CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION
Analisis de una estrategia de control feedback para un reactor de gasificacion de biomasa

utilizando simulacién en Simulink®

Laura Alejandra Tenjo Morales y Maicol Andreth Murcia Sanchez

Trabajo de Grado para optar el titulo de Ingeniero Quimico

Modalidad: Trabajo de Investigacion

Director
Giovanni Morales Medina

Doctor en Ingenieria Quimica

Universidad Industrial de Santander
Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas
Escuela de Ingenieria Quimica
Bucaramanga

2026



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Agradecimientos
A Dios, por brindarme sabiduria y fortaleza para recorrer este camino, permitiéndome conocer
personas y vivir experiencias que han contribuido a mi formacién y crecimiento como ser humano.
A mis padres, Martha Morales y Jairo Tenjo, por ser mi guia y mi mayor ejemplo. Gracias por
creer en mi, por su amor y apoyo incondicionales, y por ensefiarme, a través de sus consejos y de
su ejemplo, los valores que hoy hacen parte de quien soy. Este logro también es suyo.
A mis hermanas, Diana y Andrea, por ser mis compaieras de vida y compartir conmigo tantos
momentos y experiencias. Gracias por su amor, comprension y por hacer mas especial cada etapa
de este camino. Tenerlas a mi lado es uno de los regalos mas valiosos de mi vida.
A mis tias, Alicia y Maria D. Morales, por brindarme un amor, cuidado y compafia que siempre
he sentido de una manera muy especial. Gracias por sus consejos, por acompafiarme y estar
presentes en los diferentes momentos de mi vida con tanto carifio e incondicionalidad.
A mi novio, Daniel Barrera, por acompafiarme durante esta importante etapa de mi vida, animarme
a seguir adelante incluso en medio de las adversidades y por mostrarme una forma de amor sincera
e incondicional. Gracias por tu paciencia, comprension y por estar a mi lado durante este camino.
A mi compaiiero, Maicol, por compartir conmigo este proceso, aportando con compromiso y
colaboracion a la realizacion de este trabajo.
A nuestro director, Giovanni Morales, por su apoyo, orientacién y comprension, por compartir sus
conocimientos y ser un ejemplo a seguir por su calidad profesional y calidez humana.
A la Universidad Industrial de Santander, por contribuir a mi formacion profesional y personal.
Finalmente, a todos mis familiares y amigos que hicieron parte de este camino. Gracias por su
apoyo, sus palabras de aliento y su carifio.

Laura Alejandra Tenjo Morales



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Agradecimientos
Agradezco a Dios por brindarme la oportunidad de crecer y desarrollarme profesionalmente.
A mis padres, por su apoyo incondicional y por acompanarme en cada paso necesario para alcanzar
este logro.
A mi pareja, por su comprension, motivacion y respaldo constante durante este proceso.
Expreso también mi gratitud a mi compafiera Laura, por su compromiso, dedicaciéon y
colaboracion en el desarrollo de este trabajo. De igual manera, agradezco al profesor Giovanni
Morales por su orientacion, apoyo y valiosa guia en cada una de las actividades realizadas.
Finalmente, agradezco a todas las personas que, de una u otra manera, aportaron su granito de

arena y contribuyeron al cumplimiento de esta meta.

Maicol Andreth Murcia Sanchez



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Tabla de contenido

INELOAUCCION ...ttt ettt b e st e e ke e e st e e sbe e e st e e e be e e nbeenrneenbeenneean 11
LB O o) 151 7 oL T TP PUP PR 13
1.1 ObBJEtIVO ZENETAL.....eciiiiiiiiiiiiie et 13
1.2 ODbjJetiVOS €SPECITICOS .vvviiuiiiiiuiiiiiiie ittt ettt srb e srb e s nbb e e nnbe e e nrneeans 13
B\ B (T (<10 ) 6 (oo OO TTPR PSP 13
2.1 Gasificador de biomasa de corriente desCendente ...........coevverveeiieriiiierie e 13
2.2 Estrategia de control en 1azo cerrado (feedback)............cccuviiviiiiiiiiiciiiiiei e 24
3. EStado del @Ite....couiiiieiiiiiie ittt re e ae e 26
4. MeEtodOlOZIA . .cveiiiieiiee s 28
4.1 Fase 1. Simulacion de un caso base en estado eStacionario...........cveveereerieeseesieeesieesnieenenes 28
4.2 Fase 2. Simulacion dindmica del caso DaSe ..........cocuveiieiiiiiiiiiieie e 29
4.3 Fase 3. Integracion estrategia de control feedback ..............cccocueivviiiiiiiiiicii, 30
S RESUIAOS ..o nae e 31
5.1 Simulacion del caso base en estado eStaCiONATIO..........cvvvrreereiiiiere e 31
5.2 Simulacion del caso base en estado dindmico y 1azo abierto ..o 35
5.3 Estrategia de control feedback ..............ccoccuviiiiiiiiiiiiiiiiiici 39
0. CONCIUSIONES ...tttk ettt he et e ke e e bt e sbe e e mb e e abe e e nbeenneeanbeesbneenneen 44
RECOMENAACTONES ...t ettt e st e st e e nnb e e s nnbeeens 45

Referencias biblIOGrafiCas. .......oiviiiiiiiiiicre s 46



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

AAPEINAICES ...ttt



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Figura
Figura
Figura
Figura
Figura
Figura
Figura
Figura
Figura

Figura

Lista de Figuras

1. Zonas del gasificador de corriente descendente ...........ccooveereeiiieiiieiien i 15
2. Diagrama de bloques de un sistema de control feedback.............ccccocovviiiciiiiininnnnnn. 25
3. Enfoque metodologico aplicado que guia el desarrollo del presente trabajo ............. 28
4. Comparacion del perfil de temperatura y composicion molar en estado estacionario 32
5. Perfil de temperatura en estado StaCiONArio ...........ccueiveriiriiiieiiisie e 33
6. Perfil de concentraciones molares en estado estacionario..........c.cceeeeereerrieeseesnieenenns 34
7. Perfil de temperatura al perturbar el flujo de aire + 20%........ccevvvvriiriiiniiniiiceee, 35
8. Perfil de temperatura ante perturbacion en el flujo de aire - 20%.......cccceevvrrveriiennnnn. 36
9. Perfil de temperatura usando control P al perturbar el flujo de aire..........ccccvevvrnnnne. 39
10. Perfil de concentracion para el H, implementando control P al perturbar el flujo de

11. Perfil de temperatura usando control PI al perturbar el flujo de aire ............ccceenee. 41

12. Perfil de concentracion para el H> implementando control PI al perturbar el flujo de



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION
Lista de Tablas

Tabla 1. Datos de concentracion y temperatura reportados al perturbar el flujo de aire alimentado

Tabla 3. Tiempos de estabilizacion y tipos de respuesta al perturbar utilizando el controlador P41

Tabla 4. Tiempos de estabilizacion y tipos de respuesta al perturbar utilizando el controlador PI



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Lista de Apéndices

Apéndice A. Deduccion de la constante de equilibrio .........ccccvvviiiiiiiiiiici 49
Apéndice B. Parametros de las constantes cinéticas para 1as reacciones...........c.oevvrevereeniennnn 51
Apéndice C. Variacion de las constantes de equilibrio .........cccocverieiiiiiiiieiinsc e 52

Apéndice D. Tabla de valores de los pardmetros de entrada utilizados en el modelo del gasificador

4 (S0 3 (530 LTS (TS 1 1a (30 L £ PRSP 53
Apéndice E. Diagrama de bloques de 1a sSimulacion..........cccoceeiieiiieiiniiin e 54
Apéndice F. Balances de masa y energia para la simulacion en estado dindmico .............ccueeneee. 55

Apéndice G. Codigo 1 para el modelo dindmico del gasificador de corriente descendente en
MALIAD™ ..ottt ettt ettt n ettt n e ettt en ettt en st tetns 64
Apéndice H. Codigo 2 para anclaje que permite integrar el modelo del apéndice E de Matlab® a
SHMUINK® 1.ttt et s ettt es ettt s s s e et et sen e e e et et es s e ee b et et s enseantes s s sneneas 101
Apéndice 1. Diagrama de bloques de la simulacion aplicando los controladores Py PI........... 108
Apéndice J. Algoritmo de simulacion del gasificador de biomasa de corriente descendente ....110
Apéndice K. Perfiles de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire alimentado en +20%
en el estado dinAmICO y 1aZ0 @DIETLO ........ooovviiiiiiicc e 111
Apéndice L. Perfiles de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire alimentado en & 20%

en el estado dindmico aplicando control P y PI, respectivamente .............c.ccooveviiiiiciiciiicnnns 114



CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION
Resumen

Titulo: Analisis de una estrategia de control feedback para un reactor de gasificacion de biomasa
utilizando simulacion en Simulink®, *
Autores: Laura Alejandra Tenjo Morales, Maicol Andreth Murcia Sanchez. **

Palabras Clave: gasificacion de biomasa, gasificador de corriente descendente, control feedback.

Descripcion:

El aumento de la demanda energética continua siendo cubierto principalmente por combustibles
fosiles como el petroleo, el carbon y el gas natural, lo que ha generado el agotamiento de recursos naturales
y el incremento de emisiones de gases de efecto invernadero, intensificando la huella de carbono. En este
contexto, la gasificacion de biomasa se posiciona como una alternativa sostenible para la produccion de
hidrogeno, especialmente a partir de biomasa (madera). En Colombia, su aprovechamiento energético se
encuentra regulado por la Ley 1715 de 2014 (Congreso de la Republica de Colombia, 2014).

El presente estudio analizo el desempefio dinamico de un gasificador de corriente descendente
mediante la implementacion de una estrategia de control feedback en Simulink®, ante perturbaciones tipo
escalon aplicadas al flujo de aire alimentado. Se desarrolldé un modelo matematico basado en Diyoke ef al.
(2018), que describe las etapas de secado, pirdlisis, combustion y reduccion. Inicialmente, se simuld un
caso base en estado estacionario, validando los perfiles de concentraciéon y temperatura mediante
comparacion con Diyoke et al. (2018), obteniendo un error cuadratico medio (RMSE) del 8 %.

Posteriormente, se evalud en estado dinamico y lazo abierto, obteniéndose respuestas instantaneas,
sobreamortiguadas 'y subamortiguadas para la temperatura, y comportamientos inversos,
sobreamortiguados y subamortiguados para las concentraciones, con tiempos de estabilizacion entre 0-14 s
y 5-14 s, respectivamente. Finalmente, se implementaron controladores Py PI. Bajo control P, los tiempos
de estabilizacion se situaron entre 3-6 s (temperatura) y 5-12 s (concentracion); mientras que con control
PI oscilaron entre 15-60 s y 58-75 s, respectivamente. No obstante, el controlador PI redujo
significativamente el error en estado estacionario, logrando un mejor seguimiento del setpoint. En conjunto,

el control P ofrece mayor rapidez, mientras que el control PI brinda mayor precision en la operacion.

* Trabajo de Grado
™ Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Giovanni Morales Medina.
Doctor en Ingenieria Quimica.
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Abstract

Title: Analysis of a feedback control strategy for a biomass gasification reactor using simulation
in Simulink®. *
Autores: Laura Alejandra Tenjo Morales, Maicol Andreth Murcia Sanchez. **

Keywords: biomass gasification, down-draft gasifier, feedback control.

Description:

The increasing energy demand continues to be met primarily by fossil fuels such as oil,
coal, and natural gas, leading to the depletion of natural resources and an increase in greenhouse
gas emissions, thereby intensifying the carbon footprint. In this context, biomass gasification has
emerged as a sustainable alternative for hydrogen production, particularly from woody biomass.
In Colombia, its energy utilization is regulated by Law 1715 of 2014 (Congress of the Republic of
Colombia, 2014).

This study analyzed the dynamic performance of a downdraft gasifier by implementing a
feedback control strategy in Simulink®, in response to step-type disturbances applied to the inlet
air flow. A mathematical model based on Diyoke et al. (2018) was developed, describing the stages
of drying, pyrolysis, combustion, and reduction. Initially, a steady-state base case was simulated,
and the concentration and temperature profiles were validated by comparison with Diyoke et al.
(2018), obtaining a root mean square error (RMSE) of §%.

Subsequently, the system was evaluated under dynamic, open-loop conditions, exhibiting
instantaneous, overdamped, and underdamped responses for temperature, and inverse,
overdamped, and underdamped behaviors for concentrations, with stabilization times ranging from
0-14 s and 514 s, respectively. Finally, P and PI controllers were implemented. Under P control,
stabilization times ranged between 3—6 s (temperature) and 5-12 s (concentration), whereas with
PI control, they ranged between 15-60 s and 58—75 s, respectively. However, the PI controller
significantly reduced the steady-state error, achieving better setpoint tracking. Overall, P control

provides faster response, while PI control offers greater precision in operation.

“ Bachelor thesis
™ Faculty of Physicochemical Engineering. School of Chemical Engineering. Director: Giovanni Morales Medina.
Doctor in Chemical Engineering.



11
CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

Introduccion

El incremento constante de la demanda energética mundial y las preocupaciones
ambientales asociadas al uso intensivo de combustibles fosiles han impulsado el desarrollo de
tecnologias energéticas basadas en fuentes renovables. En este contexto, la biomasa se ha
consolidado como un recurso energético relevante debido a su disponibilidad ya la posibilidad de
convertirla en energia y combustibles mediante procesos termoquimicos (Basu, 2018; Havilah et
al., 2022).

Entre los diferentes procesos de conversion termoquimica, la gasificacion ha sido
ampliamente estudiada como una alternativa eficiente para transformar biomasa lignocelulosica
en gas de sintesis. Este gas estd compuesto principalmente por hidrogeno (Hz), mondxido de
carbono (CO) y diéxido de carbono (CO2), y puede utilizarse para la generacion de energia o como
materia prima en la produccion de combustibles y productos quimicos (Molino ef al., 2016; Basu,
2018). Dentro de las diferentes configuraciones tecnologicas de gasificadores, los reactores de
corriente descendente han recibido particular atencion debido a su capacidad para producir un gas
con menor contenido de alquitranes y a su adecuado desempefio cuando se emplea biomasa so6lida
como la madera (Havilah et al., 2022).

El estudio de los procesos de gasificacion puede abordarse mediante modelos matematicos
que integran balances de masa y energia con la descripcion de las reacciones termoquimicas que
ocurren en el reactor. Este tipo de modelos permite estimar variables relevantes del proceso, como
la composicion del gas producido, las condiciones de operacion y la distribucion de temperatura
dentro del gasificador, constituyéndose en herramientas fundamentales para el analisis y disefio de
sistemas de conversion de biomasa (Molino et al., 2016; Yu et al., 2024). En este sentido, diversos

estudios han propuesto modelos para gasificadores de corriente descendente que describen el
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comportamiento del proceso en estado estacionario a partir de la representacion de las diferentes
zonas del reactor y de las reacciones que tienen lugar en cada una de ellas, como es el caso del
modelo desarrollado por Diyoke ef al. (2018).

Ademas del analisis en estado estacionario, el estudio del comportamiento dindmico de los
procesos de gasificacion resulta relevante para comprender la respuesta del sistema ante
variaciones en las condiciones de operacion. En este contexto, el disefio de estrategias de control
permite mantener la estabilidad del proceso y regulares variables de interés mediante la
compensacion de perturbaciones externas (Ogata, 2010). El uso de herramientas de simulacién
como Simulink® facilita la implementacioén de modelos dinamicos y el analisis de la respuesta del
sistema ante perturbaciones, permitiendo evaluar el desempefio de diferentes estrategias de control.

Por lo tanto, el presente trabajo desarrolla la simulacion de un gasificador de biomasa de
corriente descendente utilizando madera como materia prima, a partir de un modelo basado en el
enfoque propuesto por Diyoke et al. (2018) y su implementacién en el entorno de simulacion
Simulink®. A partir de este modelo se analiza el comportamiento del sistema y su respuesta frente
a perturbaciones en las condiciones de operacion, considerando variaciones en el flujo de aire
alimentado. De igual manera, se evalta el desempefio de una estrategia de control feedback con el
fin de analizar la estabilidad y el comportamiento dindmico del proceso. La pregunta de
investigacion es: ;Cuales son los tipos de respuesta y los tiempos de estabilizacién para una

estrategia de control feedback en un reactor de gasificacion ante perturbaciones de tipo escalon?
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1. Objetivos
1.1  Objetivo general

Analizar una estrategia de control feedback para un reactor de gasificacion de biomasa
utilizando simulacion en Simulink®.
1.2 Objetivos especificos

Simular en Simulink® un caso base de literatura de gasificacion de biomasa en estado
estacionario, a partir de la definiciéon de la composicion de la biomasa y las dimensiones del
gasificador, validando los perfiles de concentracion y temperatura en el reactor.

Evaluar la simulacioén del caso base en estado dinamico y lazo abierto, por medio de la
aplicacion de perturbaciones tipo escalon en el flujo de aire alimentado, definiendo los tiempos de
estabilizacion y los tipos de respuesta.

Integrar una estrategia de control feedback a la simulacion del caso base en estado
dinamico, por medio de Simulink®, definiendo los tiempos de estabilizacion y los tipos de

respuesta.

2. Marco tedrico
2.1 Gasificador de biomasa de corriente descendente:

La gasificacion de biomasa es un proceso termoquimico en el que materiales orgdnicos se
transforman en un gas combustible mediante su reaccion a altas temperaturas con una cantidad
limitada de un agente gasificante, como aire, oxigeno o vapor de agua. Durante este proceso, la
biomasa pasa por etapas de secado, pirdlisis, oxidacion y reduccion, generando una mezcla gaseosa
compuesta principalmente por monédxido de carbono (CO), hidrogeno (H:), metano (CHa) y

diéxido de carbono (CO:). Este gas, conocido como gas de sintesis o syngas, puede emplearse para
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la generacion de energia o la produccion de combustibles y productos quimicos (Basu, 2010;
Safarian et al., 2022).

El desarrollo del proceso de gasificacion depende en gran medida del tipo de reactor
utilizado, conocido como gasificador, el cual determina las condiciones de operacion y la forma
en que ocurren las reacciones termoquimicas. Existen diferentes configuraciones de gasificadores,
entre las que se encuentran los de lecho fijo y los de lecho fluidizado, cada uno con caracteristicas
particulares en cuanto al flujo de los reactivos, la distribucion de temperatura y la composicion del
gas producido (Basu, 2010). Dentro de los gasificadores de lecho fijo, el de corriente descendente
ha sido ampliamente estudiado por su capacidad para producir un gas con menor contenido de
alquitran.

El gasificador de corriente descendente funciona como un reactor de flujo paralelo en el
que la biomasa y el agente gasificante se desplazan en la misma direccion. En este tipo de
configuracion, el aire se introduce a una altura inferior a la entrada de la biomasa, lo que provoca
que el gas generado se desplace hacia la parte inferior del reactor y atraviese un lecho de carbon y
cenizas calientes antes de salir del sistema (Basu, 2010). Conceptualmente, el interior del
gasificador puede dividirse en cuatro zonas principales: secado, pirdlisis, combustion (oxidacion)
y reduccion (Diyoke et al., 2018) como puede observarse en la Figura 1.

Un modelo matematico para este sistema se puede proponer mediante la consideracion de
un reactor tipo CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor) para las zonas de secado, pirdlisis y
oxidacion, mientras que para la zona de reduccidon se puede proponer un reactor tipo PFR (Plug

Flow Reactor), ambos en estado estacionario (Gao y Li, 2008).
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Figura 1
Zonas del gasificador de corriente descendente

Biomasa

CneHmpOmo - WH20 = CipcHippn O + WH,0

(100 - 150 °C)

CncHmnOmo = Char + VPs + Targ.tip,
(150 - 700 °C)

TaTﬂCtiiJO - VPSZ + Tarinerte

Aire

Ch 0, - C0,+CO

CxHy, + 05 = COy + wH,0

Char + C0, < 2C0
(800 - 1100 °C) Char + H,0 < CO+ H,

Char + 2H, < CH,
CHy+ H,0 & CO+ 3H,
€O+ Hy0 < C0y+ H,

Reduccion

Cenizas

Nota. Adaptado de Diyoke et al. (2018). Imagen elaborada en Microsoft PowerPoint.
En este sentido, Giltrap et al. (2003) presentaron un modelo en estado estacionario para la
zona de reduccion, en el que describen las reacciones (Ec. 1 — Ec. 4), ademas de incorporarse la

reaccion de vapor reformado de metano dentro de este sistema (Gao y Li, 2008) (E. 5).

C+ H,0 < CO + H, (Ec. 1)
C+C0O, < 2C0 (Ec.2)
C+2H, & CH, (Ec. 3)

CO+ H,0 & H, +CO, (Ec. 4)

CH, + H,0 < CO + 3H, (Ec.5)

Por su parte, el modelo desarrollado por Diyoke et al. (2018) calcula las temperaturas en
las zonas de secado, pirolisis y oxidacion, y determina la concentracion del gas y el perfil de
temperatura en la zona de reduccion mediante balances de masa y energia como sigue a

continuacion.
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En la zona de secado, la humedad de la biomasa se reduce de 30—60 % a 5-20 % en peso,
aumentando el poder calorifico del gas. El proceso se modela considerando la energia necesaria
para calentar y evaporar el agua contenida en la biomasa, expresada como:

Qary = W[Cpw (AT) + Ahy,] (Ec. 6)

M, MC

MC
Minw(1-150)

w = (Ec. 7)

Donde, Q4 corresponde al calor de secado, G, es la capacidad calorifica del agua, w es

el contenido de humedad en fraccion molar, AT es el cambio de la temperatura, Ah,, es el calor
latente del agua, M,,,  es el peso molecular de la biomasa, MC es el contenido de humedad de la
biomasa y M, ,, es el peso molecular del agua.

En la zona de pirdlisis, la biomasa seca se descompone en un residuo carbonoso (Char),
gases de producto (CO, CO., Hz, H,O, CH4 y C2H2) y compuestos intermedios denominados
alquitranes (7ar). Por lo tanto, se consideran dos subetapas principales: la pir6lisis primaria (Ec.
8) y la pirolisis secundaria (Ec. 9).

ConcHmuOmo = Nchar * Char + neg, - CO; + g - CO + ey, - CHy + ey, - CoH, +
Np,0 * Hy0 + 1y, - Hy + Targctive (Ec. 8)

Taractive - ncoz ' C02 + nCO b CO + nCH4 b CH4, + nHZO ' H20 + TLHZ b H2 + nTar b

(CmCTaerHTar OmOTar) (EC 9)

Donde; mc, mh y mo son el nimero de atomos de carbono, hidrogeno y oxigeno en la
biomasa; n es el nimero de moles de las respectivas especies; mCrq;- , MHrg,r Y MOpq, son el
nimero de atomos de carbono, hidrégeno y oxigeno en el alquitran. Ademas, segln la literatura,

el 78% del alquitran se descompone (T ar,q¢ive)-
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El rendimiento de los productos gaseosos se determina resolviendo un sistema de siete
ecuaciones: tres de balance de especies C, O, H (Ec. 10 — Ec.12) y cuatro de relaciones empiricas

(Ec. 13 —Ec. 16).

mC = Nepgr + Neo, + Neo + Nen, + 2Ny, + Npgr - MCrgy (Ec. 10)
mO = 2 n¢p, + Nco + Np,0 + Nrgr - MO7gyr (Ec. 11)

mH =4-ney, + 2 ey, + 2Ny, + Ny, + Nygyr - MHrg, (Ec. 12)
Ny,o = (MO — Nyg* MOrg,) - 0.8 (Ec. 13)

ny, = 0.5+ (mH — npgr - MmHrgr — 2-ny0) (Ec. 14)

(MmO — nrgr *MO7qy) * 0.2 =2 n¢p, + Neo (Ec. 15)
0.5-(mH — nrgy -MHrgr — 2 y,0) = 4 Ney, + 2 neyu, (Ec. 16)

Las ecuaciones (Ec. 13) y (Ec. 14) describen la formacion de agua y de H: a partir del
oxigeno y el hidrégeno disponibles en la biomasa, considerando que el 80 % del oxigeno forma
agua y que la mitad del hidrégeno restante, tras producir agua y Zar, genera H.. Las ecuaciones
(Ec. 15) y (Ec. 16) representan el oxigeno y el hidrogeno remanentes después de estas reacciones.
La solucion de las ecuaciones asume que el residuo carbonoso estd compuesto unicamente por
carbono (Char), que el Tar posee una relacion C:H:O de 1:1.03:0.33 y que no se forman
compuestos derivados del nitrogeno de la biomasa.

La temperatura de la zona de pir6lisis se determina mediante un balance de energia que
incluye la zona de secado y las pérdidas de calor al ambiente. Establece que la energia de las
reacciones y del secado de la biomasa equivale al cambio de entalpia de las especies mas las

pérdidas.

Rep + Qary = Zjoue W - [Ri(Ty) — hi(To) + Ahg ;(To)] + Qupz (Ec. 17)
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s =mC - by, co,(To) + 0.5-mH - hy 1, (To) = (¥ hy,0,(Te)) = HV - My, (Ec. 18)
LHV = HHV - My, — 0.5-mH - Ah,,, (Ec. 19)

HHV =0.3419-C + 1.1783-H + 0.1005-S — 0.1034-0 — 0.015-N — 0.0211-A4

(Ec. 20)

_ (A/F)estequiométrico
ER = (A/F)actual (EC 2 1)

Donde, flf‘ p es el calor de formacion de la biomasa, Q; p; es la pérdida de calor en la zona
de pirdlisis, y es el aire, A/F es la relacion aire combustible; C, H, S, O, N y A son el porcentaje
de masa de carbono, hidrogeno, azufre, oxigeno, nitrégeno y ceniza en la biomasa. Siendo
importante mencionar que el calor perdido al ambiente se toma como el 12% del valor del poder
calorifico bajo ponderado con la relacion ER (Ec. 21).

En la zona de oxidacion, una fraccion de los gases y del residuo generados durante la
pirolisis experimenta combustion en la zona de oxidacion, la cual esta condicionada por la limitada
cantidad de oxigeno disponible. En esta zona, las reacciones ocurren de forma secuencial (Ec. 22

— Ec. 25), en funcion de la disponibilidad de oxigeno.

nHZ - H2 + y(OZ) - nHZ ) H20 (EC 22)
y=—(nC + 0.5mH — 0.25m0) (Ec. 23)
nC2H2 ’ CZHZ + 5/2 nCsz ) (02) - nCOz ) COZ + nHZO ' H20 (EC 24)

nCha-r- " ChaT' + (y - 0.5nH2 - 5/2 nCsz) - (02) - ncoz " COZ + nCO " CO (EC 25)
Los productos gaseosos CO y CO: se forman en proporciones inversas a sus calores de

reaccion, segln las siguientes reacciones:
Char + >0, - CO[AHy = —110.6 k)/mol] (Ec. 26)

Char + 0, » CO,[AH; = —393.8 kJ/mol] (Ec. 27)
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El balance energético en la zona de oxidacion se establece considerando la entalpia de los

compuestos que ingresan desde la zona de pirdlisis y los productos formados, segun:

Z},in n;[h;(Tp) — hy(To) + hy j(Tp)] = z n;[hi(Tox) — hi(To) + Ari(To)] + Quoz

i,out

(Ec. 28)
Quoz = 0552 (Ec. 29)
hi(T) = hy(To) = a(T = To) + 2 (T2 — T2) (Ec. 30)

Donde, T,y T,, representan las temperaturas de las zonas de pir6lisis y oxidacion,
respectivamente, y Q; ,,corresponde a la pérdida de calor.

En la zona de reduccion, modelada como una seccion cilindrica adiabatica del gasificador,
los gases provenientes de la zona de oxidacion (CO2, H-0, H2, CO y N2) reaccionan con el carbono

solido (Char); las reacciones que ocurren en esta zona son:

Char + CO, & 2CO  [AH,0g = 171 kJ/mol] (Ec. 31)

Char + H,0 & CO + H, [AHyeg = 130.5 kJ/mol] (Ec. 32)
Char + 2H, & CH,  [AHyos = —75 kl/mol] (Ec. 33)

CO + H,0 & CO, + H, [AHyo5 = —41.2 kJ/mol] (Ec. 34)
CH,+ H,0 & CO + 3H, [AH,o5 = 201.9 kJ/mol] (Ec. 35)
2C0 + 2H, & COy + CH, [AHye5 = —247.3 kJ/mol] (Ec. 36)
CO, + 4H, & 2H,0 + CH, [AHo5 = —164.7 kJ/mol] (Ec. 37)

En la zona de secado se requiere tener los valores de entrada MC, M,, 5 y AT, y los
parametros My, , Cpw Y Ah,, para solucionar las ecuaciones (Ec. 6) y (Ec. 7).

Por su parte, para la zona de pirdlisis, el modelo de Diyoke ef al. (2018) presenta la

estimacion del rendimiento de productos (Ec. 10 — Ec. 16). Sin embargo, se puede identificar la
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existencia de un sistema linealmente dependiente, considerando que la (Ec. 11) resulta de sumar
las ecuaciones (Ec. 13) y (Ec. 15), de igual manera la ecuacion (Ec. 12) se obtiene al sumar las
ecuaciones (Ec. 14) y (Ec. 16), lo que hace que las ecuaciones (Ec. 11) y (Ec. 12) se descarten. Por
consiguiente, las relaciones de rendimientos masicos obtenidas por Merrick (1983) en su
experimentacion, fueron tomadas para obtener dos ecuaciones adicionales referentes a las

relaciones n¢o,/nco (Ec. 41) y ney, /nc,n, (Ec. 43) como reemplazo.

meo, = 44-nco,  Meo, =M¢ +mo, = 011+ (5= + 1)-m (Ec. 38)
12
Meo = 28 Nco, Meco = Mg + mo = 0.185 - (E + 1) m (EC 39)
28011 (2 +1)-
0z - Gr)m 5973 (Ec. 40)
nco 440185 (2+1)-m

Mey, =16 ngy,, My, =me +4-my = 0327 (2 + 1)-m  (Ec.41)

Me,p, = 26 " Ne,p,, Moy, =2 Mg +2-my = 0.044-(22—4 + 1)-m (Ec. 42)

12
neu, | 2670327 (7

) 37159 Ee. 43
neph; 160 0044+ (3 +1)-m - (Ec. 43)

Por lo tanto, la relacion (Ec. 40) asume que el 11% y el 18.5% de la fraccion masica del
oxigeno presente en la biomasa son utilizados en la generacion de COz y CO, respectivamente. De
igual manera, la generacion de CHs y C2Hz corresponden al 32.7%p y 4.4%p del hidrégeno
contenido en la biomasa, respectivamente.

Por otro lado, el modelo de Diyoke et al. (2018) calcula la temperatura de la zona de
pirdlisis mediante un balance de energia que incluye el calor de formacion de la biomasa (Ec. 18)
y el calor de secado (Ec. 17). Sin embargo, la (Ec. 18) report6 valores excesivos que conducen a

temperaturas negativas. Por ello, en este trabajo se empled una expresion basada en la composicion



21
CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR DE GASIFICACION

elemental propuesta por Burnham (2010) (Ec. 44), permitiendo obtener temperaturas positivas y
dentro del rango esperado.

hip=19.7-C — 2782-H + 29-N — 50-S — 108-0 (Ec. 44)

En cuanto a las zonas de oxidacion y reduccion, la relacion entre la generacion de CO y

COz (Ec. 45) se asume como la relacion entre los calores de reaccion de la oxidacion del residuo

carbonoso (Ec. 26) y (Ec. 27), viéndose afectada con un valor de k de 0.05. Por esto, las ecuaciones

que permiten calcular las moles de CO y CO; que se generan en (Ec. 26) y (Ec. 27), se determinan

por (Ec. 46) y (Ec. 47).

€0 = 0.2809 - k (Ec. 45)
nco,
_ Y- 0.5 ny, — 2.5 n¢c,H,
Mco, = 7 14 02809-05 k (Ec. 46)
Mo = 0.2809 - k - X052 25 eyt (Ec. 47)

1+0.2809:0.5 "k

En la zona de oxidacion, el balance de energia se representa por la ecuacion (Ec. 28), la
pérdida de energia al ambiente en esta zona se define como la ecuacion (Ec. 29), se consideran
reacciones de oxidacion del Char (Ec. 26), (Ec. 27), (Ec. 31 - Ec. 33), y las reacciones (Ec. 34 -
Ec. 35). Ademas, la cinética de las reacciones (Ec. 31 — Ec. 35) se representan por las expresiones

de tipo Arrhenius expresada para cada reaccion (Ec. 48 — Ec. 52). (Apéndices A, By C)

E x?

T31 = CRF * A31 * exp (_ ﬁ) ' (XCOZ - k:lo) (EC 48)
E Xcox

732 = CRF - A, - exp (— ﬁ) . (XHZO — %) (Ec. 49)
E

133 = CRF - A33 - exp (— ﬁ) . ()(ZHZ — X};’:“) (Ec. 50)

E XCo X
T34 = CRF - A3y - exp (— ﬁ) ) (XCOXHZO - %) (Ec. 51)
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Xco)(?lz> (Ec. 52)

T35 = CRF - A5 - exp (— %) ) (XCH4XH20 T T as

Los balances de masa (Ec. 53) y energia (Ec. 54) se formularon con base en la literatura
(Zainal et al., 2001; Giltrap et al., 2003), considerando como supuestos el consumo total de
oxigeno en la zona de oxidacion, la presencia de Char proveniente de etapas previas, la
participacion de CO, CO., CHa, H2 y H20, y la ausencia de variaciones radiales. La velocidad del
gas (Ec. 56) se calcula mediante la ley del gas ideal (Giltrap et al., 2003), y la caida de presion

mediante una expresion empirica basada en la ecuacion de Ergun (Diyoke et al., 2018).

% — % (in - %) (Ec. 53)

2 = 1183 (l’)’g—) 2 + 388.19v — 79.896 (Ec. 55)

S <ZCiC§Ti2R’Ci S vy %)) ~ YRy Cp;  (Ec.56)
Cr = {CCOZ' Ceo CHZ' CCH4' CHZO' CNZ} (Ec. 57)

Por otro lado, el comportamiento del gasificador también puede analizarse desde un
enfoque dinamico, el cual permite representar la evolucion temporal del proceso en la zona de
reduccion y estudiar la respuesta del sistema ante perturbaciones tipo escalon en una variable de
operacion como el flujo de aire alimentado. En este enfoque, se supone que las zonas de pirdlisis
y oxidacion ocurren de manera instantdnea en comparacion con la dinamica del sistema, por lo
que no se modelan de forma transitoria. No obstante, las condiciones de salida de estas zonas,
determinadas previamente en estado estacionario, se emplean como condiciones de entrada para
la zona de reduccion. De esta manera, el analisis dinamico se concentra en dicha zona, al ser la

que captura los efectos transitorios mas representativos del comportamiento del gasificador.
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Teniendo en cuenta lo anterior, la zona de reduccion (que en el modelo en estado
estacionario se modelaba como un reactor tipo PFR) se aproxima mediante dos reactores tipo
CSTR conectados en serie. Esta estrategia es ampliamente empleada en ingenieria de reactores
para reproducir el comportamiento de un PFR utilizando un numero finito de reactores de mezcla
perfecta dispuestos secuencialmente, lo que permite representar de manera adecuada los gradientes
de conversion y temperatura a lo largo del sistema (Fogler, 2016; Levenspiel, 1999).

Para la implementacion del modelo en estado dindmico, se formularon los balances de
masa por componente y el balance de energia (Apéndice F). A diferencia del enfoque en estado
estacionario, donde el término de acumulacion es nulo, en el régimen dindmico se incorpora
explicitamente dicho término, permitiendo describir la evolucion temporal del sistema. Para la
resolucion de las ecuaciones resultantes, se emple6 el método de Euler explicito, obteniendo asi el

siguiente conjunto de ecuaciones:

Ciy' Qe = Cig' Qs
Ci(t+At) = Ci(t) + At - (T + in) (EC_ 58)
Terary = T() + At~
(P - v cacps - St = v - PR - 25 Recort - 8P (F )

S (Ec. 59)

En donde i corresponde a cada una de las componentes (Hz, CO, CO2, H20, Aire).

Para el modelado, es necesario considerar el caudal volumétrico, ya que este no permanece
constante a lo largo del sistema, sino que varia en funcion de las condiciones de operacion. En
particular, para la zona de reduccion, el caudal se calcula a partir del caudal proveniente de la zona
de oxidacion. Para ello, se asume un comportamiento de gas ideal bajo condiciones isobdricas, lo

que permite aplicar la ley de Charles. Esta ley establece que el volumen y, por extension, el caudal
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volumétrico es directamente proporcional a la temperatura absoluta. En consecuencia, la relacion

entre los caudales en ambas zonas se expresa como:

Q, = &l (Ec. 60)

Ty
donde (Q1) y (Q2) corresponden a los caudales en la zona de oxidacion y de reduccion,

respectivamente, y (T1) y (T2) son las temperaturas absolutas en cada zona.

2.2 Estrategia de control en lazo cerrado (feedback):

En los sistemas de gasificacion de biomasa, la operacion adecuada del proceso depende del
control de variables clave como la temperatura, que estd fuertemente influenciada por el flujo de
aire alimentado. En este sentido, el uso de estrategias de control en lazo cerrado (feedback) resulta
fundamental, ya que permite medir continuamente la variable de proceso y compararla con un
valor de referencia (setpoint), generando una accion correctiva sobre la variable manipulada. De
acuerdo con Smith y Corripio (1991), este tipo de control es ampliamente utilizado en procesos
industriales debido a su capacidad para rechazar perturbaciones y mantener condiciones de
operacion estables.

En términos generales, el control automéatico de procesos tiene como objetivo mantener
variables como temperatura, presion, flujo y nivel dentro de rangos deseados, con el fin de mejorar
la eficiencia y estabilidad del sistema. Una de las estrategias mas empleadas es el control en lazo
cerrado (feedback), el cual ajusta continuamente las variables del proceso a partir de la
comparacion entre la variable medida y el valor de referencia (C**). Como se muestra en la Figura
2, este esquema permite compensar perturbaciones (L) y minimizar desviaciones mediante una
accion correctiva generada por el controlador. Para su adecuado funcionamiento, es fundamental
una correcta sintonizacion del controlador (Gc), ya que de esta depende la estabilidad del sistema

y la capacidad de evitar oscilaciones indeseadas (Smith y Corripio, 1991).
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Figura 2

Diagrama de bloques de un sistema de control feedback

L(s
(s) G.
+
Csel(s) + E(s M(s + C(s
) G, /7~ O\ E®) Ge (s) G, G, G, (s)
Ct(s) G(,

Nota. Adaptado de Control automatico de procesos: teoria y practica (p. 109), por Smith y Corripio,
1991, McGraw-Hill. Imagen elaborada en Microsoft PowerPoint.

Dentro de las estrategias de control, el controlador proporcional (P) constituye una de las
formas mas simples y utilizadas, en donde la accidon de control es directamente proporcional al
error entre la variable medida y el valor deseado. En el caso del gasificador, esta accion se traduce
en ajustes sobre el flujo de aire, con el objetivo de regular la temperatura del gasificador a la salida
de la zona de reduccion. Segun Smith y Corripio (1991), aunque el controlador proporcional ofrece
una respuesta rapida, su principal limitacion es la presencia de error en estado estacionario, y su
desempefio depende de la correcta seleccion de la ganancia, ya que valores inadecuados pueden
generar respuestas lentas o incluso llevar al sistema a la inestabilidad.

Para superar esta limitacion, se emplea un controlador proporcional-integral (PI), cuya
accion integral acumula el error y elimina el error en estado estacionario. En sistemas como el
gasificador, mejora la precision frente al controlador P, aunque puede generar mayor oscilacion si
no se sintoniza adecuadamente. Por ello, la seleccion de sus parametros es clave para equilibrar
rapidez, estabilidad y precision (Smith y Corripio, 1991).

Para la determinacion de los parametros del controlador, se emplean métodos de

sintonizacién empiricos como el propuesto por Ziegler y Nichols (1942), el cual se basa en la
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identificacion de la ganancia ultima del sistema. Este procedimiento consiste en incrementar
progresivamente la ganancia proporcional hasta alcanzar un estado de oscilaciones sostenidas, que
marca el limite de estabilidad. En aplicaciones como el gasificador, donde la dindmica del sistema
es altamente no lineal y dependiente de las condiciones de operacion, este enfoque resulta
particularmente util. A partir de la ganancia tltima y el periodo de oscilacion, se establecen reglas
de ajuste tanto para controladores proporcionales como para controladores PI. En el caso del
controlador proporcional, se recomienda utilizar aproximadamente la mitad de la ganancia ultima,
mientras que para el controlador PI se definen valores especificos de ganancia y tiempo integral
que permiten mejorar la estabilidad y eliminar el error en estado estacionario (Ziegler y Nichols,

1942).

3. Estado del arte

Rabea et al. (2023) evaluaron la viabilidad de producir hidrogeno a partir de astillas de
madera en un gasificador de lecho fijo de dos etapas, mediante modelos en Aspen Plus y Matlab®.
Determinaron relaciones Optimas vapor-biomasa de 0.8 (aire-vapor) y 1.2 (oxi-vapor), y una
relacion vapor-CO de 4, logrando una conversion de CO del 82.9%. Ademas, reportaron un
rendimiento de 81.47 g Ho/kg de biomasa seca, un factor de emision neto de —1.38 kg CO:z-eq/kg
y una eficiencia energética de 49.6% con integracion térmica.

Hussain et al. (2018) desarrollaron un modelo en Aspen Plus para la produccion de
hidrogeno mediante gasificacion catalitica de cdscara de palmiste con vapor en un gasificador de
lecho fluidizado. La produccion de hidrogeno aumentd del 45.5 al 80.1 % vol. al elevar la
temperatura de 500 a 700 °C; ademas, con una relacion vapor-biomasa de 1 se obtuvo 70.5 % vol.,

mientras que con 0.5 fue de 60.1 % vol.
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Diyoke et al. (2018) desarrollaron en Matlab®, el Modelado de la gasificacion de biomasa
en corriente descendente: un proceso integrado de pirolisis, combustion y reduccion. EI modelo,
validado con datos experimentales, permiti6é analizar el efecto de la relacion de equivalencia, la
humedad y la temperatura del aire de gasificacion sobre el rendimiento del gas de sintesis. Los
resultados mostraron que el aumento de ER y MC disminuye el LHV, CGE y CCE, mientras que
una mayor temperatura del aire mejora la eficiencia y el rendimiento del gasificador.

Sheokand y Jaswal (2016) evaluaron un controlador de 16gica difusa para mejorar el control
de un gasificador de corriente descendente con madera como materia prima. El modelo en
Matlab®/Simulink® consideré como entradas la humedad, el flujo de aire y la frecuencia de
parrilla, y como salidas la relacion CO/CO: y la temperatura. Los resultados mostraron que el
controlador difuso regula mas eficientemente la temperatura y la composicion del gas de sintesis
que los controladores convencionales, evidenciando su capacidad para manejar la naturaleza
multivariable y no lineal del proceso.

Barrios et al. (2024) analizaron estrategias de control en la gasificacion de biomasa,
comparando control clasico (PID), 16gica difusa (FLC) y control matricial dinamico (DMC) en un
modelo de gasificacion de cascarilla de arroz, evaluados mediante la integral del error absoluto
(TAE). Los resultados mostraron que el FLC es el mas eficaz por su estabilidad, precision y mejor
manejo de perturbaciones, mejorando el rendimiento del gas de sintesis y el consumo energético;
sin embargo, su implementacion industrial requiere mayor estudio debido a su complejidad.

Los estudios revisados evidencian que la gasificacion de biomasa es una alternativa viable
para la produccion de hidrogeno, especialmente al ajustar parametros como la relacion vapor-
biomasa, la temperatura y el tipo de gasificador. Asimismo, Simulink® ha sido utilizado para

analizar el proceso y desarrollar estrategias de control; sin embargo, existe un vacio en la literatura
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sobre la aplicacion de control clasico en gasificacion, con pocos estudios disponibles. En este
contexto, estos antecedentes respaldan el uso de este simulador para evaluar un control feedback

en la gasificacion de biomasa del caso base de madera (Diyoke ef al., 2018).

4. Metodologia

Figura 3

Enfoque metodologico aplicado que guia el desarrollo del presente trabajo

Control feedback para un reactor de

gasificacion
|
1 1 1
Fase 1: Simulacién de un caso base en Fase 2: Simulacion dindmica Fase 3: Integracién estrategia de
estado estacionario del caso base control feedback
R aicin - JAct. 5: Codificacion del caso ct. 80 Definicion de la
Act. 1: Revision bibliografica. hase en Simulink®. strategia de control.
. . - |Act. 9: Codificacion del
_cht._2: Seleccién del caso base | Jct.6: Prutlebi'is (.ie ejecucion nsor, el controlador y el
pegin literatura, P1 estado dindmico. klemento final de control.

e ct 7: Ejecucion del estado Act. 10: Pruebas de
-—Xcg}.éﬁgcaclm del casobase iinémicd] con jecucion y sintonizacion del
. : berturbaciones. controlador.

Act. 4: Ejecucion del casobase en Act. 11: Evaluacion de la
tade estacionario empleando trategia ante )
Rimulink=. perturbaciones tipo escalon.

Nota. Imagen elaborada en Microsoft Word.

4.1  Fase 1. Simulacion de un caso base en estado estacionario:

Actividad 1: Revision bibliogrdfica. La revision se enfoco en el proceso de gasificacion de
biomasa, permitiendo abordar sus fundamentos teéricos, variables de operacion, funcionamiento
y dimensionamiento de gasificadores, modelos de simulacioén reportados en la literatura, ademés

de estudios relacionados con la implementacion de estrategias de control.
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Actividad 2: Seleccion del caso base seguin literatura. Se seleccion6 el modelo propuesto
por Diyoke et al. (2018) para la gasificacion en estado estacionario. Este modelo presenta una
tendencia similar a los resultados experimentales.

Actividad 3: Codificacion del caso base en Simulink®. El caso base fue asumido como el
trabajado por Diyoke et al. (2018). Con parametros de entrada como se puede observar en el
Apéndice D. La solucion del caso base en estado estacionario se realizd6 mediante un algoritmo
desarrollado en Matlab®, donde se programaron las ecuaciones algebraicas de los balances de masa
y energia junto con las expresiones cinéticas del modelo de Diyoke et al. (2018). Este algoritmo
fue integrado en Simulink® mediante un bloque Matlab® Level-2 S-Function, lo que permite
ejecutar el calculo numérico dentro del entorno grafico. El Apéndice E presenta la interfase
codificada en Simulink® para la simulacion del caso base, en la que los parametros de entrada
fueron definidos como constantes.

Actividad 4: Ejecucion del caso base en estado estacionario empleando Simulink®. La
ejecucion del caso base se realiza en Simulink®, integrando el modelo programado en Matlab®
para llamar las funciones. En donde las primeras zonas del gasificador se resuelven con fsolve, al
estar formuladas como sistemas algebraicos no lineales (empleando el método de Levenberg-
Marquardt), mientras que la zona de reduccion se calcula con ode45, basado en el método de
Runge-Kutta, debido a que se describe mediante ecuaciones diferenciales en funcion de la
longitud. Los perfiles de temperatura y composicion fueron validados con los respectivos perfiles
reportados por Diyoke ef al. (2018).

4.2  Fase 2. Simulacion dinamica del caso base:
Actividad 5: Codificacion del caso base en Simulink®. El modelo desarrollado para la

simulacion dindmica de la gasificacion presentado en las ecuaciones (Ec. 58 - Ec. 60) del marco
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tedrico fue codificado en la Level-2 S-Function de Simulink®. Los apéndices G y H presentan la
funcién modificada con el modelo dindmico de la gasificacién integrados a Simulink®.

Actividad 6: Pruebas de ejecucion en estado dindamico. Los bloques de Simulink® de la
actividad 3 fueron modificados para habilitar perturbaciones de las entradas durante la simulacion
dindmica.

Actividad 7: Ejecucion del estado dindmico con perturbaciones. El codigo de Simulink®
con el modelo dindmico para el gasificador fue ejecutado considerando perturbaciones en flujo de
aire alimentado.

4.3  Fase 3. Integracion estrategia de control feedback:

Actividad 8: Definicion de la estrategia de control. Se establecid una estrategia de control
en lazo cerrado (feedback) para regular la temperatura del gasificador mediante el flujo de aire
alimentado. Se considero el uso de controladores de tipo proporcional (P) y proporcional-integral
(PI), con el objetivo de evaluar su desempefio en términos de estabilidad, precision y rechazo de
perturbaciones.

Actividad 9: Codificacion del sensor, el controlador y el elemento final de control. En
Simulink® se implementaron los elementos del sistema de control en lazo cerrado (Apéndice I). El
sensor mide la temperatura a la salida de la zona de reduccion y la retroalimenta al sistema.
Inicialmente, se empled un controlador proporcional (P), cuya accion depende del error entre la
temperatura medida y el setpoint. Posteriormente, se incorporé un controlador proporcional-
integral (PI) para eliminar el error en estado estacionario.

La ganancia proporcional se determind por prueba y error, identificando la ganancia ultima
y aplicando el criterio de Ziegler-Nichols, que fija la ganancia operativa como la mitad de este

valor. Para el controlador PI, los pardmetros se estimaron con el mismo método a partir de la
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ganancia ultima y el periodo de oscilacion. Finalmente, el elemento final de control se implementd
para ajustar el flujo de aire alimentado, cerrando el lazo del gasificador.

Actividad 10: Pruebas de ejecucion y sintonizacion del controlador. Se realizaron
simulaciones dindmicas del sistema con ambos controladores (P y PI), evaluando la respuesta de
la temperatura ante diferentes valores de los pardmetros de control. Este proceso permiti6 verificar
el comportamiento del sistema en términos de estabilidad, tipo de respuesta y presencia de error
en estado estacionario.

Actividad 11: Evaluacion de la estrategia ante perturbaciones tipo escalon. El desempefio
del sistema de control se evalu6 mediante perturbaciones tipo escaléon en el flujo de aire
alimentado, analizando la capacidad de los controladores P y PI para rechazarlas y restablecer la
temperatura cercana al setpoint.

En el Apéndice J se incluye el algoritmo de simulacion del gasificador de biomasa de

corriente descendente, en el que se consolida la metodologia desarrollada en esta seccion.

5. Resultados

5.1 Simulacion del caso base en estado estacionario
El caso base seleccionado corresponde al modelo de Diyoke et al. (2018), el cual divide el
gasificador de corriente descendente en cuatro zonas: secado, pirdlisis, oxidacién y reduccion
(Figura 1). En este modelo, las tres primeras zonas se representan como un reactor tipo CSTR,
mientras que la zona de reduccidon se modela como un reactor PFR, ambos en estado estacionario.
La comparacion del perfil de temperatura entre los resultados de Diyoke et al. y la funcion
desarrollada muestra buen ajuste, evidenciado en la Figura 4a por la coincidencia en la tendencia

de ambas curvas. En ambos casos se observa un descenso pronunciado en la zona inicial, seguido
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de una estabilizacion progresiva hacia la region final, consistente con el comportamiento esperado
en reactores de corriente descendente. Ademas, el RMSE fue de 0.08, indicando una desviacién
bajay aceptable. Las diferencias, principalmente en la region inicial, se atribuyen a las condiciones
de temperatura de partida, similares a las de Diyoke et al., con valores cercanos a 1220 K.
Figura 4

Comparacion del perfil de temperatura y composicion molar en estado estacionario
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Nota. Elaborado en Matlab® usando la funcién Plot.

En la Figura 4b se observa que, en el primer tercio del reactor, todas las especies presentan
cambios significativos en su fraccion molar: CO y H: aumentan, mientras que H.O y CHa
disminuyen. Ademas, la fraccion molar de N2 disminuye por el aumento de las moles totales
durante la gasificacion, generando un efecto de diluciéon pese a su caracter inerte. EI modelo
reproduce adecuadamente las tendencias de Diyoke et al., evidenciando buena consistencia en la
descripcion del sistema.

Por su parte, en la Figura 5a se observa que las temperaturas de salida de las tres zonas
permanecen constantes en el tiempo, indicando que el modelo reproduce adecuadamente el estado
estacionario. Ademas, se conserva la distribucion térmica caracteristica del gasificador: mayor
temperatura en la zona de oxidacion, seguida por la de reduccion y, finalmente, la de pir6lisis, lo

que es consistente con el proceso y respalda la validez del modelo.
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Figura §

Perfil de temperatura en estado estacionario
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S1 (a) y S14 (b).
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Adicionalmente, al comparar las temperaturas de la Figura 5b con el modelo de Diyoke, se
observa buena concordancia en la zona de reduccion, donde los valores calculados se encuentran
dentro del intervalo reportado y reflejan su comportamiento a lo largo del eje del reactor. En las
zonas de pir6lisis y oxidacion, las temperaturas son superiores a las reportadas. Sin embargo, se
mantienen dentro de los rangos caracteristicos del proceso de gasificacion (Figura 1), lo que
evidencia coherencia con el comportamiento térmico esperado del sistema.

La Figura 6 muestra la evolucion temporal de las concentraciones de COz, CO, Ha, CHa,
H-0, N2 y del Char en distintas posiciones axiales del reactor. Se observa que todas las variables
permanecen constantes en el tiempo, lo que indica que el sistema se encuentra en estado
estacionario y confirma la estabilidad de las condiciones de operacién. Asimismo, se evidencian
variaciones a lo largo del eje axial, reflejando gradientes espaciales caracteristicos del proceso de
gasificacion.

En particular, se observa un incremento de CO y H: conforme avanza el reactor, mientras que
especies como CO: y H20 disminuyen progresivamente. Este comportamiento es consistente con

las reacciones de reduccidn, en las que el Char reacciona con agentes gasificantes como CO: y
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H-O para producir CO y Hz. De manera complementaria, la cantidad de Char disminuye a lo largo

del reactor, lo que confirma su consumo en dichas reacciones.

Figura 6

Perfil de concentraciones molares en estado estacionario
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (@), S10 (b), S11 (c), S12
(d), S13 (e), S17 (f) y S18 (g).

Adicionalmente, el CHa se mantiene en bajas concentraciones y presenta variaciones poco

significativas, lo que indica una menor participacion en las reacciones predominantes en esta zona.

En cuanto al N2, su comportamiento responde principalmente a efectos de dilucion, manteniendo

su caracter inerte dentro del sistema. En conjunto, estos resultados evidencian que el modelo

reproduce de manera coherente tanto la distribucion espacial de las especies como el

comportamiento fisicoquimico esperado en un gasificador de corriente descendente.
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5.2  Simulacion del caso base en estado dinamico y lazo abierto

Partiendo del modelo en estado estacionario, se procede a conducir al estado dindmico y
lazo abierto, realizando perturbaciones tipo escaléon de +£20% en el flujo de aire alimentado al
gasificador. Las figuras 7a-b muestran las respuestas de temperatura en las tres zonas (pirolisis,
oxidacion y reduccion) y las concentraciones de los gases a la salida de cada reactor CSRT en la
zona de reduccion.

La Figura 7a, muestra el comportamiento que tiene la temperatura a la salida de las zonas
de pirolisis, oxidacién y reduccion, al incrementar en un 20% el flujo de aire alimentado, el
comportamiento observado en la zona de reduccion muestra un aumento moderado de la
temperatura que es consistente con lo reportado en la literatura. En este régimen, correspondiente
a relaciones aire-combustible elevadas, Di Blasi sefiala que las energias de activacion de la
reaccion de combustion no generan variaciones en las caracteristicas del proceso de gasificacion,
dado un valor suficientemente alto de la relacion aire-combustible (>1,2), lo cual implica que la

etapa de gasificacion no esta gobernada por la cinética intrinseca sino por fendmenos de transporte
y acoplamiento térmico.

Figura 7

Perfil de temperatura al perturbar el flujo de aire + 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S1 (a) y S14 (b).
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En este contexto, aunque la temperatura en la zona de oxidacion disminuye por efectos de
dilucion, el calor se redistribuye a lo largo del lecho y alcanza la region de reduccion,
incrementando su temperatura. Dado que la gasificacion del carbdn es un proceso endotérmico,
este mayor aporte térmico intensifica las reacciones sin alterar significativamente el frente de
reaccion. Asi, el aumento de temperatura en la zona de reduccidn se explica por la redistribucion

del calor y no por efectos cinéticos, en concordancia con la literatura.

La Figura 8a muestra el comportamiento de la temperatura a la salida de las zonas de
pirdlisis, oxidacion y reduccion ante una disminucion del 20 % en el flujo de aire. Se observa un
incremento en la temperatura de la zona de reduccion, consistente con la literatura y asociado a un
cambio en el régimen térmico. En condiciones de baja relacion aire-combustible, Di Blasi (2000)
indica que este parametro influye en la estabilizacion del frente de reaccion, evidenciando mayor
sensibilidad del sistema. En este contexto, la menor dilucion por nitrégeno y la combustion parcial
de volatiles aumentan la disponibilidad de energia en la zona de reduccion, lo que, dado el caracter
endotérmico de la gasificacion, permite alcanzar temperaturas mas elevadas.

Figura 8

Perfil de temperatura ante perturbacion en el flujo de aire - 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S1 (a) y S14 (b).
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Tabla 1

Datos de concentracion y temperatura reportados al perturbar el flujo de aire alimentado

Corriente i/iacm T(K) (Fgl/uhj)O deatre (Cn?ozllm3) ?rr%l/m3) {rlr:ol/m3) (Cn%l/m% ?ﬁ?ume) 1(\1rr210I/m3) ?mcgla/rmﬁ‘)
E 1367.70 83400 094 044 000 013 198 657 166
S 39 seoss 097 272 160 011 129 908 195
E 146950 66720 094 044 000 013 198 525 166
S 29 100520 095 330 200 010 108  7.68 204
E 1548.50 094 044 000 013 198 438 166
s 290 52370 55600 110 280 191 011 102 613 233
E 1638.70 094 044 000 013 198 350 166
S MO0 03360 44480 088 428 263 008 075 555 221
E 1800.50 094 044 000 013 198 219 166
S MO oeee0 27800 077 523 317 007 048 370 236

Nota. En donde el estado E y S corresponden a los datos de entrada y salida en la zona de
reduccion, respectivamente. Tabla elaborada en Microsoft Excel.

Teniendo en cuenta los datos obtenidos en la Tabla 1, se puede confirmar el
comportamiento que tiene la temperatura en la zona de reduccion en el aumento y disminucion de
un 20% del flujo de aire. Ademas, se observa que, para las concentraciones de los gases, al
disminuir la relacion A/F, la concentracion de CO2 aumenta ligeramente debido a la menor dilucion
por N2, mientras que el CO se incrementa por la menor disponibilidad de oxigeno, predominando
las reacciones de gasificacion que favorecen su formacion.

Por su parte, la concentracion de CHa presenta variaciones leves, debido al equilibrio entre
su formacion en condiciones reductoras y su consumo en reacciones de reformado con vapor, sin
evidenciar una tendencia marcada. En contraste, la concentracién de N2 disminuye claramente, ya
que esta directamente ligada al flujo de aire alimentado; al reducirse este, disminuye su efecto de
dilucién y aumentan las fracciones molares de los demas gases. Asimismo, se observa que la
produccion de hidrogeno se incrementa al disminuir el aire, dado que se favorecen reacciones de

gasificacion que promueven su formacion, efecto que ademas se ve reforzado por el aumento de
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la temperatura en la zona de reduccion y la menor presencia de N, lo que mejora la concentracion

de H: en la corriente de salida.

Las respuestas obtenidas mediante la simulacion dindmica en lazo abierto muestran un

comportamiento instantaneo, sobreamortiguado y subamortiguado en la temperatura; mientras que

para la concentracion muestran un comportamiento subamortiguado, sobreamortiguado e inverso.

Los tiempos de estabilizacion fueron de aproximadamente 5 s para la temperatura global, mientras

que para la temperatura en los reactores de la zona de reduccion oscil6 entre 5y 14 s, y para la

concentracion entre 5 y 14 s, dependiendo de la perturbacion, como se presenta en la Tabla 2.

Teniendo presente que las zonas de pir6lisis y oxidacion ocurren de manera instantanea.

Tabla 2

Tiempos de estabilizacion y tipos de respuesta al perturbar en estado dinamico y lazo abierto

Tipo Respuesta

Tipo Respuesta

Tiempo de

Variable PUnlode +20% de Tiernpode o 20%de estabilizacion  Ubicacin
perturbacion perturbacion (s)

Global pirdlisis  Instantanea 0 Instantanea 0

T Global oxidacién Instantanea 0 Instantanea 0 Figura 6a; Figura 7a
Global reducciéon  Sobreamortiguada 5 Sobreamortiguada 5
CSTR1 Subamortiguada 7 Subamortiguada 7 . .

CO2 . . Figura Kla; Figura K2a
CSTR 2 Subamortiguada 8 Subamortiguada 12
CSTR1 Inversa 7 Inversa 5 . .

CO . . Figura K1b; Figura K2b
CSTR 2 Sobreamortiguada 10 Sobreamortiguada 12
CSTR1 Inversa 7 Inversa 6 . .

H2 . . Figura K1c; Figura K2c
CSTR 2 Sobreamortiguada 8 Sobreamortiguada 8
CSTR1 Subamortiguada 7 Subamortiguada 10 . .

CH4 . . Figura K1d; Figura K2d
CSTR 2 Subamortiguada 8 Subamortiguada 8
CSTR1 Subamortiguada 7 Subamortiguada 8 ) )

H20 . . Figura Kle; Figura K2e
CSTR 2 Subamortiguada 8 Subamortiguada 12
CSTR1 Sobreamortiguada 5 Sobreamortiguada 7 . .

T ) . Figura 6b; Figura 7b
CSTR 2 Sobreamortiguada 7 Subamortiguada 14
CSTR1 Subamortiguada 7 Sobreamortiguada 7 . .

Char . ) Figura K1f; Figura K2f
CSTR 2 Subamortiguada 12 Subamortiguada 14

N2 CSTR1 Sobreamortiguada 6 Inversa 7 Figura K1g; Figura K2g
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CSTR 2 Sobreamortiguada 8 Subamortiguada 10

Nota. Tabla elaborada en Microsoft Excel. Algunas figuras nombradas, se encuentran en el
Apéndice K.

5.3  Estrategia de control feedback

Con el fin de evaluar el desempefio dindmico del sistema, se incorpora una estrategia de
control feedback al caso base simulado en Simulink®. Esto permite comparar las variables de salida
bajo distintas condiciones de control, facilitando la determinacion de los tiempos de estabilizacion
y la identificacion de los tipos de respuesta del proceso.

En las Figuras 9b6,d y 11b,d; se observa que la curva del CSTR 2 es mas suavizada y
presenta una dindmica mas lenta. Esto se debe a que el CSTR 1 actua como una primera barrera
frente a la perturbacion, absorbiendo y contrarrestando la mayor parte de sus efectos. Esto sugiere
que las reacciones y ajustes mds significativos ocurren principalmente en el primer reactor, dejando
al segundo con un comportamiento mas amortiguado. En consecuencia, aunque el control
proporcional (P) logra una estabilizacion mas répida, el error respecto al setpoint es mayor en
comparacion con el sistema que incorpora accion integral (PI), en el cual se obtiene un ajuste mas
preciso, aunque con una respuesta ligeramente mas lenta.

Figura 9

Perfil de temperatura usando control P al perturbar el flujo de aire
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S1 (a) +20%, S14 (b) +20%,
(c) -20% y S14 (d) -20%.

Respecto al comportamiento de H», se tiene que bajo control proporcional (P), la

concentracion de H: a la salida de ambos reactores varia aproximadamente +0.16 respecto al estado

estacionario: disminuye en 0.16 al incrementar el flujo de aire alimentado (Figura 10a) y aumenta

en 0.16 al reducirlo (Figura 105). Por su parte, como se muestra en la Figura 12, al implementar

control proporcional-integral (PI), la concentracion de H: tiende a estabilizarse alrededor del valor

correspondiente al estado estacionario, independientemente de si el flujo de aire se incrementa o

se disminuye. Este comportamiento evidencia que el control PI reduce significativamente el error

en comparacion con el control P, logrando una mejor correccion de las desviaciones del sistema.

Figura 10

Perfil de concentracion para el H> implementando control P al perturbar el flujo de aire
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Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S11 (a) +20% y (b) -20%.
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Tabla 3

Tiempos de estabilizacion y tipos de respuesta al perturbar utilizando el controlador P

Punto de Tipo Respuesta Tiempo de Tipo Respuesta Tiempo de
Variable L +20% de estabilizacion  -20% de estabilizacion  Ubicacion
medicion . -
perturbacion (s) perturbacion (s)
Global pirdlisis ~ Subamortiguada 6 Subamortiguada 6
T Global oxidacion Subamortiguada 6 Subamortiguada 6 Figura 8a; Figura 8c
Global reduccion Sobreamortiguada 3 Sobreamortiguada 3
CSTR1 Inversa 8 Inversa 10
CO2 Figura L1a; Figura L2a
CSTR 2 Inversa 10 Inversa 12
CSTR1 Subamortiguada 5 Subamortiguada 10 . .
CO . . Figura L1b; Figura L2b
CSTR 2 Sobreamortiguada 7 Subamortiguada 10
CSTR1 Subamortiguada 6 Subamortiguada 10 . .
Hz . . Figura 9a; Figura 9b
CSTR 2 Subamortiguada 8 Subamortiguada 10
CSTR 1 Inversa 8 Inversa 7 ] .
CH4 . . Figura L1c; Figura L2c
CSTR 2 Sobre amortiguada 6 Subamortiguada 7
CSTR1 Inversa 7 inversa 8 ) )
H20 . . Figura L1d; Figura L2d
CSTR 2 Subamortiguada 10 Subamortiguada 9
CSTR1 Subamortiguada 6 Subamortiguada 5 . .
T . . Figura 8b; Figura 8d
CSTR 2 Sobreamortiguada Sobreamortiguada 5
CSTR1 Subamortiguada 8 Subamortiguada 8 . .
Char . . Figura L1le; Figura L2e
CSTR 2 Subamortiguada 10 Subamortiguada 12
CSTR 1 Subamortiguada 8 Subamortiguada 12 . .
N2 . . Figura L1f; Figura L2f
CSTR 2 Sobreamortiguada 10 Sobreamortiguada 10
Nota. Tabla elaborada en Microsoft Excel. Algunas figuras nombradas, se encuentran en el
Apéndice L.
Figura 11

Perfil de temperatura usando control Pl al perturbar el flujo de aire
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope SI (a) +20%, S14 (b) +20%,
(c) -20% y S14 (d) -20%.

Figura 12

Perfil de concentracion para el H> implementando control PI al perturbar el flujo de aire

247 -
24 M
22 ] 23
o _ H2 z=14cm o
— < =99 -
e 2 S dton 3. —FH2 z=l4cm
£ 2 T (CSTR2 g2l (CsT2 D)
o ( ) o _ H2 z=28cm
5 5 2 (CSTR 2)
—\/\//— 181
1.6 |
80 100 120 140 160 180 80 100 120 140 160 180
Tiempo (s) Tiempo (s)
a) b)

Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S11 (a) +20% y (b) -20%.

Tabla 4

Tiempos de estabilizacion y tipos de respuesta al perturbar utilizando el controlador PI

Tipo Respuesta  Tiempo de Tipo Respuesta  Tiempo de

Variable Punto de medicién +20% de estabilizacion -20% de estabilizacion Ubicacion
perturbacion (s) perturbacion (s)

Global pirolisis Subamortiguada 50 Subamortiguada 42

T Global oxidacion Subamortiguada 40 Subamortiguada 35 Figura 10a; Figura 10c
Global Reduccion  Sobreamortiguada 15 Sobreamortiguada 15
CSTR 1 Inversa 60 Inversa 68 . .

CO2 Figura L3a; Figura L4a
CSTR 2 Inversa 60 Inversa 68

CcO CSTR 1 Subamortiguada 70 Subamortiguada 65 Figura L3b; Figura L4b
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CSTR 2 Sobre_ 60 Subamortiguada 70
amortiguada

CSTR1 Subamortiguada 60 Subamortiguada 60 . )

Hz . . Figura 11a; Figura 11b
CSTR 2 Subamortiguada 62 Subamortiguada 65
CSTR 1 Inversa 58 Inversa 62

CHa . . Figura L3c; Figura L4c
CSTR 2 Sobreamortiguada 58 Sobreamortiguada 62
CSTR 1 Inversa 65 Inversa 65

H20 . . Figura L3d; Figura L4d
CSTR 2 Sobreamortiguada 65 Sobreamortiguada 65
CSTR1 Subamortiguada 60 Subamortiguada 50 . )

T . . Figura 10b; Figura 10d
CSTR 2 Sobreamortiguada 55 Sobreamortiguada 40
CSTR1 Subamortiguada 60 Subamortiguada 60 . .

Char ) ) Figura L3e; Figura L4e
CSTR 2 Subamortiguada 60 Subamortiguada 60
CSTR1 Subamortiguada 70 Subamortiguada 75 . ]

N2 Figura L3f; Figura L4f
CSTR 2 Sobreamortiguada 75 Subamortiguada 75

Nota. Tabla elaborada en Microsoft Excel.

En la respuesta del sistema se observa que, tras la perturbacion, las variables logran
estabilizarse, lo que confirma un comportamiento globalmente estable del esquema de control. Sin
embargo, al comparar las estrategias, se evidencia que el control proporcional presenta un mayor
error en estado estacionario en relacion con el control con accidn integral (Apéndice I). Este
comportamiento concuerda con lo reportado en la literatura, donde se establece que un controlador
proporcional puede ofrecer una respuesta mas rapida, pero no elimina completamente el error en
estado estacionario (offsef), mientras que la accidn integral permite corregirlo al acumular el error
en el tiempo (Smith y Corripio, 1991).

Por ultimo, en respuesta a la pregunta de investigacion, el sistema de gasificacion de
biomasa sometido a perturbaciones tipo escalon aplicando control, presenta comportamientos
subamortiguados y sobreamortiguados en la temperatura, mientras que las concentraciones
evidencian respuestas inversas, subamortiguadas y sobreamortiguadas (Tablas 3 y 4). Asimismo,
los tiempos de estabilizacion de la temperatura global en cada zona, bajo control P, se encuentran
entre 3 y 6s, mientras que para la temperatura en los reactores de la zona de reduccion oscil6 entre

5y 65,y para las concentraciones entre 5 y 12 s. Por otro lado, al aplicar un control PI, los tiempos
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de estabilizacion de la temperatura global en cada zona se encuentran entre 15 y 50 s, mientras que
la temperatura en los reactores de la zona de reduccion oscild entre 40 y 60 s, y para las
concentraciones entre 58 y 75 s. Es importante destacar que estos tiempos fueron obtenidos bajo
las suposiciones establecidas en el modelado y son especificos del sistema de gasificacion

analizado.

6. Conclusiones

Un caso base de gasificacion de biomasa en estado estacionario, tomado de la literatura,
fue simulado en Simulink® a partir de la definicion de la composicion de la biomasa y las
dimensiones del gasificador. Los perfiles de concentracion y temperatura en el reactor fueron
validados con datos reportados en la literatura; el error cuadratico medio obtenido (RMSE del 8
%) confirma la precision del ajuste y la validez del modelo implementado en Simulink®.

El caso base en lazo abierto fue evaluado mediante perturbaciones tipo escalon en el flujo
de aire alimentado, obteniendo respuestas instantaneas, sobreamortiguadas y subamortiguadas
para las temperaturas; y de tipo inverso, sobreamortiguado y subamortiguado para la
concentracion. Los tiempos de estabilizacion oscilaron aproximadamente entre 0 y 14 s para la
temperatura, y entre 5 y 14 s para la concentracion, dependiendo de la perturbacion.

Al caso base en estado dindmico se le integro una estrategia de control por
retroalimentacion (P y PI), obteniendo respuestas de tipo subamortiguado y sobreamortiguado para
la temperatura, mientras que las concentraciones evidencian comportamientos inversos,
subamortiguados y sobreamortiguados. Los tiempos de estabilizacion bajo control P se encuentran

entre 3 y 6 s para la temperatura, y entre 5 y 12 s para las concentraciones. Para el control PI, los
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tiempos de estabilizacion de la temperatura oscilan entre 15 y 60 s, y para las concentraciones

entre 58 y 75 s.

Recomendaciones

Se recomienda que, en futuros trabajos y como extension del modelo dindmico
desarrollado, se evalue el incremento del nimero de reactores CSTR en la zona de reduccion, con
el fin de mejorar la aproximacion del comportamiento de la zona de reduccion modelada como un
PFR. Un mayor nimero de reactores en serie permite aproximar con mayor precision un reactor
tipo PFR y capturar mejor los gradientes de concentracién y temperatura. O bien, podria
considerarse la formulacion del gasificador mediante un enfoque distribuido, resuelto a través del
método de diferencias finitas, lo que permitiria describir de forma continua los perfiles espaciales
y su evolucion temporal a lo largo del sistema.

Asimismo, se sugiere incorporar el modelado dindmico de las zonas de pirolisis y
oxidacion, las cuales, para los propdsitos del presente estudio, fueron tratadas en estado
estacionario. Dado que estas etapas influyen en la respuesta del sistema ante perturbaciones, su
inclusion permitiria ampliar el alcance del modelo para mejorar el analisis del reactor de

gasificacion.
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Apéndices
Apéndice A. Deduccion de la constante de equilibrio

Partiendo de la variacion de entalpia en funcion de la temperatura:

o T AD
AH(T) = AH +R'f (AA+AB'T+F>'dT
To

Ahora, resolviendo la integral término a término:
o [AA-dT = AA-(T — T,)

e  [AB-T-dT = Z-(T? - T?)

Entonces, se tiene:

B 1 1
(T2 = T.2) — R == —
(T? — Ty*) — R- AD (T T())

2

o R
AH(T) = AH" + R-AA-(T — T,) +

Ahora, usando la ecuacion termodinamica:

T ( AH(T)

R-TZ)'dT

InK(T) = f

To

Se sustituye AH (T):

In K(T) ]TlAHO + AA-(T — Tp) + Ay (T2 — Ty*) — AD (1 1) ar
n S I el (T — 22 (12 - — AD- (== Z)|- 2=
| R 0 2 0 T Ty/| T2

Y luego de integrar cada término se obtiene:

InK(T) = AH (1 1)+AA (ZT Lo 1>+AB T - o1, - 2 AD
=TT\ T, ", T 2 o7 T

! P
2T2 ~ 21,2 | Tor) T MO

En donde:
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e AA,AB y AD: Provienen de la diferencia de capacidades calorificas entre reactivos y
productos.
e T,: Temperatura de referencia.

e K,: Constante de equilibrio a Tj,.
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Apéndice B. Parametros de las constantes cinéticas para las reacciones
Tabla B1

Parametros de las constantes cinéticas para las reacciones en zona de reduccion

Reaccion
Ai (1/s) Ei (kJ/mol)
(Ecuacioén i)
31 3.616 x 10* 77.39
32 15170 x 10*  121.62
33 4189 x 10°  19.21
34 7.301x 102  36.15
35 2.824 x 102  32.84

Nota. Adaptado de Gao y Li (2008). Tabla elaborada en Microsoft Excel.
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Apéndice C. Variacion de las constantes de equilibrio
Tabla C1

Variacion de las constantes de equilibrio para las reacciones en la zona de reduccion

200 . ] s Keq 1 (Janaf tables)
2 i * Keq 1 (Present study)
H,0+CH, = _‘
o CH._‘ i 40 ... Keq2 (Janaf tables)
1 v Keq 2 (Present study)
250 <435 Keq 3 (Janaf tables)
@ 1 . 1 ;g » Keq 3 (Present study)
::.f - ".CO+H,0=CO,*H, 430 8 m::;anaf tab:;)y ;
= B S 75 | . resent s!
§ A d25 § Keq 5 (Janaf tables)
- £ * Keq5 (Present study)
g 150 2
=2 —20 S
g 13
3 C+C0.=2CO 15
o t 195w
w 1004 C+2H,=CH, * ]
—410
50 ]
405
» ) o -
0 T ™ o —=F u v 0.0
800 900 1000 1100 1200 1300

Temperature (K)

Fig. 3. Comparison of equilibrium constants predicted of reduction zone reactions with JANAF tables.

Nota. Tomado de Gao y Li (2008).
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Apéndice D. Tabla de valores de los parametros de entrada utilizados en el modelo del
gasificador de corriente descendente
Tabla D1

Valores de los parametros de entrada

Parametros de entrada Valor Unidad
Anlisis Gltimo de | Carbono (C) 52 % masa
b_na 115 Uitimo de fa Hidrdégeno (H) 6.07 % masa
iomasa .
Oxigeno (0O) 41.92 % masa
Humedad (MC) 18 %
Alici - Contenido de 0
ﬁ\ircl)?rl]g;prommal de la volatiles (DT) 75 Yo
Cor]tenldo de 0.7 % masa
cenizas
Param_etro adicional PeS(_) molecular de 930.746 g/mol
de la biomasa la biomasa
F_Iu;o masico de 27800 g/h
biomasa
. Flujo molar de
C(_Jnd|c|on_9:s de biomasa 987.93 mol/h
alimentacion ) )
Flujo de aire 55600 g/h
Relacion 5
aire/biomasa (A/F)
Composicion del N: en el aire 1.5146x10% mol
agente gasificante O: en el aire 402.62 mol
Temperatura de
Condiciones de entrada de biomasa 298.15 K
operacion i4
P Presion de 101325  Pa
operacion
Diametro del 0.9 m
) _ | reactor
Dimensiones de Area transversal  0.6362 m2
gasificador )
Longitud de la 0.8 m

zona de reduccion

Nota. Adaptado de Diyoke ef al. (2018). Tabla elaborada en Microsoft Excel.
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Apéndice E. Diagrama de bloques de la simulacion
Figura E1

Diagrama de bloques de la simulacion en Simulink®
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Apéndice F. Balances de masa y energia para la simulacion en estado dinamico
e Balance de masa por componente teniendo en cuenta que i corresponde a las

componentes de Ho, CO, CO», H,O, CHs y No:

Fentra - Fsale + FReacciona = FAcumula

dc;
n(z) — n(z+dz) + in-V=A-dZd—t
dni dCl
n(z) — [n(z)+Edz]+ in-AT-dzzAT-dzE
dn; ac;
Tl(Z) — Tl(Z) — EdZ-F in'AT'dz=AT'dZE
Wi iz 4 Ry - Ap-dz = Ay - dz 20t
dz T T Ar @2 = ArAET
dnid<1)+RAd< ) =4 ddc"(l)
dz 2 \ay dz) T AT\ g a) T AT Y a4y dz
dni(1)+R ey C(0)=C
dz \Ar ST (0 =G
Anl- (1)-|—R _dCl
Az \Ar Yodt
nis—nie <1>+R _dCl
Az Ar Xodt
nie—nis+ _dCl C.(0) = C
A Az X oqt i(0) =Gy
Co = Ciy ), p _ 4G
Ap - Az ¢ ¥ioodt
Ci," Qe — Ci,-Q dc;
- =—+R,, = d_tl; C;(0) = G,

AT'AZ
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e Entonces, para el balance de masa de Na:

CNZe'Qe - Cst.Qs_dCNz_
A Az Codt

Cy, 0) - C,

Aplicando Euler explicito al balance de N»:

CNze Qe — CNZS " Qs

N At) = N At -
L (t + At) ,(t) + At A Dz

e Para el balance de COg:

Ccoze Qe — Ccozs " Qs TR B dCeco, _
Ar Az ¥co2 — gt

56

0

Ccoz 0) - CCOZO

CCOr

Ccoze Qe — Ccozs Qs

2
‘El) Cco,r B (CTot)

— CRF - Ae(T7).
A Az 1€

CCOzT . CHzT'

+ CRF - A,e(Tr

Crot ky

CTot CTot

Aplicando Euler explicito al balance de COx:

CO,(t+ At) = CO,(t) + At

—_54) (CCOr _ CH20> _ ( Crot CTot) _ dCco,
k, dt

5 Ceo, 0) - C6020

2

CCOT
Coosp Qe = Coo 'O pp. g o). [ Ccour _ (Cm)
AT Az CTOt k1

Cco,r _ CH2r>

+ CRF -A4e(_T—€'4) (CCOT . CH20> _ ( Crot Crot
ks

CTot CTot
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e Para el balance de masa de CO:

Ccoe Qe — CCOS " Qs dCco
A bz TReo= g Ceol0)= Cao,
c co . . c (CCOr)2 .
co. Qe = Ceo," Qs | 5 rpp age(T) [ Zeor _Nrot) | eppg o)
AT b AZ CTOC kl

(@ . ﬂ) CCOZr Chyr \

CHzOr _ Crot  Crot — CRF - A4e(_E ) (CCOT ] CHz ) _ CTot CTot |

Crot k, Crot Crot ky /

/\/__\

/

+ CRF - Ao k<

)\
CTOt d CCO

K ): dt ; Ceo(0) — Ceo,

<CC0r
Cenyr ) CH20r> _ Crot

CTot CTot

Aplicando Euler explicito al balance de CO:

CO(t + At) = CO(t) + At

2

C
Cco, " Qe — Cco, " Qs ~E Ceo,r (CCOT) —E
2 S " +2-CRF- Ale(W) . 2L _ ZTot” | 4 CRF - Aze(W)
AT " AZ CTOt kl
(CCOT' . CH2r> (CCOZr . CHZT)
Coor  \Crot Crot) | _ CRF-A4e(_T—b;4) (CCOr ) CHzO) _\Crot Crot + CRF

CTOt k2 Tot CTOt k4-

<C00r_<CHz)>
el (G Gy Eror oo
CTot CTot KS

)
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e Para el balance de masa de Ho:

Ch, Qe — Cy, Qs dCH2
Ar-Az R, =g € (0) = Cig
Ceor CHzr
Chyy Qe = Cuy " Os (z£2) [ Cuzor (C e ~Es
e S RF'A T_ . 2 _ Tot Tot _2_ RF'A (T_)
A Az +C ,e\Tr Crov P C ze\Tr

+ CRF - 4,¢( ST [+3
Crot ks ! Cm Crot ks

5 (CCH4r> / (CCOZr_CHZr)\
(CHzT) _ Crot | CCOr_CHZO)_ Crot  Crot

- CRF -Ase(W K i Cuy(0) = Gy,

3
/ <CCOr CHz )\
_ES) | (CCH4T ) CH201") _ CTOt CTOt | Hy

\ CTot CTot

Aplicando Euler explicito al balance de Ha:

H,(t + At) = H,(t) + At

Chtp,* Qe = Chy, " Q C (Ccor ' CHzr)
. — . —E. —E
Hy, ZT _AZHZS s + CRF - Aze(T_Tz) . :;Or _ CTothCTOt —2-CRF - A3e(T_T3)
ot
Co\? (Cam) C (CCOZT ' CHzr)
-,

( ”ZT) —ACrot) )y cRE - A,e(T) (CCOT - H20> _ACror Crot) | 4 3. cpp

Crot ks Crot  Crot ka

3
Ceor . (CHz )
__ES) (CCH4r ) CHZOT) _ Crot \Crot
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e Para el balance de masa de CHa:

CCH4e Qe — CCH4S * s 1R _ dCcy, ]
Ar Az fcHs  dt

CCH4E Qe — CCH4S " Qs
AT " AZ

_E3
C N

3
(ccm_(CHz)
~Es\ | (C, C Crot \Cr dc,
-A5e(Tr5) ( CHyr HZOr)_ ot ot _ CH4; CCH4(0)_)CCH40

Crot  Crot Ks dt

Aplicando Euler explicito al balance de CHa:

CH,(t + At) = CH,(t) + At

Cen,, " Qe — Cen, - Q Cor\? (CCH‘*r)
. — . _E
e T¢ M & 4 CRF-Aze(T7). (”ﬂ) _Crot) | cpp
CtOt k3

./
' A Dz
\

3
<CCOr . (CHZ > )
.ASe(_T—b;S) (CCH4T ) CH20T> _ Crot \Crot
CTot CTot KS

e Para el balance de masa de H>O:

CHZOe Qe — CHZOS " Qs LR . dCHZO ]
A Az *H20 dt '

CHZO(O) - CH200
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(CCOr . CHzf)
Chy0. " Qe = Chyo, " Qs CRF-AZe(_T_b;Z)- Chor  \Crot Crot

Ar-Az Crot k;,

(CCOZr . CHzr)
— CRF - Aye(T¥) (CC‘”-C”Z‘))— Croe Crot) | _ cpp
CTOt CTOt k4-

3
Ceor | (CHz )
—Es CCH r CH or CTot CTot dCH 1)

Aplicando Euler explicito al balance de H>O:

H,0(t + At) = H,0(t) + At

(CCOT _ CHzr>
CHzoe " Qe - CHZOS " QS _ CRF . A e(_T_E‘,:Z) . CHZOT _ CTOt CTot
AT Az 2 CTot k2
(CCOZr _ CHZr)
-E 2T
— CRF - A4e(T—r4) (CCOT . CHZO) _ Crot  Crot _ CRF
CTot CTot k4

3

(cm_(CHz))

AgelT) (Ccmr.CHzor)_ Cror \Crot
CTot CTot KS
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e Para el balance de masa de Char:

Cen E'Q — Cen S'Q dCCh
= ZT - Az = - + Rxc‘har = dtar; CChar(O) - CCharO
Cenar,* Qe — Cenar, @ o (con () :
Char, " ¥e = ULchars " Us —E1 CO-1 —Ey
e s — CRF-A (T) 2L _ ~-Tot — CRF-A (T)
AT " AZ 1e " CTOt kl Ze ’
(CCOr ) CHZT) 5 (CCH4T>
CHzOr . Crot  Crot — CRF -A3e(_T_b;3) . (CH2T> _ Crot
CTot k2 Ctot k3
dCcp,
= dtar; Cehar(0) - CCharo
Aplicando Euler explicito al balance de Char:
Char(t + At) = Char(t) + At
c c L c (CCOr)Z
Char, Qe Charg Qs _ CRF - Ale(T_Tl) ] COr Crot _ CRF
AT ‘Az CTOt k1
(Ccm _ CHzr>
—E C . —-E
-Aze(T_rz) | SHaor _ \Crot Crot) | _ ppp. Ase(T_rs)

CTot k2

2 (CCH4_T>
<CH27”) _ Crot

Ctot k3
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e Ahora, para el balance de energia teniendo en cuenta que i corresponde a las

componentes de Ho, CO, CO», H2O, CHs y No:

Eentra — Esate = Eacumuia

—U—ZC Cp; — ZriAHl- - UE - ZRxlelT Q ZCCpl

—v—ZC Cp; — EriAHi - v— - P— ZRX‘CPL
dr
=1y Tiep + (Y acn)

dT dpP
—UEZ Ci Cpl - ZTiAHi - U—Z - _— = szlel

Ci, Qe — C; Qs )
— T e S
Z( Ar Az R ) Cpi + ZCCP‘ dt

dT dpP
S o - Bran - o - e Yo
-
- Ty lst> S+ (L)
T

dT dpP dv Ci,"Qec — Ci,-Q
v uCiCpy — XniAH; — v — P — 2X R (piT — TZ(CPi)< l ZT'AZL S)
X CiCpy)

dT
dt
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Aplicando Euler explicito al balance de energia:
Tesary = T(t) + At

dP dv
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" Qe — Cis'Qs

T, — T, Ci,
(SA—Ze = v-XCCp; — XriAH; — v — P — 23R, Cp;T — TZ(CPL')( l

AT'AZ

)

2. CiCp;
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Apéndice G. Codigo 1 para el modelo dinamico del gasificador de corriente descendente en
Matlab®

%% Cadigo de solucion modelo gasificador de biomasa de corriente descendente

% Articulo base: Diyoke, C., Gao, N., Aneke, M., Wang, M., & Williams, PT (2018). Modelling

of down-draft gasification of biomass — An integrated pyrolysis, combustion and reduction

process. Applied Thermal Engineering, 142, 444—-456.

function [Temps, FlujosP, FlujosO, ConR, FlujosR, FraccionesR, PerRTPv,
zt,cont,ZE,nCO2Est,nCOEst,nH2Est,nCH4Est,nH20Est, TrEst,PEst,vEst,nCharEst,aireN2Est]=

Gasificadorpruebadinamica(Aire, masa, tiempo,C,H,0O,N)

%% Variables Zona 1: Secado

% Qdry: Calor de secado [J/mol]

% w: humedad por mol de biomasa

% Cpw: Calor especifico del agua [J/(mol °C)]

% DT: cambio de T en la biomasa [°C]

% Dhvw: calor latente de vaporizacion del agua [J/mol]
% Mmb: peso molecular de la biomasa [g/mol]

% MC: contenido de humedad por peso en la biomasa

% Mmw: peso molecular del agua [g/mol]

%% Variables Zona 2: Pirolisis

% mC: Numero de C en la férmula molecular de la biomasa
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% mO: Numero de O en la formula molecular de la biomasa
% mH: Numero de H en la formula molecular de la biomasa
% nChar: moles del residuo carbonoso

% nCO2: moles de CO2

% nCO: moles de CO

% nCH4: moles de CH4

% nC2H2: moles de C2H2

% nH20: moles de H20

% nH2: moles de H2

% nTar: moles del alquitran

% mCTar: moles de C en la formula molecular del alquitran
% mOTar: moles de O en la formula molecular del alquitran
% mHTar: moles de H en la formula molecular del alquitran
% hfb: calor de formacidn de la Biomasas [J/mol]

% hfCO2: calor de formacion del CO2 [J/mol]

% hfCO: calor de formacion del CO [J/mol]

% hfH20O: calor de formacion del H20 [J/mol]

% hfCH4: calor de formacion del CH4 [J/mol]

% hfO2: calor de formacion del O2 [J/mol]

% hfC2H2: calor de formacion del C2H2 [J/mol]

% HHV: poder calorifico superior

% LHV: poder calorifico inferior

% y: relacion estequiometrica de aire
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% C: analisis Ultimo de la biomasa (madera), masa

% H: andlisis ultimo de la biomasa (madera), masa

% O: andlisis ultimo de la biomasa (madera), masa

% N: andlisis ultimo de la biomasa (madera), masa

% Ash: analisis proximal de la biomasa (madera), masa
% QIPZ: Calor perdido a la atmosfera [J/mol]

% hihoChar: Funcion Cambio entalpia Char [J/mol]

% hihoCO2: Funcién Cambio entalpia CO2 [J/mol]

% hihoCO: Funcion Cambio entalpia CO [J/mol]

% hihoH2: Funcién Cambio entalpia H2 [J/mol]

% hihoH20: Funcién Cambio entalpia H20 [J/mol]

% hihoCH4: Funcién Cambio entalpia CH4 [J/mol]

% hihoC2H2: Funcion Cambio entalpia C2H2 [J/mol]
% hihoTar: Funcion Cambio entalpia Tar [J/mol]

% ER: relacion entre (A/F) estequiometrico a (A/F) actual

global TO Tpy nCO2 nCO nCH4 nC2H2 nH20 nH2 nChar nTar Mmb nH20_O nCO2_0O
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NCO_O nChar_O nH2_0O nC2H2_0 QIOZ QIPZ Qdry hfb hfCO2 hfCO hfH20 hfCH4 hfC2H2

vPnTar_ OnCH4_O

global aireN2 aireO2 nH2Oca O2salida Area cont z zt C H O N Aireini masaini Cini Hini Oini

Nini A_F Qox A1 A2 A3 A4 A5 E1 E2 E3 E4 E5 mCO2 mCO mH2 mCH4 mH20 maireN2

Tox deltaz deltat R
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global dCCO2dt dCCOdt dCH2dt dCCH4dt dCH20dt dCN2dt CCO2t CCOt CH2t CCHA4t
CH20t CN2t dCCO2dt2 dCCOdt2 dCH2dt2 dCCH4dt2 dCH20dt2 dCN2dt2 CCO2t2 CCOt2
CH2t2 CCH4t2 CH20t2 CN2t2

global ZE nCO2Est nCOEst nH2Est nCH4Est nH2OEst TrEst PEst vEst nCharEst aireN2Est y s

Trs2z_obj YT

if tiempo ==
cont = 0;
Aireini=Aire; masaini=masa;
Cini=C;Hini=H;Oini=0O;Nini=N;
end
if Aireini ==Aire && masaini ==masa && Cini==C && Hini==H && Oini==0 && Nini==N
&& cont==
cont = 0;
elseif Aireini ~=Aire || masaini ~=masa || Cini~=C || Hini~=H || Oini~=0 || Nini~=N
Aireini=Aire;
masaini=masa;
Cini=C;
Hini=H;
Oini=0;
Nini=N;
S=100-C-H-O-N;

cont=cont+1;
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aireN2=0.79*Aire/29; % [mol/h]

aire02=0.21*Aire/29; % [mol/h]

%masa=Aire/A_F;

A _F=Aire/masa;

%DT=input('Introduzca el DT de la biomasa durante el secado’);
DT=75;

%MC=input('Introduzca el contenido de humedad de la biomasa en %m’);
MC=18; %18

%Analisis ultimo

%Indica EIl analisis ultimo

%S=0;
mC=1;mH=12*H/C;m0=12*0/16/C;mN=12*N/15/C;mS=12*S/32/C;
Mmb=12*mC+mH+16*mO+15*mN+32*mS;
moles=masa*(1-MC/100)/Mmb; % Flujo en moles de biomasa seca
nO=mO*moles;

nC=mC*moles;

nH=mH*moles;

%Analisis proximo
%Ash=input(‘Introduzca el contenido de cenizas de la biomasa en %masa’,0.7);
Ash=0.7;

%nTar=input('Introduzca el porcentaje de rendimiento de alquitran en la pirdlisis’,3.5);
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nTar=3.5;
%Calculo de los flujos molares
nTar=nTar/100*moles;

nH20ca=masa*(MC/100)/18;

%Parametros
Cpw=4.184*18; % [J/mol°C]
Dhvw=2442.5*18; % 40.65e3; % [J/mol]

Mmw=18;

mCTar=1;mOTar=0.33;mHTar=1.03;

%% Calculos Zona 1: Secado
w=Mmb*MC/(Mmw*(1-MC/100))/100;%Mmb*MC/(Mmw)/100;%

Qdry=w*(Cpw*DT+Dhvw)*moles;

%Parametros Zona 2

%hfH2=0;%kJ/mol

% Entalpias de formacion
hfC0O2=-393.55e3; % [J/mol] 300 [K], -393.617 [J/mol] a 400 [K]
hfCO=-110.53e3; % [J/mol] 300 [K], -110.12 [J/mol] a 400 [K]

hfH20=-241.818¢3; % [J/mol] 300 [K], -242.856 [J/mol] a 400 [K]
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hfCH4=-74.831e3; % [J/mol]

hfC2H2=226.748€3; % [J/mol]

%% Calculos Zona 2: Pirdlisis

nNH20=(nO-nTar*mQOTar)*0.8;
nH2=0.5*(nH-nTar*mHTar-2*nH20);
%molesp=moles-2*(nH2+nH20);

%masap=molesp*Mmb;

b1=mC*nC-nTar*mCTar;

b2=0.2*(nO-nTar*mOTar);

b3=0.5*(nH-nTar*mHTar-2*nH20);

b4=0;

b5=0;

b=[b1;b2;b3;b4;b5];
A=[11112;0210000042;01-0.297300;000 1 -3.7159];
sol=A\b;
nChar=sol(1);nC0O2=s0l(2);nCO=s0l(3);nCH4=s0l(4);nC2H2=s0I(5);
%NnH20=nH20+nH20c3;
HHV=0.3491*C+1.1783*H+0.1005*S-0.1034*0-0.0151*N-0.0211*Ash; % [kJ/g]
LHV=moles*HHV*Mmb*1000-0.5*nH*Dhvw; % [J/h]

%A _Fest=(mC+mH/4-m0/2)/0.21;

%ER=A_Fest/(A_F/28.9*Mmb);
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ER=2.3; % Regula la cantidad de CO2 generado.

% hfb=mC*hfCO2+0.5*mH*hfH20-HHV*Mmb*1000; %+0.5*mH*hfH2-y*hfO2

% hfb=hfb*moles;

hfb1=19.7*C-278.2*H+29*N-50*S-108*0; %[kJ/g] % Estimating the Heat of Formation of
Foodstuffs and Biomass. Alan K. Burnham (2010)

hfb1=hfbl*moles*Mmb;

hfb=hfb1;

QIPZ=0.12*LHV/ER; %12% de HHV/ER

% Solucién Balance de energia.

T0=25+273.15; % [K]

% Tp1=400+273.15; Tp2=550+273.15; % [K]

hihoH20=@( T, T0 )(3.47*(T-To)+1.45e-3/2*(T"2-To"2)+0.121e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoH2=@( T,To )(3.249*(T-T0)+0.422e-3/2*(T"2-T0"2)+0.083e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoCO2=@( T,To )(5.457*(T-To)+1.045e-3/2*(T2-T0"2)-1.157e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoCO=@( T,To )(3.376*(T-T0)+0.557e-3/2*(T"2-T0"2)-0.031e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoChar=@( T, To )(1.771*(T-T0)+0.771e-3/2*(T"2-T0o"2)-0.867e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;

% [J/mol K]
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hihoCH4=@( T,To )(1.702*(T-T0)+9.081e-3/2*(T"2-T0o"2)-2.164e-6/3*(T"3-T0"3))*8.314;
% [J/mol K]

hihoC2H2=@( T,To )(6.132*(T-To)+1.952e-3/2*(T"2-T0"2)-1.299e5*(-1)*(1/T-
1/T0))*8.314; % [J/mol K]

hihoTar=@( T,To,Mmb )(-0.1*(T-To)+4.4e-3/2*(T"2-To"2)-1.57e-6/3*(T"3-To"3))*Mmb;
% [J/mol K]

hihoO2=@( T,To )(3.639*(T-T0)+0.506e-3/2*(T"2-T0"2)-0.227e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoN2=@( T,To )(3.28*(T-T0)+0.593e-3/2*(T"2-T0"2)+0.04e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %

[J/mol K]

% Entalpias de formacion

hfCO2=-393.55e3; % [J/mol] 300 [K], -393.617 [J/mol] a 400 [K]
hfCO=-110.53e3; % [J/mol] 300 [K], -110.12 [J/mol] a 400 [K]
hfH20=-241.818e3; % [J/mol] 300 [K], -242.856 [J/mol] a 400 [K]
hfCH4=-74.831e3; % [J/mol]

hfC2H2=226.748¢3; % [J/mol]

FPyrolysis=@(Tp)(hfb)+Qdry-QIPZ-
(nChar*(hihoChar(Tp,T0))+nCO2*(hihoCO2(Tp,T0)+(hfC0O2))+nCO*(hihoCO(Tp,T0)+(hfCO)

)...
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+nH2*(hihoH2(Tp,T0))+(nH20+nH20ca)*(hihoH20(Tp,T0)+(hfH20))+nCH4*(hihoCH4(Tp, T
0)+(hfCH4))+nC2H2*(hihoC2H2(Tp, TO)+(hfC2H2))...

+nTar*(hihoTar(Tp, TO,Mmb))+aire02*hihoO2(Tp,T0)+aireN2*hihoN2(Tp,T0)); %
+nH20ca

Tpy=fsolve(FPyrolysis,500+273.15); % Temperatura [K]

%% Calculos Zona 3: Oxidacion

% y=(mC+0.5*mH-0.25*mO)/ER; % Cantidad estequiométrica de aire (numerador)

% y=(mC+0.25*mH-0.5*mO)/ER; % Correccion en la formula.

02est=((mC+0.25*mH-0.5*mO)/ER)*moles;

exceso=aire02-O2est; % Exceso de aire

fac=0.2809*1.0; % correccion propuesta por Diyoke para la relacion CO/CO2

O2salida=aire02-nH2/2-nC2H2*5/2-(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2)-fac*(O2est-
NH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2)/2;

nH20_0O=nH20+nH2; % Aumento en la cantidad de agua por H2+yO2

nH20_0O=nH20_0+nC2H2; % Aumento en la cantidad de agua por C2H2+5/202

nCO2_0=nC0O2+2*nC2H2; % Aumento en la cantidad de CO2 por C2H2+5/202

nCO2_0=nC0O2_0O+(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2); % Aumento en la cantidad de
CO2 por oxidacion de Char

nCO_0O=nCO+fac*(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2); % Aumento en la cantidad de CO
por oxidacion de Char

nC2H2_0=0;
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nH2_0=0;

nChar_O=nChar-(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/1.5; %Disminucion por oxidacion Char+0.502 -
> CO; Char+02 -> CO2

Q10Z=0.5*LHV/ER;nCH4_0O=nCH4;nTar_O=nTar;

% Solucién Balance de energia.

FOxidation=@(Tox)QlOZ+nChar_O*(hihoChar(Tox,T0))+nCO2_0O*(hihoCO2(Tox,T0)+hfCO

2)+nCO_O*(hihoCO(Tox, TO)+hfCO)...

+nH2_0O*(hihoH2(Tpy,T0))+(nH20_0O+nH20ca)*(hihoH20(Tox,T0)+hfH20)+nCH4*(hihoCH

4(Tox,T0)+hfCH4)...

+nC2H2_0*(hihoC2H2(Tox,T0)+hfC2H2)+nTar*(hihoTar(Tox,T0,Mmb))+aireN2*hihoN2(Tox
,10)...%+02salida*hihoO02(Tox,T0)
(nChar*(hihoChar(Tpy,T0))+nC0O2*(hihoCO2(Tpy,T0)+hfCO2)+nCO*(hihoCO(Tpy,T0)+hfCO

)+nH2*(hihoH2(Tpy,T0))...

+(nH20+nH20ca)*(hihoH20(Tpy, TO)+hfH20)+nCH4* (hihoCHA(Tpy, T0)+hfCH4)+nC2H2*(h
ihoC2H2(Tpy, T0)+hfC2H2)...

+nTar*(hihoTar(Tpy, T0,Mmb))+aireN2*hihoN2(Tpy,T0)+aireO2*hihoO2(Tpy, T0));
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Tox=fsolve(FOxidation,1100+273.15); % Temperatura [K]
cont=1;

end
if tiempo ==0 || cont ==
aireN2=0.79*Aire/29; % [mol/h]
aire02=0.21*Aire/29; % [mol/h]
%masa=Aire/A_F;
A _F=Aire/masa;
S=100-C-H-O-N;
% DT=input('Introduzca el DT de la biomasa durante el secado’);
DT=75;
% MC=input('Introduzca el contenido de humedad de la biomasa en %m’);
MC=18; % 18
% Analisis ultimo
% S=0;
mC=1;mH=12*H/C;m0=12*0/16/C;mN=12*N/15/C;mS=12*S/32/C;
Mmb=12*mC+mH+16*mO+15*mN+32*mS;
moles=masa*(1-MC/100)/Mmb; % Flujo en moles de biomasa seca
nO=mO*moles;
nC=mC*moles;

nH=mH*moles;

% Analisis proximo
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% Ash=input(‘Introduzca el contenido de cenizas de la biomasa en %masa’',0.7);
Ash=0.7;

% nTar=input('Introduzca el porcentaje de rendimiento de alquitran en la pirdlisis',3.5);%
nTar=3.5;

% Calculo de los flujos molares

nTar=nTar/100*moles;

nH20Oca=masa*(MC/100)/18;

% Parametros
Cpw=4.184*18; % [J/mol°C]
Dhvw=2442.5*18; %40.65e3; % [J/mol]

Mmw=18;

mCTar=1;mOTar=0.33;mHTar=1.03;

%% Calculos Zona 1: Secado
w=Mmb*MC/(Mmw*(1-MC/100))/100; %Mmb*MC/(Mmw)/100; %

Qdry=w*(Cpw*DT+Dhvw)*moles;

% Parametros Zona 2
% hfH2=0; % [kJ/mol]
hfC0O2=-393.55€e3; % [J/mol] 300 [K], -393.617 [J/mol] a 400 [K]

hfCO=-110.53e3; % [J/mol] 300 [K], -110.12 [J/mol] a 400 [K]
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hfH20=-241.818e3; % [J/mol] 300 [K], -242.856 [J/mol] a 400 [K]
hfCH4=-74.831e3; % [J/mol]

hfC2H2=226.748€3; % [J/mol]

%% Calculos Zona 2: Pirdlisis

nH20=(nO-nTar*mOTar)*0.8;
nH2=0.5*(nH-nTar*mHTar-2*nH20);

% vmolesp=moles-2*(nH2+nH20);

% vmasap=molesp*Mmb;

b1=mC*nC-nTar*mCTar;

b2=0.2*(nO-nTar*mOTar);
b3=0.5*(nH-nTar*mHTar-2*nH20);

b4=0;

b5=0;

b=[b1;b2;b3;b4;b5];
A=[11112;02100;00042;01-0.297300;000 1 -3.7159];
sol=A\b;
nChar=sol(1);nC0O2=s0l(2);nCO=s0l(3);nCH4=s0l(4);nC2H2=s0l(5);

% NnH20=nH20+nH20c3;

HHV=0.3491*C+1.1783*H+0.1005*S-0.1034*0-0.0151*N-0.0211*Ash; % [kJ/g]

LHV=moles*HHV*Mmb*1000-0.5*nH*Dhvw; % [J/h]

% A_Fest=(mC+mH/4-m0/2)/0.21;
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% ER=A_Fest/(A_F/28.9*Mmb);

ER=2.3; % Regula la cantidad de CO2 generado.

% hfb=mC*hfCO2+0.5*mH*hfH20-HHV*Mmb*1000;%+0.5*mH*hfH2-y*hfO2

% hfb=hfb*moles;

hfb1=19.7*C-278.2*H+29*N-50*S-108*0; % [kJ/g] Estimating the Heat of Formation of
Foodstuffs and Biomass. Alan K. Burnham (2010)

hfb1=hfbl*moles*Mmb;

hfb=hfb1;

QIPZ=0.12*LHV/ER;%12% de HHV/ER

% Solucion Balance de energia.

T0=25+273.15; % [K]

%Tp1=400+273.15; Tp2=550+273.15; % [K]

hihoH20=@( T,T0 )(3.47*(T-To)+1.45e-3/2*(T"2-T0o"2)+0.121e5%(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %
[J/mol K]

hihoH2=@( T,To )(3.249*(T-T0)+0.422e-3/2*(T"2-T0"2)+0.083e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %
[J/mol K]

hihoCO2=@( T,To )(5.457*(T-To)+1.045e-3/2*(T2-T0"2)-1.157e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %
[J/mol K]

hihoCO=@( T,To )(3.376*(T-T0)+0.557e-3/2*(T"2-T0"2)-0.031e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %

[J/mol K]
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hihoChar=@( T,To )(1.771*(T-T0)+0.771e-3/2*(T"2-T0o"2)-0.867e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %
[J/mol K]

hihoCH4=@( T,To )(1.702*(T-T0)+9.081e-3/2*(T"2-T0o"2)-2.164e-6/3*(T"3-T0"3))*8.314; %
[J/mol K]

hihoC2H2=@( T,To )(6.132*(T-To)+1.952e-3/2*(T"2-T0"2)-1.299e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314;
% [J/mol K]

hihoTar=@( T,To,Mmb )(-0.1*(T-To)+4.4e-3/2*(T"2-To"2)-1.57e-6/3*(T"3-T0o"3))*Mmb; %
[J/mol K]

hihoO2=@( T,To )(3.639*(T-T0)+0.506e-3/2*(T"2-T0"2)-0.227e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %
[J/mol K]

hihoN2=@( T,To )(3.28*(T-T0)+0.593e-3/2*(T"2-T0"2)+0.04e5*(-1)*(1/T-1/T0))*8.314; %

[J/mol K]

% Entalpias de formacion

hfCO2=-393.55e3; % [J/mol] 300 [K], -393.617 [J/mol] a 400 [K]
hfCO=-110.53e3; % [J/mol] 300 [K], -110.12 [J/mol] a 400 [K]
hfH20=-241.818e3; % [J/mol] 300 [K], -242.856 [J/mol] a 400 [K]
hfCH4=-74.831e3; % [J/mol]

hfC2H2=226.748¢3; % [J/mol]

FPyrolysis=@(Tp)(hfb)+Qdry-QIPZ-
(nChar*(hihoChar(Tp,T0))+nCO2*(hihoCO2(Tp,T0)+(hfCO2))+nCO*(hihoCO(Tp,T0)+(hfCO)

)...
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+nH2*(hihoH2(Tp,T0))+(nH20+nH20ca)*(hihoH20(Tp,T0)+(hfH20))+nCH4*(hihoCH4(Tp, T
0)+(hfCH4))+nC2H2*(hihoC2H2(Tp, TO)+(hfC2H2))...
+nTar*(hihoTar(Tp, TO,Mmb))+aire02*hihoO2(Tp,T0)+aireN2*hihoN2(Tp,T0)); %+nH20ca

Tpy=fsolve(FPyrolysis,500+273.15); % Temperatura [K]

%% Calculos Zona 3: Oxidacion

% y=(mC+0.5*mH-0.25*mO)/ER; % Cantidad estequiométrica de aire (numerador)

% y=(mC+0.25*mH-0.5*mO)/ER; % Correccion en la formula.
02est=((mC+0.25*mH-0.5*mO)/ER)*moles;

exceso=aire02-O2est; % Exceso de aire

fac=0.2809*1.0; % Correccion propuesta por Diyoke para la relacion CO/CO2
O2salida=aire02-nH2/2-nC2H2*5/2-(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2)-fac*(O2est-nH2/2-
2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2)/2;

nH20_0O=nH20+nH2; % Aumento en la cantidad de agua por H2+yO2
nH20_0=nH20_0O+nC2H2; % Aumento en la cantidad de agua por C2H2+5/202
nCO2_0=nC02+2*nC2H2; % Aumento en la cantidad de CO2 por C2H2+5/202
nCO2_0=nC0O2_0O+(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2); % Aumento en la cantidad de CO2
por oxidacion de Char

nCO_0O=nCO+fac*(02est-nH2/2-2.5*nC2H2)/(2/2+fac/2); % Aumento en la cantidad de CO por
oxidacion de Char

nC2H2_0=0;nH2_0=0;

nChar_O=nChar-(O2est-nH2/2-2.5*nC2H2)/1.5; %Disminucion por oxidacion Char+0.502 ->

CO; Char+02 -> C0O2
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QIO0Z=0.5*LHV/ER;nCH4_O=nCH4;nTar_O=nTar;

% Solucién Balance de energia.
FOxidation=@(Tox)QIOZ+nChar_O*(hihoChar(Tox,T0))+nCO2_0*(hihoCO2(Tox,T0)+hfCO
2)+nCO_0O*(hihoCO(Tox,T0)+hfCO)...
+nH2_0O*(hihoH2(Tpy,T0))+(nH20_0O+nH20ca)*(hihoH20(Tox,T0)+hfH20)+nCH4*(hihoCH
4(Tox,T0)+hfCH4)...
+nC2H2_0*(hihoC2H2(Tox,T0)+hfC2H2)+nTar*(hihoTar(Tox,T0,Mmb))+aireN2*hihoN2(Tox
,10)...%+02salida*hihoO02(Tox,T0)
(nChar*(hihoChar(Tpy,T0))+nCO2*(hihoCO2(Tpy,T0)+hfCO2)+nCO*(hihoCO(Tpy,T0)+hfCO
)+nH2*(hihoH2(Tpy, TO0))...
+(nH20+nH20ca)*(hihoH20(Tpy,T0)+hfH20)+nCH4*(hihoCH4(Tpy, T0)+hfCH4)+nC2H2*(h
ihoC2H2(Tpy,T0)+hfC2H2)...

+nTar*(hihoTar(Tpy, T0,Mmb))+aireN2*hihoN2(Tpy,T0)+aireO2*hihoO2(Tpy, T0));

Tox=fsolve(FOxidation,1100+273.15); % Temperatura [K]

%% Calculos Zona 4: Reduccion

% solucidn del sistema de cuatro EDO por Runge-kutta de 4 y 5 orden.
D=0.9; % Diametro gasificador

HAI=1.15/4; % Altura zona reduccion del gasificador

Area=pi*D"2/4; % [m"2]
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P=101325; % [Pa]
Qox=(nCO2_0+nCO_0O+nH2_0O+nCH4_O+nH20_O+aireN2)*8.314*Tox/P; % [m”3/h]
%Q=52.4; % [m"3/h]

v=Qox/Area/3600; % [m/s]
y0=[[nCO2_0/Qox,nCO_0O/Qox,nH2_0/Qox,nCH4_0/Qox,nH20_0/Qox]*1,Tox,P,v,nChar_O
/Qox,aireN2/Qox]; % O2salida/Q

% A1=36.16; A2=15170; A3=4.189e-3; A5=7.310e-2; A4=2.824e-2; %A4=6.4e9; %A4=2.824e-
2; % [1/s]

% R=8.314e-3; % [ki/mol/K]

% E1=77.39/R; E2=121.62/R; E3=19.21/R; E5=36.15/R; E4=32.84/R; %E4=39260/R;
%E4=32.84/R; % [K]

[zt,y] = odel5s(@FReduction,[0 HAI],y0);

z_obj =[0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.07 0.10 0.14 0.20 0.25 0.28];

YT=interpl(zt, y(:,:), z_obj);

ZE=[z_obj(1), z_obj(2) ,

z_obj(3),z_obj(4),z_obj(5),z_obj(6),z_obj(7),z_obj(8),z_obj(9),z_obj(10),zt(end)];

NCO2Est=[YT(1,1),YT(2,1),YT(3,1),YT(4,1),YT(5,1),YT(6,1),YT(7,1),YT(8,1),YT(9,1),YT(10,
1),y(end,1)];
NCOESt=[YT(1,2),YT(2,2),YT(3,2),YT(4,2),YT(5,2),YT(6,2),YT(7,2),YT(8,2),YT(9,2),YT(10,2
).y(end,2)];
NH2Est=[YT(1,3),YT(2,3),YT(3,3),YT(4,3),YT(5,3),YT(6,3),YT(7,3),YT(8,3),YT(9,3),YT(10,3

).y(end,3)];
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NCHA4ESt=[YT(1,4),YT(2,4),YT(3,4),YT(4,4),YT(5,4),YT(6,4),YT(7,4),YT(8,4),YT(9,4),YT(10,
4),y(end,4)];
NH20Est=[YT(1,5),YT(2,5),YT(3,5),YT(4,5),YT(5,5),YT(6,5),YT(7,5),YT(8,5),YT(9,5),YT(10
,5).y(end,5)];
TrEst=[YT(1,6),YT(2,6),YT(3,6),YT(4,6),YT(5,6),YT(6,6),YT(7,6),YT(8,6),YT(9,6),YT(10,6),
y(end,6)];
PESt=[YT(1,7),YT(2,7),YT(3,7),YT(4,7),YT(5,7),YT(6,7),YT(7,7),YT(8,7),YT(9,7),YT(10,7),y
(end,7)];
VESt=[YT(1,8),YT(2,8),YT(3,8),YT(4,8),YT(58),YT(6,8),YT(7,8),YT(8,8),YT(9,8),YT(10,8),y(
end,8)];
nCharEst=[YT(1,9),YT(2,9),YT(3,9),YT(4,9),YT(5,9),YT(6,9),YT(7,9),YT(8,9),YT(9,9),YT(10
,9),y(end,9)];
aireN2Est=[YT(1,10),YT(2,10),YT(3,10),YT(4,10),YT(5,10),YT(6,10),YT(7,10),YT(8,10),Y T(

9,10),YT(10,10),y(end,10)];

elseif cont>0

% cont=cont+1;

z=z_obj(8);
deltat=0.1; % [s]
CCO2r=YT(8,1);CCOr=YT(8,2);CH2r=YT(8,3);CCH4r=YT(8,4);CH20r=YT(8,5);aireN2r=YT

(8,10); Tr1=YT(8,6);Cchars=YT(8,9); % [concentraciones]
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CC02e=nC0O2_0/Qox;CCOe=nCO_0O/Qox;CH2e=nH2_0O/Qox;CCH4e=nCH4_0O/Qox;

CH20e=nH20_0/Qox;CaireN2e=aireN2/Qox;Cchare=nChar_0O/Qox;

CTot1l=(CCO2r+CCOr+CH2r+CCH4r+CH20r+aireN2r); % Suma concentracion total
XCO02=CCO2r/CTotl;

XCO=CCOr/CTotl,

XH2=CH2r/CTotl,;

XCH4=CCH4r/CTotl;

XH20=CH20r/CTot1;

%Constantes de equilibrio
K1=(2*hfCO-hfCO2)*(1/298.15-1/Tr1)/8.314+(2*3.376-5.457-
1.771)*(log(Tr1/298.15)+298.15/Tr1-1)+(0.557*2-1.045-0.771)*1e-3*(Tr1/2+298.15"2/Tr1/2-
298.15)...
+(-2*0.031+1.157+0.867)*1e5/2*(1/Tr1"2-2/(298.15*Tr1)+1/298.152)-(-
2*137169+394359)/8.314/298.15;
K1=exp(K1);
K2=(hfCO-hfH20)*(1/298.15-1/Tr1)/8.314+(3.376+3.249-3.47-
1.771)*(log(Tr1/298.15)+298.15/Tr1-1)+(0.557+0.422-1.45-0.771)* 1e-
3*(Trl/2+298.15"2/Tr1/2-298.15)...
+(-0.031+0.083-0.121+0.867)*1e5/2*(1/Tr1"2-2/(298.15*Tr1)+1/298.15"2)-(-
137169+228572)/8.314/298.15;

K2=exp(K2);
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K3=7082.848/Tr1-6.567*log(Trl)+7.466e-3*Trl/2-2.164e-6/6*Tr1"2+0.701e-
5/2/Tr1"2+32.541,

K3=exp(K3);

%K 4=5870.53/Tr+1.86*log(Tr)+2.7e-4*Tr+58200/Tr"2+18.007;
%K4=exp(K4);

K4=exp(4276/Tr1-3.961);

K5=1.198e13*exp(-26830/Trl);

% Cinética

% nTotc=(nTot-aireN21-O2salidal)/Q;

CRF=500; % Char reactivity factor. Diyoke, 2018, CRF=500.
r1=CRF*Al*exp(-E1/Tr1)*(XCO2-(XCO)"2/K1);
r2=CRF*A2%exp(-E2/Tr1)*(XH20-XCO*XH2/K2);
r3=CRF*A3*exp(-E3/Tr1)*((XH2)"2-XCH4/K3);
r4=CRF*Ad*exp(-E4/Tr1)*(XCO*XH20-XCO2*XH2/K4);

r5=CRF*A5*exp(-E5/Tr1)*(XCH4*XH20-XCO*XH2"3/K5);

% Velocidades
RCO2=-r1+r4;
RCO=2*r1+r2-r4+r5;
RH2=r2-2*r3+r4+3*r5;
RCH4=r3-r5;

RH20=-r2-r4-r5;
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RC=-r1-r2-r3;

CpCO2=(5.457+1.045e-3%(Tr1)-1.157e5*(1/Tr172))*8.314;
CpCO=(3.376+0.557-3*(Tr1)-0.031e5%(1/Tr1"2))*8.314;
CpH2=(3.249+0.422e-3*(Tr1)+0.083e5*(1/Tr12))*8.314;
CpCH4=(1.702+9.081e-3%(Tr1)-2.164e-6*(Tr12))*8.314;
CpH20=(3.47+1.45e-3*(Tr1)+0.121e5*(1/Tr1"2))*8.314;
CpN2=(3.28+0.593e-3*(Tr1)+0.04e5*(1/Tr172))*8.314;

% Cp0O2=(3.639+0.506e-3*(Tr)-0.227e5*(1/Tr"2))*8.314;

CpC=(1.771+0.771e-3*(Tr1)-0.867e5*(1/Tr1"2))*8.314;

sumrDH=(r1*171000+r2*130500+r3*(-75000)+r4*(-41200)+r5*201900);
sumRxcx=(RCO2*CpCO2+RCO*CpCO+RH2*CpH2+RCH4*CpCH4+RH20*CpH20+RC*Cp
C);
sumnxcx=(CCO2r*CpC02+CCOr*CpCO+CH2r*CpH2+CCH4r*CpCH4+CH20r*CpH20+aire
N2r*CpN2); % +02salidar*Cp02); %+nCharr/Q*CpC);

%
sumFiMiCp=((mCO2*nCO2r*CpC0O2)+(mCO*nCOr*CpCO)+(mH2*nH2r*CpH2)+(mMCH4*nC
H4r*CpCH4)+(mH20*nH20r*CpH20)+(maireN2*aireN2r*CpN2));

%
sumCiMiCp=((mC0O2*CCO2e*CpC02)+(MCO*CCOe*CpCO)+(mH2*CH2e*CpH2)+(mCH4*
CCH4e*CpCH4)+(mH20*CH20e*CpH20)+(maireN2*CaireN2e*CpN2));

% Gradiente de presion por la formula empirica de Giltrap.
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PMgas=(CCO2r*44+CCOr*28+CH2r*2+CCH4r*16+CH20r*18+aireN2r*28)/CTot1;
%+02salidar*32

%dengas_denaire=PMgas/28.9; % Relacion gases ideales
dpdz=1183*(PMgas/28.9)*v"2+388.19*v-79.896;
dvdz=(sumnxcx*(RCO2+RCO+RH2+RCH4+RH20)/CTotl-sumrDH/Tr1-

dpdz*(v/Trl+v*sumnxcx/P)-sumRxcx)/(sumnxcx+CTot1*8.314);

% Reactor CSTR 1
CCO02s=CCO2r;CCOs=CCOr;CH2s=CH2r;CCH4s=CCHdr;
CaireN2s=aireN2r;CH20s=CH20r;Trel=Tox;

% nTotl=(CCO2r+CCOr+CH2r+CCH4r+aireN2+CH20r);
Qrl1=(Qox/3600)*Tr1/Tox;

nTotl=CTotl1*Qrl;
dCCO2dt=(((CCO2e*(Qox/3600)-CCO2s*Qrl)/(Area*z))+RCO2);
dCCOdt=(((CCOe*(Qox/3600)-CCOs*Qrl)/(Area*z))+RCO);
dCH2dt=(((CH2e*(Qox/3600)-CH2s*Qr1)/(Area*z))+RH2);
dCCHA4dt=(((CCH4e*(Qox/3600)-CCH4s*Qr1)/(Area*z))+RCH4);
dCH20dt=(((CH20e*(Qox/3600)-CH20s*Qr1)/(Area*z))+RH20);
dCN2dt=(((CaireN2e*(Qox/3600)-CaireN2s*Qr1)/(Area*z)));

dCchardt=(((Cchare*(Qox/3600)-Cchars*Qr1)/(Area*z))+RC);
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dCCO2dtR=(((CCO2e*(Qox/3600)-CCO25*Qr1)/(Area*z)));dCCOdtR=(((CCOe*(Qox/3600)-
CCOs*Qr1)/(Area*z)));dCH2dtR=(((CH2e*(Qox/3600)-CH25*Qr1)/(Area*z)));
dCCH4dtR=(((CCH4e*(Qox/3600)-
CCH4s*Qr1)/(Area*z)));dCH20dtR=(((CH20e*(Qox/3600)-
CH20s*Qr1)/(Area*z)));dCN2dtR=(((CaireN2e*(Qox/3600)-CaireN2s*Qr1)/(Area*z)));

dCchardt=(((Cchare*(Qox/3600)-Cchars*Qr1)/(Area*z)));

CCO2t=CCO2s+deltat*dCCO2dt;
CCOt=CCOs+deltat*dCCOdt;
CH2t=CH2s+deltat*dCH2dt;
CCH4t=CCH4s+deltat*dCCH4dt;
CH20t=CH20s+deltat*dCH20dlt;
CN2t=CaireN2s+deltat*dCN2dt;

Cchart=Cchars+deltat*dCchardt;

CTotl=(CCO2t+CCOt+CH2t+CCH4t+CH20t+CN2t);

sumCiMiCp=((CC0O2s*CpC02)+(CCOs*CpCO)+(CH2s*CpH2)+(CCH4s*CpCH4)+(CH20s*C
pH20)+(CaireN2s*CpN2)+(Cchars*CpC));
sumFiMiCp=((dCCO2dtR*CpC0O2)+(dCCOdtR*CpCO)+(dCH2dtR*CpH2)+(dCCH4dtR*CpC

H4)+(dCH20dtR*CpH20)+(dCN2dtR*CpN2)+(dCchardt*CpC));
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dTdt=(((((Tr1l-Trel)/z)*-v*sumnxcx)-sumrDH-v*dpdz-P*dvdz-2*sumRxcx*Trl-
sumFiMiCp*Trl))/(sumCiMiCp);
Ts1=Tr1;

Trs1=Tsl+deltat*dTdt;

% Reactor CSTR 2
CCO2r2=y(end,1);CCOr2=y(end,2);CH2r2=y(end,3);CCH4r2=y(end,4);CH20r2=y(end,5);aire

N2r2=y(end,10);Tr2=y(end,6); Tre2=Trs1;Charr2=y(end,9);

CCO0O2e2=CCO2t;CCOe2=CCOt;CH2e2=CH2t;CCH4e2=CCH4t;CH20e2=CH20t;CaireN2e2=
CN2t;Chare2=Cchart;

CTot2=(CCO2r2+CCOr2+CH2r2+CCH4r2+CH20r2+aireN2r2); % Suma concentracion total
XCO02r2=CCO02r2/CTot2;

XCOr2=CCOr2/CTot2;

XH2r2=CH2r2/CTot2;

XCH4r2=CCH4r2/CTot2;

XH20r2=CH20r2/CTot2;

%Constantes de equilibrio
K1=(2*hfCO-hfCO2)*(1/298.15-1/Tr2)/8.314+(2*3.376-5.457-
1.771)*(log(Tr2/298.15)+298.15/Tr2-1)+(0.557*2-1.045-0.771)*1e-3*(Tr2/2+298.15"2/Tr2/2-

298.15)...
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+(-2*0.031+1.157+0.867)*1e5/2*(1/Tr2/2-2/(298.15*Tr2)+1/298.152)-(-

2*137169+394359)/8.314/298.15;

K1=exp(K1);

K2=(hfCO-hfH20)*(1/298.15-1/Tr2)/8.314+(3.376+3.249-3.47-

1.771)*(log(Tr2/298.15)+298.15/Tr2-1)+(0.557+0.422-1.45-0.771)* Le-

3*(Tr2/2+298.15"2/Tr2/2-298.15)...
+(-0.031+0.083-0.121+0.867)*1e5/2*(1/Tr2/2-2/(298.15*Tr2)+1/298.15"2)-(-

137169+228572)/8.314/298.15;

K2=exp(K2);

K3=7082.848/Tr2-6.567*log(Tr2)+7.466e-3*Tr2/2-2.164e-6/6*Tr2"2+0.701e-

5/2/Tr272+32.541,

K3=exp(K3);

% K4=5870.53/Tr+1.86*log(Tr)+2.7e-4*Tr+58200/Tr"2+18.007;

% K4=exp(K4);

K4=exp(4276/Tr2-3.961);

K5=1.198e13*exp(-26830/Tr2);

% Cinética

% nTotc=(nTot-aireN21-O2salidal)/Q;

CRF=500; % Char reactivity factor. Diyoke, 2018, CRF=500.
rir2=CRF*Al*exp(-E1/Tr2)*(XCO2r2-(XCOr2)"2/K1);
r2r2=CRF*A2*exp(-E2/Tr2)*(XH20r2-XCOr2*XH2r2/K2);

r3r2=CRF*A3*exp(-E3/Tr2)*((XH2r2)"2-XCH4r2/K3);
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r4r2=CRF*A4d*exp(-E4/Tr2)*(XCOr2*XH20r2-XCO2r2*XH2r2/K4);

r5r2=CRF*A5*exp(-E5/Tr2)*(XCH4r2*XH20r2-XCOr2*XH2r2”3/K5);

% Velocidades
RCO2r2=-r1r2+r4r2;
RCOr2=2*r1r2+r2r2-r4r2+r5r2;
RH2r2=r2r2-2*r3r2+r4r2+3*r5r2;
RCHA4r2=r3r2-r5r2;
RH20r2=-r2r2-r4r2-r5r2;

RCr2=-r1r2-r2r2-r3r2;

Cp2C02=(5.457+1.045e-3*(Tr2)-1.157e5*(1/Tr2/2))*8.314;
Cp2C0=(3.376+0.557e-3*(Tr2)-0.031e5*(1/Tr2/2))*8.314;
Cp2H2=(3.249+0.422e-3*(Tr2)+0.083e5*(1/Tr2/2))*8.314;
Cp2CH4=(1.702+9.081e-3*(Tr2)-2.164e-6%(Tr2/2))*8.314;
Cp2H20=(3.47+1.45e-3*(Tr2)+0.121e5*(1/Tr2/2))*8.314;
Cp2N2=(3.28+0.593e-3*(Tr2)+0.04e5*(1/Tr22))*8.314;
9%Cp0O2=(3.639+0.506e-3*(Tr)-0.227e5*(1/Tr2))*8.314;

Cp2C=(1.771+0.771e-3*(Tr2)-0.867e5*(1/Tr22))*8.314;

sumrDH2=(r1r2*171000+r2r2*130500+r3r2*(-75000)+r4r2*(-41200)+r5r2*201900);
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sumRxcx2=(RCO2r2*Cp2C02+RCOr2*Cp2CO+RH2r2*Cp2H2+RCH4r2*Cp2CH4+RH20r2*
Cp2H20+RCr2*Cp2C);
sumnxcx2=(CCO2r2*Cp2C0O02+CCOr2*Cp2CO+CH2r2*Cp2H2+CCH4r2*Cp2CH4+CH20r2*

Cp2H20+aireN2r2*Cp2N2+Charr2*Cp2C);%+02salidar*Cp02);%+nCharr/Q*CpC);

% Gradiente de presién
PMgas2=(CCO2r2*44+CCOr2*28+CH2r2*2+CCH4r2*16+CH20r2*18+aireN2r2*28)/CTot2;
%+02salidar*32

dpdz2=1183*(PMgas2/28.9)*v"2+388.19*v-79.896;
dvdz2=(sumnxcx2*(RCO2r2+RCOr2+RH2r2+RCH4r2+RH20r2)/CTot2-sumrDH2/Tr2-

dpdz2*(v/Tr2+v*sumnxcx2/P)-sumRxcx2)/(sumnxcx2+CTot2*8.314);

% Reactor CSTR 2

z2=zt(end,1)-z;

CC02s52=CCO2r2;CCOs2=CCOr2;CH2s2=CH2r2;CCH4s2=CCH4r2; CH20s2=CH20r2;
CaireN2s2=aireN2r2;

Qr2=Qr1*Tr2/Trl;

nTot2=CTot2*Qr2;

dCCO2dt2=(((CCO2e2*Qr1-CCO2s2*Qr2)/(Area*z2))+RCO2r2);
dCCOdt2=(((CCOe2*Qr1-CCOs2*Qr2)/(Area*z2))+RCOr2);
dCH2dt2=(((CH2e2*Qr1-CH2s2*Qr2)/(Area*z2))+RH2r2);

dCCH4dt2=(((CCH4e2*Qr1-CCH4s2*Qr2)/(Area*z2))+RCHA4r2);
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dCH20dt2=(((CH20e2*Qr1-CH20s2*Qr2)/(Area*z2))+RH20r2);
dCN2dt2=(((CaireN2e2*Qr1-CaireN2s2*Qr2)/(Area*z2)));

dCchardt2=(((Chare2*Qr1-Charr2*Qr2)/(Area*z2))+RCr2);

dCCO2dt2R=(((CCO2e2*Qr1-CCO2s2*Qr2)/(Area*z2)));dCCOdt2R=((CCOe2*Qr1-
CCO0s2*Qr2)/(Area*z2));dCH2dt2R=((CH2e2*Qr1-CH2s2*Qr2)/(Area*z2));
dCCH4dt2R=((CCH4e2*Qr1-CCH4s2*Qr2)/(Area*z2));dCH20dt2R=((CH20e2*Qr1-
CH20s2*Qr2)/(Area*z2)),dCN2dt2R=((CaireN2e2*Qr1-CaireN2s2*Qr2)/(Area*z2));

dCchardt2R=(((Chare2*Qr1-Charr2*Qr2)/(Area*z2)));

CCO2t2=CC0O2s2+deltat*dCCO2dt2;
CCOt2=CCOs2+deltat*dCCOdt2;
CH2t2=CH2s2+deltat*dCH2dt2;
CCH4t2=CCH4s2+deltat*dCCH4dt2;
CH20t2=CH20s2+deltat*dCH20dt2;
CN2t2=CaireN2s2+deltat*dCN2dt2;

Cchart2=Charr2+deltat*dCchardt2;

CTot2=(CCO2t2+CCOt2+CH2t2+CCH4t2+CH20t2+CN2t2);

sumCiMiCp2=((CCO252*Cp2C02)+(CCOs2*Cp2CO)+(CH252*Cp2H2)+(CCH4s2*Cp2CH4)+

(CH20s2*Cp2H20)+(CaireN2s2*Cp2N2)+Charr2*Cp2C);
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SUMFiMiCp2=((dCCO2dt2R*Cp2C02)+(dCCOdt2R*Cp2CO)+(dCH2dt2R*Cp2H2)+(dCCH4dt

2R*Cp2CH4)+(dCH20dt2R*Cp2H20)+(dCN2dt2R*Cp2N2)+(dCchardt2R*Cp2C));

dTdt2=((((Tr2-Tre2)/z2)*-v*sumnxcx2)-sumrDH2-v*dpdz2-P*dvdz2-2*sumRxcx2*Tr2-
Tr2*sumFiMiCp2)/(sumCiMiCp2);
Ts2=Tr2;

Trs2=Ts2+(deltat*dTdt2);

nCO2Est=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CCO2t,NaN,NaN,CCO2t2];
nCOEst=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CCOt,NaN,NaN,CCOt2];
nH2Est=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CH2t,NaN,NaN,CH2t2];
nCH4Est=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CCH4t,NaN,NaN,CCH4t2];
nH20Est=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CH20t,NaN,NaN,CH20t2];
TrEst=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN, Trs1,NaN,NaN,Trs2];
PEst=[YT(1,7),YT(2,7),YT(3,7),YT(4,7),YT(5,7),YT(6,7),YT(7,7),YT(8,7),YT(9,7),YT(10,7),y
(end,7)];
VEst=[YT(1,8),YT(2,8),YT(3,8),YT(4,8),YT(5,8),YT(6,8),YT(7,8),YT(8,8),YT(9,8),YT(10,8),y(
end,8)];

nCharEst=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,Cchart,NaN,NaN,Cchart2];
aireN2Est=[NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,NaN,CN2t,NaN,NaN,CN2t2];
YT(8,1)=CCO2t;y(end,1)=CCO2t2;

YT(8,2)=CCOt;y(end,2)=CCOt2;

YT(8,3)=CH2t:y(end,3)=CH2t2;
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YT(8,4)=CCH4t;y(end,4)=CCHA4t2;
YT(8,5)=CH20t;y(end,5)=CH20t2;
YT(8,6)=Trsl;y(end,6)=Trs2;
YT(8,9)=Cchart;y(end,9)=Cchart2;

YT(8,10)=CN2t;y(end,10)=CN2t2;

end

function dydz=FReduction(z,y)

%Funcion que define las ocho EDO de la zona de reduccion.

% Indice de las EDO: 1-nCO2r, 2-nCOr, 3-nH2r, 4-nCH4r, 5-nH20r, 9-nCharr
% 6-Tr, 7-P, 8-v.

% Reacciones. rl: C + CO2 <-> 2CO.

% r2: C + H20 <-> CO + H2.

% r3: C + 2H2 <-> CH4.

% r4: CO + H20 <-> CO2 + H2.
% r5: CH4 + H20 <-> CO + 3H2.

% global aireN2 Area O2 salida

v=y(8);
% Q=v*Area [m"3/s]
CCO2r=y(1);CCOr=y(2);CH2r=y(3);CCH4r=y(4);CH20r=y(5);CCharr=y(9); Tr=y(6);P=y(7); %

Concentraciones, T, P, v
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aireN2r=y(10); % O2salidar=y(11); % [mol/s]
dydz=zeros(10,1);

% Definicion reacciones:

96

A1=36.16;A2=15170;A3=4.189¢-3;A5=7.310e-2;A4=2.824e-2; %A4=6.4e9; %A4=2.824e-2; %

[1/s]
R=8.314e-3;% [kJ/mol/K]
E1=77.39/R;E2=121.62/R;E3=19.21/R;E5=36.15/R;E4=32.84/R; %E4=39260/R; %

E4=32.84/R; % [K]

%Fracciones molares

CTot=(CCO2r+CCOr+CH2r+CCH4r+CH20r+aireN2r);% Suma concentracion total
XCO02=CCO2r/CTot;

XCO=CCOr/CTot;

XH2=CH2r/CTot;

XCH4=CCH4r/CTot;

XH20=CH20r/CTot;

%Constantes de equilibrio
K1=(2*hfCO-hfCO2)*(1/298.15-1/Tr)/8.314+(2*3.376-5.457-
1.771)*(log(Tr/298.15)+298.15/Tr-1)+(0.557*2-1.045-0.771)*1e-3*(Tr/2+298.15"2/Tr/2-
298.15)...

+(-2*0.031+1.157+0.867)*1e5/2*(1/Tr"2-2/(298.15*Tr)+1/298.15"2)-(-

2*137169+394359)/8.314/298.15;
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K1=exp(K1);
K2=(hfCO-hfH20)*(1/298.15-1/Tr)/8.314+(3.376+3.249-3.47-
1.771)*(log(Tr/298.15)+298.15/Tr-1)+(0.557+0.422-1.45-0.771)* 1e-3*(Tr/2+298.15"2/Tr/2-
298.15)...

+(-0.031+0.083-0.121+0.867)*1e5/2*(1/Tr"2-2/(298.15*Tr)+1/298.15"2)-(-
137169+228572)/8.314/298.15;
K2=exp(K2);
K3=7082.848/Tr-6.567*log(Tr)+7.466e-3*Tr/2-2.164e-6/6*Tr"2+0.701e-5/2/Tr"2+32.541,;
K3=exp(K3);
%K4=5870.53/Tr+1.86*log(Tr)+2.7e-4*Tr+58200/Tr"2+18.007;
%K4=exp(K4);
K4=exp(4276/Tr-3.961);

K5=1.198e13*exp(-26830/Tr);

% Cinética

% nTotc=(nTot-aireN21-O2salidal)/Q;

CRF=500; % Char reactivity factor. Diyoke, 2018, CRF=500.
r1=CRF*Al*exp(-E1/Tr)*(XCO2-(XCOY*2/K1);
r2=CRF*A2*exp(-E2/Tr)*(XH20-XCO*XH2/K2);
r3=CRF*A3*exp(-E3/Tr)*((XH2)"2-XCH4/K3);
r4=CRF*Ad*exp(-E4/Tr1)*(XCO*XH20-XCO2*XH2/K4);

r5=CRF*A5*exp(-E5/Tr)*(XCH4*XH20-XCO*XH2"3/K5);
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% Velocidades

RCO2=-r1+r4;

RCO=2*r1+r2-r4+r5;

RH2=r2-2*r3+r4+3*r5;

RCH4=r3-r5;

RH20=-r2-r4-r5;

RC=0;%-r1-r2-r3;

CpCO2=(5.457+1.045e-3%(Tr)-1.157e5%(1/Tr"2))*8.314;
CpCO=(3.376+0.557e-3*(Tr)-0.031e5*(1/Tr"2))*8.314;
CpH2=(3.249+0.422e-3*(Tr)+0.083e5*(1/Tr"2))*8.314;
CpCH4=(1.702+9.081e-3*(Tr)-2.164e-6*(Tr"2))*8.314;
CpH20=(3.47+1.45e-3*(Tr)+0.121e5%(1/Tr"2))*8.314;
CpN2=(3.28+0.593e-3*(Tr)+0.04e5*(1/Tr"2))*8.314;
9%Cp0O2=(3.639+0.506e-3*(Tr)-0.227e5*(1/Tr2))*8.314;

CpC=(1.771+0.771e-3*(Tr)-0.867e5*(1/Tr"2))*8.314;

sumrDH=(r1*171000+r2*130500+r3*(-75000)+r4*(-41200)+r5*201900);
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SUMRxcx=(RCO2*CpCO2+RCO*CpCO+RH2*CpH2+RCH4*CpCH4+RH20*CpH20+RC*Cp

C);

sumnxcx=(CCO2r*CpC02+CCOr*CpCO+CH2r*CpH2+CCH4r*CpCH4+CH20r*CpH20+aire

N2r*CpN2); %+02salidar*Cp02); %+nCharr/Q*CpC);
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% Gradiente de presién
PMgas=(CCO2r*44+CCOr*28+CH2r*2+CCH4r*16+CH20r*18+aireN2r*28)/CTot;
%+02salidar*32

dengas_denaire=PMgas/28.9; %Relacion gases ideales

dydz(7)=1183*dengas_denaire*v/"2+388.19*v-79.896;

%Variacion de la velocidad con la altura. Ecuacién obtenida a partir de la ley del gas ideal.

Giltrap, 2003.
dydz(8)=(sumnxcx*(RCO2+RCO+RH2+RCH4+RH20)/CTot-sumrDH/Tr-
dydz(7)*(v/Tr+v*sumnxcx/P)...

-sumRxcx)/(sumnxcx+CTot*8.314);

% Balance de masa
dydz(1)=(RCO2-CCO2r*dydz(8))/v; % CO2
dydz(2)=(RCO-CCOr*dydz(8))/v; % CO
dydz(3)=(RH2-CH2r*dydz(8))/v; % H2
dydz(4)=(RCH4-CCH4r*dydz(8))/v; % CH4
dydz(5)=(RH20-CH20r*dydz(8))/v; % H20
dydz(9)=(RC-CCharr*dydz(8))/v; % Char
dydz(10)=-aireN2r*dydz(8)/v; % N2

%dydz(11)=-O2salidar*dydz(8)/v; % 02

% Balance de energia

99
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dydz(6)=(-sumrDH-v*dydz(7)-P*dydz(8)-sumRxcx*Tr)/(v*sumnxcx);

end

Tr=y(end,6);

Temps=[Tpy;Tox;Tr]; % Variables de salida de temperatura [K]
FlujosP=[nH2;nH20;nCO;nCO2;nCH4;nC2H2;nChar;nTar]; % Variables de salida de flujos en
la seccion de pirdlisis [mol/s]
FlujosO=[nH2_0O;nH20_0O;nCO_0O;nC0O2_0O;nCH4_0O;nC2H2_0O;nChar_O;nTar_O]; %
Variables de salida de flujos en la seccion de oxidacion [mol/s]

ConR=[y(:,1:5) y(:,10:10)]; % Perfil de concentraciones [mol/m”3] en la zona de reduccion
FlujosR=ConR.*y(:,8)*Area; % Perfil de flujos en la zona de reduccion [mol/s]
FraccionesR=ConR./(ConR*ones(6,1)); % Perfil de fracciones molares en la zona de reduccion.
PerRTPv=y(:,6:8); % Perfiles de temperatura, presion y velocidad en la zona de reduccioén; %

[K, Pa, m/s]

end
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Apéndice H. Codigo 2 para anclaje que permite integrar el modelo del apéndice E de
Matlab® a Simulink®
function GasificadorS(block)
setup(block);

end

function setup(block)
block.NumDialogPrms = 0;
block.NumInputPorts =7; % Entradas: Aire, masa, tiempo,C,H,O,N
block.NumOQutputPorts = 18; % Salidas: Temps, FlujosP, FlujosO, PerRTPv, FlujosR, z,

cont

%% Configurar entradas

for i = 1:block.NumInputPorts
block.InputPort(i).DatatypelD = 0;
block.InputPort(i).Complexity ='Real’;
block.InputPort(i).Dimensions =1;
block.InputPort(i).DirectFeedthrough = true;

end

%% Configurar salidas
dims = {

[31], ... % Temps
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[81], ... % FlujosP
[81], ... % FlujosO
[97 3], ... % PerRTPv
[97 6], ... % FlujosR
[971], .. %z

[11], ...% cont

[111],[1 11],[1 11],[2 12],[1 14],[2 12],[1 12],[2 11],[1 11],[2 11],[1 1]

for i = 1:block.NumOutputPorts
block.OutputPort(i).DatatypelD =0;
block.OutputPort(i).Complexity = 'Real’;
block.OutputPort(i).Dimensions = dims{i};
block.OutputPort(i).SamplingMode = 'Sample’;

end

%% Sample time

block.SampleTimes = [0.1 0];

%% Registrar metodos
block.RegBlockMethod('PostPropagationSetup’, @DoPostPropSetup);

block.RegBlockMethod('Start', @StartFcn);
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block.RegBlockMethod('Outputs', @OutputsFcn);
block.RegBlockMethod('SetInputPortSamplingMode', @SetInputPortSamplingMode);

end

function DoPostPropSetup(block)

block.NumDworks = 1;
block.Dwork(1).Name = 'contador’;
block.Dwork(1).Dimensions = 1;
block.Dwork(1).DatatypelD = 0;
block.Dwork(1).Complexity = 'Real’;

block.Dwork(1).UsedAsDiscState = true;

end

function StartFcn(block)

block.OutputPort(1).Data = zeros(3,1);
block.OutputPort(2).Data = zeros(8,1);
block.OutputPort(3).Data = zeros(8,1);
block.OutputPort(4).Data = zeros(97,3);
block.OutputPort(5).Data = zeros(97,6);

block.OutputPort(6).Data = zeros(97,1);
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block.OutputPort(7).Data = 0;
block.OutputPort(8).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(9).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(10).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(11).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(12).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(13).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(14).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(15).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(16).Data = zeros(1,11);
block.OutputPort(17).Data = zeros(1,11);

block.OutputPort(18).Data = zeros(1,11);

block.Dwork(1).Data = 0;

end

function OutputsFcn(block)
% Leer entradas
Aire = block.InputPort(1).Data;
masa = block.InputPort(2).Data;
tiempo = block.InputPort(3).Data;
C = block.InputPort(4).Data;

H = block.InputPort(5).Data;
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O = block.InputPort(6).Data;

N = block.InputPort(7).Data;

% Llamando a la funcion principal del modelo
[Temps, FlujosP, FlujosO, ConR, FlujosR, FraccionesR, PerRTPv,
zt,cont,ZE,nCO2Est,nCOEst,nH2Est,nCH4Est,nH20Est, TrEst,PEst,vEst,nCharEst,aireN2Est]=
Gasificadorpruebadinamica(Aire, masa, tiempo,C,H,O,N)

% Asegurar valores reales

Temps = real(Temps);

FlujosP = real(FlujosP);

FlujosO = real(FlujosO);

PerRTPv = real(PerRTPv);

FlujosR = real(FlujosR);

zt = real(zt);

ZE=real(ZE);nCO2Est=real(nCO2Est);nCOEst=real(nCOEst);nH2Est=real(NH2Est);

nCH4Est=real(nCH4Est);nH20Est=real(nH2OEst); TrEst=real (TrEst);PEst=real (PEst);

vEst=real(vVEst);nCharEst=real(nCharEst);aireN2Est=real (aireN2Est);

%% Ajustar dimensiones

maxN = 97;

if size(PerRTPv,1) >= maxN
PerRTPv = PerRTPv(1:maxN,:);
else

PerRTPv = [PerRTPv; zeros(maxN - size(PerRTPv,1), size(PerRTPv,2))];
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end

if size(FlujosR,1) >= maxN
FlujosR = FlujosR(1:maxN,:);
else
FlujosR = [FlujosR; zeros(maxN - size(FlujosR,1), size(FlujosR,2))];

end

if size(zt,1) >= maxN
zt = zt(1:maxN,:);
else
zt = [zt; zeros(maxN - size(zt,1), size(zt,2))];

end

%% Actualizar contador
block.Dwork(1).Data = block.Dwork(1).Data + 1;

cont = block.Dwork(1).Data;

%% Asignar salidas
block.OutputPort(1).Data = Temps;
block.OutputPort(2).Data = FlujosP;
block.OutputPort(3).Data = FlujosO;

block.OutputPort(4).Data = PerRTPv;
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block.OutputPort(5).Data = FlujosR;
block.OutputPort(6).Data = zt(:);
block.OutputPort(7).Data = cont;
block.OutputPort(8).Data = ZE;
block.OutputPort(9).Data = nCO2Est;
block.OutputPort(10).Data = nCOEst;
block.OutputPort(11).Data = nH2Est;
block.OutputPort(12).Data = nCH4Est;
block.OutputPort(13).Data = nH20Est;
block.OutputPort(14).Data = TrEst;
block.OutputPort(15).Data = PEst;
block.OutputPort(16).Data = VEst;
block.OutputPort(17).Data = nCharEst;

block.OutputPort(18).Data = aireN2Est;

end

function SetlnputPortSamplingMode(block, idx, fd)
block.InputPort(idx).SamplingMode = fd;
for i = 1:block.NumOutputPorts
block.OutputPort(i).SamplingMode = fd;
end

end
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Apéndice 1. Diagrama de bloques de la simulacion aplicando los controladores Py PI
Teniendo en cuenta las perturbaciones tipo escalon de £20% en el flujo de alimentacion
dentro del modelo dinamico, se observa en los bloques de control el valor del error para cada caso,
como se muestra a continuacion.
Figura I1

Diagrama de bloques aplicando controlador P en la simulacion en Simulink® + 20%
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Figura I2

Diagrama de bloques aplicando controlador P en la simulacion en Simulink® - 20%
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Figura I3

Diagrama de bloques aplicando controlador PI en la simulacion en Simulink® + 20%

Figura 14
Diagrama de bloques aplicando controlador PI en la simulacion en Simulink® - 20%

-0.01663|
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Apéndice J. Algoritmo de simulacion del gasificador de biomasa de corriente descendente
Figura J1
Algoritmo de simulacion del gasificador

Entrada de variables:

Fmasa Fare, C. H. O.N

v

Guardar valores miciales:

Aire ini = Aire, masa_ini = masa, Cini = C,
Hini =H, Oini =0, Nini =N

v

Calcular modelo en estado estacionario, siguiendo
principatmente las ecuaciones (Ec. 6-7), (Ec. 10), (Ec. 13-16),
(Ec. 40}, (Ec. 43), (Ec. 17), (Ec. 19-21), (Ec. 44}, (Ec. 22-25),

(Ec. 45-47) v (Ec. 53-56).

Resultado
estacionario

;Cambio en Fmasa,
Faire o composicion?

Resolver el modelo en estado dindgmico, agregando las
ecuaciones (Ec. 58-60) v usando los valores del estado
estacionario comeo condiciones iniciales

v

Realizar perturbaciones tipo escalon
en estado dindmico v lazo abierto

v

| Aplicar control Py PTI al modelo en
estado dindmico

v

Ajustar variables del sistema

JEl sistema esta

estahilizado?

Resultado dindmico

Nota. Imagen elaborada en Microsoft PowerPoint.
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Apéndice K. Perfiles de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire alimentado en

Figura K1

+20% en el estado dinamico y lazo abierto

Perfil de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire + 20%
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75
E

E 7 N2 z=ld4em
& (CSTR 1)
%65_ N2 z=28cm

: (CSTR 2)

6F

0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (s)

Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (@), S10 (b), S11 (c), S12
(d), S13 (e), S17 (f) y S18 (g).

Figura K2

Perfil de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire - 20%
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25F
L4 . ___H20 z=14cm 245
- (CSTR 1) o~ 24 P N
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (@), S10 (b), S11 (c), S12

(d), S13 (e), S17 () y S18 (2).
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Apéndice L. Perfiles de concentraciones molares al perturbar el flujo de aire alimentado en

+20% en el estado dinamico aplicando control Py PI, respectivamente

Figura L1

Perfil de concentraciones molares usando control P al perturbar el flujo de aire + 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (a), S10 (b), S12 (c), S13

(d), S17 (¢) y S18 (1.
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Figura L2

Perfil de concentraciones molares usando control P al perturbar el flujo de aire - 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (a), S10 (b), S12 (c), S13

(@), S17 (¢) y S18 (0.
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Figura L3

Perfil de concentraciones molares usando control PI al perturbar el flujo de aire + 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (a), S10 (b), S12 (c), S13
(d), S17 (e) y S18 (¥).
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Figura L4

Perfil de concentraciones molares usando control PI al perturbar el flujo de aire - 20%
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Nota. Elaborado en Simulink® reportado por los bloques de Scope S9 (a), S10 (b), S12 (c), S13
(d), S17 (e) y S18 (¥).



