equilibrio x0 al sistema dinámico (B.1b) cerca de un punto de equilibrio y0 si,

• Existe un homeomorfismo en el espacio de parámetros p(α) : W0 ⊂ <m → p(W0) ⊂ <m,
definido en una vecindad pequeña W0 de α = 0, p(0) = 0;

• Existe un homeomorfismo (que depende de los parámetros) definido en una vecindad pe-
queña Uα de x = 0, h0(0) = 0, que envía órbitas del sistema (B.1a) restringido a Uα en
órbitas del sistema (B.1b) restringido a hα(Uα), preservando la dirección del tiempo.
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