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Resumen y Abstract  IX 

 

Resumen 

En el presente trabajo de grado se muestra el análisis en estado estacionario y transitorio 

de una planta de gasificación con acople de fotobiorreactor, esto con el objetivo de 

verificar si los ingresos generados por la comercialización de microalgas pueden 

favorecer tanto la reducción de emisiones de dióxido de carbono y el beneficio 

económico en un proceso que involucra conversión de la biomasa. Respecto a la parte 

dinámica se propone una nueva estrategia de control multi-objetivo basada en teoría de 

juegos, con el fin de operar el sistema entre regiones de operación económicas y de 

reducción de emisiones con una sintonía simple.  

 

En el primer capítulo se muestra una recopilación de los resultados obtenidos por 

diversos autores en la relación contraproducente que existe entre la reducción de 

emisiones de dióxido de carbono y el beneficio económico de un proceso, además de 

una breve introducción de los conceptos básicos. En el segundo capítulo se muestran los 

modelos matemáticos del fotobiorreactor, el gasificador y la configuración de la planta 

completa con el objetivo de evaluar las dinámicas de ambos procesos, en los capítulos 3 

y 4 se encuentra la relación que existe entre economía de proceso y reducción de 

emisiones de dióxido de carbono para la planta seleccionada desde el diseño y el control 

de procesos, además de proponer métodos para el tratamiento de dicha relación. 

Finalizando el capítulo 4 se muestra la construcción de una región de Pareto dinámica 

teniendo en cuenta criterios de operación económicos y de reducción de emisiones de 

dióxido de carbono, para luego proponer un controlador multi-objetivo que sea capaz de 

operar en dicha región, y haga que ambos criterios de operación negocien. 

 

Palabras clave: (gasificador, fotobiorreactor, emisiones de dióxido de carbono, 

dinámica de procesos).  
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Abstract: ANALYSIS OF THE ECONOMIC 

COMMITMENT AND CO2 CAPTURE IN A 

GASIFYING PLANT IN CONTINUOUS 

OPERATION COUPLED TO A 

PHOTOBIOREACTOR FOR THE GENERATION 

OF ENERGY AND BIOMASS FROM A STATIC 

AND DYNAMIC POINT OF VIEW 

In this study we presented the analysis in steady and transitory state of a gasification 

plant with a photobioreactor. The aim was to verify whether the income generated by the 

commercialization of microalgae can impact the counter producer relationship between 

emission reduction and economic benefit in a process that involves conversion of 

biomass. Regarding the transitory state, a new multi-objective control strategy based on 

game theory is proposed to operate the system between regions of economic and 

reduction of emissions operation with a simple tuning. 

 

The first chapter shows the state of the art of the counterproductive relationship between 

the reduction of carbon dioxide emissions and the economic benefit of a process, as well 

as a brief introduction of the background concepts. The second chapter shows the 

mathematical models of the photobioreactor, the gasifier and the configuration of the 

plant to evaluate the dynamics of both processes. Chapters 3 and 4 provide the 

relationship between process economy and reduction of carbon dioxide emissions for the 

selected plant from the design and control of processes point of view, as well as the 

approached methods to proposed this relationship. At the end of chapter 4, the 

construction of a Pareto dynamic region is shown taking into account economic operating 

criteria and the reduction of carbon dioxide emissions, to then propose a multi-objective 

controller that is capable of operate in the Pareto region, and make both operating criteria 

negotiate. 

 

 

Keywords: (gasifier, photobioreactor, carbon dioxide emissions, process dynamics). 
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1. Capítulo 1: La reducción de emisiones de 

dióxido de carbono y su efecto sobre 

indicadores económicos  

1.1. Introducción y planteamiento del problema: 

La quema de los combustibles fósiles es una de las principales causas de la emisión de 

gases efecto invernadero, siendo el dióxido de carbono uno de los compuestos químicos 

que tiene una alta influencia en esta problemática, de forma complementaria, al emplear 

combustibles fósiles como fuente de energía por parte de diversas industrias, se emite 

una gran cantidad de CO2  (dióxido de carbono) cuando este es sometido a combustión. 

Para sustituir los combustibles fósiles, se proponen distintos tipos de fuentes energéticas 

llamadas energías renovables (eólica, hidráulica, solar, biomasa, etc.) entre otras. Sin 

embargo, en el caso de la biomasa, deben existir procesos capaces de convertirla en 

productos de mayor valor agregado (Cherubini, 2010), Entre estos procesos se encuentra 

la gasificación, el cual admite biomasa sólida para convertirla en un gas combustible a 

través de combustión parcial (Babu & Sheth, 2006), dicho gas es llamado gas de síntesis 

o syngas y por medio de este se puede producir energía eléctrica, calor y otro tipo de 

compuestos químicos (P. Adams et al., 2017) (Xiang et al., 2019). De estudios anteriores 

(Babu & Sheth, 2006), (P. Adams et al., 2017) y (Xiang et al., 2019) se tiene que el 

proceso de gasificación es una alternativa atractiva para la conversión de biomasa. Sin 

embargo, esta tecnología no resuelve completamente el problema de emisiones de 

dióxido de carbono, tal como lo prueba (Basu, 2010) con una planta para la generación 

de energía a partir de gasificación con biomasa y de combustión con carbón pulverizado, 

en este caso se comparan las emisiones de CO2 para ambos procesos y se llega a que 

el proceso de gasificación emite 745 gCO2/kWh mientras que el proceso de combustión 

emite 770 gCO2/kWh. A pesar de que operar con biomasa se logra una reducción de 

emisiones de CO2, mecanismos adicionales se hacen necesarios para reducir dicha 

emisión. Para esto se sugiere emplear un fotobiorreactor con el objetivo de albergar  

cultivos de microalgas, este tipo de microorganismos han sido estudiados por diversos 

autores ya que tienen la capacidad de producir productos de valor agregado en las 

industrias alimenticias, farmacéuticas y de combustibles (Gómez-Pérez et al., 2017; Pires 

et al., 2017) además de su capacidad de utilizar CO2 como sustrato [14].  
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A pesar de que estas dos unidades de proceso resultan atractivas para la generación de 

productos de mayor valor agregado, ambas presentan ciertos problemas. Respecto al 

proceso de gasificación, este presenta problemas de viabilidad económica (P. W. R. 

Adams & McManus, 2014)  y de emisiones considerables de CO2 (Basu, 2010) . De 

manera similar el fotobiorreactor presenta problemas económicos debido a altas 

demandas energéticas, bajas productividades por la larga permanencia de las microalga 

en los ciclos luz oscuridad, y bajas tasas de transferencia de masa (Lehr & Posten, 

2009).  

Dos herramientas para abordar estas limitaciones son el diseño y el control. En la 

literatura se pueden encontrar metodologías empleadas para optimizar ambos equipos ya 

sea con enfoques económicos o ambientales. Sin embargo, para obtener una operación 

económica y ambientalmente viable para un proceso de captura de CO2 a partir de 

microalgas, se requiere abordar ambos objetivos desde el diseño y control de procesos 

encontrando una solución que se ajuste a un compromiso entre ambos aspectos. 

 

1.2. Marco conceptual 

 

En el marco conceptual se pretende aterrizar conceptos previos para el correcto 

entendimiento de los procesos de gasificación y del fotobiorreactor. Inicialmente, se 

ilustra el concepto de biorrefinería, para luego pasar a procesos más específicos que 

pueden ocurrir dentro de ella como lo son los procesos termoquímicos y bioquímicos, 

estando la gasificación y el fotobiorreactor enmarcados dentro de ellos respectivamente. 

ambos equipos son claves para el estudio de emisión y fijación de CO2 realizado en este 

estudio. Posteriormente, se introduce una herramienta muy útil en el análisis de 

emisiones de dióxido de carbono y reducción de emisiones de CO2 llamada optimización 

multi-objetivo, la cual permite desarrollar estrategias en el diseño y el control de procesos 

para poder orientar estas dos características hacia un objetivo en particular, o un 

compromiso entre ellos.  

1.2.1. Biorrefinería 

El lugar donde ocurren los procesos de transformación de la biomasa es nombrado 

biorrefinería. Dependiendo del tipo de biomasa y de proceso, se pueden obtener diversos 

productos como lo son combustibles, productos químicos y energía (Mongkhonsiri et al., 

2020). El principal objetivo de la biorrefinería es maximizar el beneficio económico de 

desechos de biomasa, desarrollando productos de valor agregado. En una biorrefinería 

ocurren múltiples procesos. Sin embargo, este estudio se enfoca en las operaciones de 

gasificación en un lecho fluidizado, y fijación de CO2 a través de cultivos de microalga en 

un fotobiorreactor tubular. Por lo tanto, se dará una breve introducción a los procesos 

termoquímicos y bioquímicos, ya que los cultivos de microalga y la gasificación están 

categorizados dentro de estos.  
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1.2.2. Generalidades procesos termoquímicos 

La conversión termoquímica de la biomasa puede ocurrir por pirolisis, gasificación, 

combustión y licuefacción (P. Adams et al., 2017). Este tipo de procesos posee mayores 

eficiencias que los procesos bioquímicos, tiempos más rápidos de reacción tardando 

cuestión de minutos, mientras que los bioquímicos pueden tardar días o semanas. Otra 

característica de estos procesos es la capacidad que tienen de romper enlaces químicos 

que en procesos bioquímicos no sería posible. Los productos que se pueden obtener de 

este tipo de procesos son combustibles líquidos (dimetil éter, etanol, isobuteno,etc.) y 

gaseosos ( gas de síntesis), y una variedad de productos químicos, tales como: 

alcoholes, ácidos orgánicos, amoniaco, metanol (Cherubini, 2010) , los cuales son 

productos que tienen valor agregado ya que son productos demandados por el mercado 

(Cherubini, 2010). A continuación se definen cada uno de los procesos de conversión 

termoquímica de la biomasa (P. Adams et al., 2017):  

 

• Pirólisis:  

La pirólisis es la descomposición térmica de la biomasa en ausencia de oxígeno, 

convirtiéndola en tres fases: líquida, sólida y gaseosa (P. Adams et al., 2017). 

Dependiendo de la temperatura de operación se puede favorecer la producción de una 

de las tres fases. En la tabla 1-2 se muestran los distintos tipos de pirólisis con sus 

rangos de operación y el porcentaje de las fases producidas: 

 

Modo t residencia Condiciones Líquido Sólido Gas 

Rápida <2 segundos 
500°C tiempo de residencia corto vapor 

caliente 
75 % w 

12% w 

char 
13% w 

Intermedia 
5-30 

segundos 

500°C tiempo de residencia moderado 

vapor caliente 
50% w 

25% w 

char 
25% w 

Carbonización días 
400°C tiempo de residencia largo vapor 

caliente 
30% w 35% char 35% w 

Gasificación 5 segundos 
750-900°C tiempo de residencia moderado 

vapor caliente 
3% w 1% char 96% w 

Torrefacción 
10-60 

minutos 
280°C tiempo de residencia sólidos 0% 

80% w 

solidos 
20% w 

Tabla 1-1: Condiciones pirolisis 
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La estequiometría que representa el proceso de pirólisis está dada por la siguiente 

expresión:  

𝐶𝑛𝐻𝑚𝑂𝑝(𝐵𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎) → ∑ 𝐶𝑥𝐻𝑦𝑂𝑧

𝐿í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜

+ ∑𝐶𝑎𝐻𝑏𝑂𝑐

𝐺𝑎𝑠

+ 𝐻2𝑂 + 𝐶ℎ𝑎𝑟   (1 − 1) 

 

• Combustión: 

 La combustión es ampliamente utilizada para convertir la energía de la biomasa en calor 

y electricidad con la ayuda de un ciclo de vapor, donde, la energía generada se puede 

utilizar para uso industrial, para calentamiento de espacios, generación de electricidad y 

para cocción de alimentos en los hogares (DemirbaÅŸ, 2001). Este proceso resulta ser 

poco amigable ambientalmente ya que es el responsable de emitir gases invernadero 

como el CO2 y el NOX. 

 

• Licuefacción:  

La licuefacción es un proceso llevado a baja temperatura, pero a altas presiones en 

presencia de catalizadores, el producto principal de este proceso es un líquido 

comercializable. El interés de implementar procesos de licuefacción es poco ya que este 

proceso resulta ser muy costoso por los costos de capital, además de ser altamente 

complejo (DemirbaÅŸ, 2001). 

 

• Gasificación: 

 El proceso termoquímico de gasificación busca convertir la materia orgánica en sus 

componentes gaseosos. Uno de los productos que se forman a alta temperatura de 

gasificación es el gas de síntesis (alrededor de los 1200 °C) el cual está compuesto por 

hidrógeno y monóxido de carbono, mientras que a bajas temperaturas se forma un gas 

con monóxido y dióxido de carbono, hidrógeno y metano. El gas de síntesis puede ser  

utilizado en la industria para  la generación de electricidad, calor y producir compuestos 

químicos (P. Adams et al., 2017). Un proceso de gasificación normalmente incluye 4 

procesos, los cuales ocurren en serie: secado, pirólisis o descomposición térmica, 

combustión parcial y gasificación de los productos descompuestos (Basu, 2010). Un 

elemento importante de este proceso es el agente gasificante cuya función es reaccionar 

con la fuente de carbono para convertirla en gases de bajo peso molecular. Entre los 

agentes gasificantes comúnmente utilizados están el oxígeno, vapor de agua y aire. 

Según (Basu, 2010) la calidad del gas de síntesis es función de la cantidad y la 

naturaleza del agente gasificante utilizado. Se recomienda gasificar con vapor de agua 

en lugar de oxígeno y aire, ya que si se utiliza aire, el poder calorífico del gas producto va 

a ser bajo, mientras que utilizar oxígeno puro, el gas de síntesis puede presentar bajo 

contenido de hidrogeno y alto contenido de CO2 y CO, además de correr el riesgo de 

desplazar el proceso de gasificación a un proceso de combustión, si se utiliza vapor de 

agua la relación hidrogeno a carbono del combustible va a ser más alta. En procesos a 

escala real es común utilizar estos tres compuestos mezclados (Basu, 2010). 

A continuación, se describen cada una de las reacciones involucradas en el proceso de 

gasificación: 
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• Reacciones de gasificación del char: 

La gasificación del char procedente de la biomasa involucra reacciones entre el carbón y 

el agente gasificante. A continuación se muestra la estequiometría de este proceso 

(Basu, 2010):  

𝐶ℎ𝑎𝑟 + 𝑂2 → 𝐶𝑂2 +  𝐶𝑂    (1 − 2) 

𝐶ℎ𝑎𝑟 + 𝐶𝑂2 → 2 𝐶𝑂             (1 − 3) 

𝐶ℎ𝑎𝑟 + 𝐻2𝑂 → 𝐻2 +  𝐶𝑂   (1 − 4)    

𝐶ℎ𝑎𝑟 + 𝐻2 →  𝐶𝐻4              (1 − 5) 

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔    𝐶𝑂2 + 𝐻2     (1 − 6) 

 

Las reacciones (1-2) y (1-5) son exotérmicas y las restantes son endotérmicas (Basu, 

2010), la reacción (1-3) es conocida como la reacción de boudouard, siendo la velocidad 

de esta despreciable debajo de los 1000 K (Basu, 2010). La ecuación (1-4) se le 

denomina reacción agua-gas, siendo esta la más importante en el proceso de 

gasificación. Para acelerar esta reacción se aconseja remover el hidrógeno del sistema 

ya que este componente la inhibe. La ecuación (1-6) es conocida como reacción de 

cambio, llevada a cabo en fase gaseosa, dicha reacción precede la producción de gas de 

síntesis. Para finalizar se tiene la reacción de hidro gasificación (1-5), el cual es 

despreciable en el proceso (Basu, 2010).  

 

• Reacciones de combustión del char: 

La ecuación (1-2) corresponde a la reacción de combustión del char, si en (1-2) se 

produce CO2 la reacción libera energía y esta se puede aprovechar para requerimientos 

energéticos del proceso. Al producir CO se produce el gas combustible (Basu, 2010). El 

autor expresa (2) de la siguiente manera:  

𝛽𝐶ℎ𝑎𝑟 + 𝑂2 → 2(𝛽 − 1)𝐶𝑂 + (2 − 𝛽)𝐶𝑂2      (1 − 7) 

 

El uso de la expresión (7) se hace necesario para conocer qué cantidad de las moles de 

char se convierten en dióxido de carbono y en monóxido de carbono, para encontrar 𝛽 se 

utiliza la ecuación (8) planteada por (Basu, 2010): 

𝛽 =
[𝐶𝑂]

[𝐶𝑂2]
= 2400𝑒−

6234
𝑇    (1 − 8) 

 

Para efectuar cada una de las reacciones propuestas anteriormente, se selecciona un 

gasificador de lecho fluidizado. El gasificador de lecho fluidizado propuesto por (Botero et 

al., 2013) se elige ya que este es comparado con datos experimentales condensados en 

la literatura, presentando baja desviación frente a los valores en estado estacionario, 

concluyendo a partir de esto que este presenta resultados satisfactorios. La comparación 

es realizada por (Botero et al., 2013). En el capítulo 2 se presenta el modelo matemático 

del gasificador, permite predecir la dinámica de las variables más relevantes del proceso 

y será utilizado para evaluar las características económicas y de emisiones de la 

gasificación. Una característica que presenta este modelo es que es muy amigable por el 
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hecho de haberse planteado en parámetros concentrados, sin embargo, los autores 

mencionan que el modelo podría mejorarse enfocándose un poco más en las cinéticas 

(Botero et al., 2013). 

 

• Reactores de lecho fluidizado  

Este tipo de equipos contiene partículas sólidas no combustibles encargadas de portar 

calor y proporcionar buena capacidad de mezcla (Botero et al., 2013) (Basu, 2010). El 

objetivo de tener un lecho de partículas sólidas no reactivas a altas temperaturas es que 

al ingresar la biomasa solida esta se seque y se pirolice, para luego producir char y 

gases. El oxígeno presente en el agente gasificante, al entrar por la parte inferior del 

lecho reacciona de manera exotérmica rápidamente con la reacción (1-7) y con la 

siguiente ecuación química:  

0.5𝑂2 + 𝐻2 → 𝐻2𝑂      (1 − 9)               

Las demás reacciones de gasificación suceden a medida que el gas asciende a través 

del lecho, cuando el gas sale de la zona de gasificación piroliza y seca la biomasa 

alimentada, la temperatura de operación de este tipo de equipos es de los 800-1000°C. 

La siguiente figura es un esquema del gasificador de lecho fluidizado:  

 

Figura 1-1: Esquema Gasificador de Lecho Fluidizado, tomado de (Basu, 2010) 
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Luego de dar una breve introducción acerca de las reacciones que ocurren dentro del 

proceso de gasificación, y el reactor seleccionado, se procede a dar una introducción 

acerca de la conversión bioquímica de la biomasa ya que los cultivos de microalga están 

enmarcados en este campo de los bioprocesos. 

1.2.3.  Introducción a la conversión bioquímica de la biomasa 

Este tipo de conversión de la biomasa está conformada principalmente por procesos de 

digestión. Las principales características de este tipo de procesos son bajas 

temperaturas y tasas de reacción. A partir de la conversión bioquímica de la biomasa  es 

posible obtener productos útiles para distintos tipos de industrias, como lo son la industria 

farmacéutica, de alimentos y combustibles, entre los más comunes están el bioetanol, 

biogás y bio hidrogeno (Chew et al., 2017). A continuación, se ilustran los principales 

procesos de digestión bioquímica de la biomasa: 

• Digestión anaerobia:  

La digestión anaerobia consiste principalmente en la conversión de material orgánico 

directamente en un gas conocido como biogás, el cual es principalmente una mezcla de 

dióxido de carbono y metano con unas pequeñas trazas de otros gases (P. Adams et al., 

2017). La digestión anaerobia consiste en la conversión de material orgánico por 

microorganismos en ausencia de oxígeno para obtener  productos de mayor valor 

agregado, tales como el biogás y fertilizadores orgánicos de utilidad (P. Adams et al., 

2017). 

 

• Fermentación:  

La fermentación es otro proceso anaerobio que ocurre en una biorrefinería, la diferencia 

de este proceso con la digestión anaerobia es que los azucares contenidos en la 

biomasa son convertidos en etanol por levadura. Los residuos sólidos producidos por la 

fermentación normalmente se les encuentra utilidad como combustibles para 

quemadores o pueden ser utilizados también para una posterior gasificación (P. Adams 

et al., 2017). Uno de los principales usos del etanol producido en esta etapa es en la 

industria automotriz, ya que este es utilizado como aditivo para gasolina (P. Adams et al., 

2017). 

 

• Digestión aerobia:  

La digestión aerobia consiste en la conversión de material orgánico en presencia de 

oxígeno para obtener un producto de mayor valor agregado (Borja Padilla et al., 1991). 
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1.2.4. Fotobiorreactor para el cultivo de microalgas 

Uno de los procesos que involucran conversión bioquímica de la biomasa son los cultivos 

de microalga, en el cual la microalga emplea como sustrato luz, dióxido de carbono, 

nitrógeno y fosforo (Bitog et al., 2011). La capacidad de fijación de CO2 hace la microalga 

interesante a la hora de controlar emisiones salientes de plantas de producción y una 

ruta directa para una operación más amigable desde un punto de vista ambiental. 

Los cultivos de microalga se pueden realizar en recintos abiertos o en reactores cerrados 

como lo son los fotobiorreactores, dentro de los cerrados los más comunes son los 

tubulares, de columna vertical y de placa plana. Sin embargo, el fotobiorreactor 

seleccionado corresponde al tubular, debido a que en diversos estudios como el de 

(Bitog et al., 2011) se reporta que a diferencia de los demás tipos de fotobiorreactores, 

estos en particular, poseen una buena productividad a la hora de cultivar la biomasa, 

altas áreas de penetración de luz y costos de capital relativamente bajos. 

Los fotobiorreactores tubulares consisten en bancos de tubos ubicados de manera 

paralela y expuestos a la luz. En aspectos económicos no representan costos muy altos 

debido a que los materiales que lo conforman no son de alto valor. (Lehr & Posten, 

2009).  

Figura 1-2, Tipos de fotobiorreactor: a. Cultivo de microalga a la intemperie, b. reactor de placa plana, c. 

columna de burbujeo, d. reactor tubular, tomado de (Bitog et al., 2011) 
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A pesar de que la biorrefinería integrada por fotobiorreactor y gasificador debe ser 

económicamente viable, también debería de abarcar aspectos medio ambientales, por lo 

que una herramienta que permite evaluar la relación entre ambos aspectos es la 

optimización multi-objetivo, esta puede ser útil tanto para análisis en estado estacionario 

como en estado transitorio. 

 

1.2.5. Optimización multi-objetivo  

Muchos problemas de planeamiento y de decisión incluyen múltiples objetivos que 

compiten entre sí, dichos problemas son considerados como múltiples criterios de toma 

de decisión (Baird & Lopresti, 2005). Para dar solución a este tipo de problemas se suele 

emplear una herramienta llamada optimización multi-objetivo, donde el conjunto de 

soluciones no es conocido pero está delimitado por unas restricciones que gobiernan el 

problema (Baird & Lopresti, 2005). Los problemas de optimización multi-objetivo se 

caracterizan por no tener una única solución, pero si un conjunto de soluciones que 

pueden ser adecuadas de acuerdo con el fin que se busque. A dicho conjunto se le suele 

llamar el conjunto óptimo de soluciones de Pareto. La idea principal de un problema de 

optimización multi-objetivo es encontrar el conjunto de Pareto, o conjunto óptimo de 

soluciones que le ayuden a tomar a un ser humano la mejor decisión, y se recomienda al 

tomador de decisión tener un conocimiento del problema físico o matemático que se trata 

de resolver. En la sección 1.3. se muestran diferentes casos en los que diversos estudios 

han empleado la teoría de optimización multi-objetivo para encontrar el conjunto óptimo 

de soluciones de Pareto, de esta forma caracterizar la economía del proceso y la 

reducción de emisiones de dióxido de carbono en este proceso, adicionalmente, algunos 

autores analizan el impacto que se tiene al inclinarse por un objetivo en particular o por 

un compromiso entre ellos.   

• Tratamiento de múltiples objetivos a través del control 

La optimización multi-objetivo como herramienta puede ser usada en diversos escenarios 

siendo uno de los más comunes la teoría de control, donde múltiples autores han 

resuelto diversos problemas de investigación y en la industria. Cuando varios objetivos 

de optimización presentan una relación contraproducente, dicha relación suele 

conservarse a medida que el tiempo avanza y la planta opera, por lo que diversos 

autores han analizado el impacto de inclinar la “balanza” por un aspecto de operación en 

particular. 

Citando uno de los tantos estudios que se pueden encontrar en la literatura frente a 

control multi-objetivo, están el trabajo realizado por (Tian et al., 2019), donde proponen 

una estructura de control multi-objetivo para el control de una planta de pulpeo mecánico. 

Dentro de los objetivos de control se tiene un objetivo regulatorio, y otro económico. Al 

indicarle al controlador que debe esforzarse más por alcanzar el óptimo económico, se ve 

incrementado el tiempo de alcanzabilidad sobre el punto de ajuste. (Estrada et al., 2018) 
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proponen una estrategia de control multi-objetivo aplicada a redes de tráfico vehicular 

que busca minimizar la capacidad excedente de la red y maximizar la disponibilidad de 

esta con factores de ponderación para darle prioridad a ciertos enlaces buscando el 

mejor equilibrio en el rendimiento de esta. Se citan los ejemplos anteriores para darle 

soporte a la idea de que al tener múltiples objetivos que compiten entre ellos, es 

inevitable tener que operar la planta dentro de una región de Pareto. 

 

1.3. Estado del arte 

Para darle un mayor soporte a las ideas expuestas en el inciso 1.1 y hacer un recuento 

de lo que se ha hecho desde la literatura, se muestra una breve revisión del estado del 

arte en la temática de beneficio económico y reducción de emisiones empleando 

optimización multi-objetivo en procesos de conversión de biomasa para aportar al 

desarrollo de biorrefinerías. 

Aunque el paradigma del objetivo económico es priorizado durante el diseño de 

procesos, otros objetivos pueden surgir como restricciones medio ambientales, o a través 

de la contraposición de como es el caso de aquellos procesos que tienen fines 

ambientales, los cuales es inevitable incurrir en costos operativos y de capital. En la 

sección 1.3.1, se definen diversos procesos para la reducción de dióxido de carbono que 

implican un gasto económico. 

1.3.1. Procesos para la reducción de emisiones de 𝑪𝑶𝟐 

La reducción de emisiones de dióxido de carbono es uno de los principales retos de los 

seres humanos para mitigar el calentamiento global. Por lo tanto ha surgido la necesidad 

de idear diversos mecanismos para capturar este gas (Fundacion Energia, 2007). 

Actualmente existen tres vías principales para la captura de CO2, siendo estas: captura 

posterior a la combustión o postcombustión, captura previa a la combustión o pre- 

combustión, y captura durante la combustión.  

Las tecnologías de postcombustión consisten en separar el dióxido de carbono de los 

gases de combustión que salen de la caldera, al tenerlo aislado de esta corriente se 

procede a almacenarlo ya sea en los océanos, pozos subterráneos o mediante absorción 

física a través de mono etanolamina logrando fijar entre el 85 y el 95% (Fundacion 

Energia, 2007), este último proceso en particular, se encuentra en un grado de avance 

más alto que el resto de tecnologías de fijación de dióxido de carbono (Romeo & Bolea, 

2015). Las principales ventajas que posee este método son la alta eficiencia de captura y 

la alta selectividad del dióxido de carbono a bajas presiones parciales de él mismo, esta 

tecnología consiste en una torre de absorción donde es alimentado el CO2, allí, él 

reacciona con el solvente y el regenerador, finalmente el CO2 se recupera del solvente y 

es dispuesto a ser acondicionado y transportado. La principal debilidad de esta 

tecnología es la alta demanda energética que requiere su operación (Romeo & Bolea, 

2015).  
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A diferencia de la post combustión, en la pre combustión se captura el dióxido de 

carbono antes de someter el combustible a combustión a través de un proceso de 

gasificación, donde el primer paso es obtener gas de síntesis o syngas compuesto 

principalmente por monóxido de carbono y oxígeno (Fundacion Energia, 2007). Luego de 

tener el gas de síntesis, se procede a llevarlo a un reactor de conversión donde el 

monóxido de carbono es convertido a CO2 e hidrogeno. El hidrogeno es sometido a 

combustión para la producción de electricidad en un ciclo de potencia combinado y el 

CO2 es llevado a una etapa de purificación y compresión (Fundacion Energia, 2007). En 

la captura a través de la combustión u oxicombustión de la fuente energética, la captura 

del CO2 es inherente al combustible utilizado ya que se emplea oxígeno puro en vez de 

aire, debido a la ausencia de nitrógeno, el vapor efluente de la caldera está compuesto 

principalmente de agua y CO2. Por lo tanto, basta con solo condensar el vapor de agua 

para obtener una corriente altamente concentrada de CO2 (Fundacion Energia, 2007). 

Por último, una alternativa que ha surgido en los últimos tiempos para la fijación del 

dióxido de carbono son los cultivo de microalgas, estos microorganismos han despertado 

el interés de la comunidad científica debido a que emplean para su crecimiento luz, 

dióxido de carbono, nitrógeno y fosforo (Bitog et al., 2011). La capacidad de fijación de 

CO2 hace las microalgas interesantes a la hora de controlar emisiones salientes de 

plantas de producción y una ruta directa para una operación más amigable desde el 

punto de vista ambiental.  

A diferencia de las demás tecnologías de fijación de CO2, las microalgas resultan 

atractivas debido a los productos que se pueden obtener a partir de ellas como lo son 

complementos para la industria de alimentos, fármacos y biocombustibles (Bitog et al., 

2011).  

 

1.3.2. Efecto de la reducción de emisiones en indicadores económicos  

En la literatura diversos estudios han explorado el impacto económico que se tiene al 

diseñar procesos orientados a la reducción de emisiones de dióxido de carbono, en la 

mayoría de casos se han encontrado resultados poco satisfactorios, ya que al disminuir 

la cantidad del CO2 emitido de los procesos estudiados se penaliza la economía de 

manera negativa. (Cambero et al., 2016), analizan la posibilidad de construir una 

biorrefinería basada en procesos termoquímicos a partir de un análisis económico-

ambiental planteando un problema de optimización en comunidades, que poseen 

grandes cantidades de biomasa a bajo costo. La función de costo empleada por los 

autores (Cambero et al., 2016) consiste en una función bi-objetivo que integra el valor 

presente neto y la reducción de gases de efecto invernadero, los cuales representan la 

parte económica y ambiental respectivamente. Al realizar la optimización mediante un 

método de programación entera mixta, encuentran el conjunto de soluciones de Pareto 

entre ambos compromisos. Al analizar la región de Pareto, se encuentran tres tipos de 

solución, donde cada solución indica que tipo de tecnología se debe implementar y que 

tipo de productos se pueden obtener si el objetivo es netamente económico, netamente 
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ambiental o un compromiso entre ambos. Dichas soluciones vienen representas por un 

escenario A , B y C respectivamente ver (tabla 5 en (Cambero et al., 2016)). Para el 

escenario A se obtiene un valor presente neto de 552 millones y una reducción de 2.67 

megatoneladas de CO2, para el escenario B se encuentra una reducción de 6.76 

megatoneladas de CO2 y un valor presente neto (VPN) de 475 millones, mientras que 

para el escenario C se encuentra una reducción de 6.84 megatoneladas de CO2 y un 

valor presente neto de 404 millones. Los resultados obtenidos por los autores se 

realizaron considerando un horizonte de tiempo de 20 años. En la figura 1-3 se muestra 

el conjunto de soluciones de Pareto obtenido por los autores de (Cambero et al., 2016), 

en ella se observa la penalización de la economía al querer reducir emisiones en su 

proceso:  

  
Figura 1-3, Conjunto de Pareto para el caso de estudio reportado en (Cambero et al., 2016) 

valor presente neto vs dióxido de carbono reducido 

 

Otro caso en el que se presentan resultados similares a los de los autores de  (Cambero 

et al., 2016),  es propuesto por (Mongkhonsiri et al., 2020), allí los autores proponen 3 

esquemas diferentes de biorrefinerías y las comparan con otras 2 tomadas en la 

literatura, para producir ácido succínico y dimetil eter. Las plantas están diseñadas para 

operar con 100000 𝑡𝑜𝑛 𝑎ñ𝑜⁄  de biomasa, (Mongkhonsiri et al., 2020) encuentran que el 

esquema propuesto por ellos obtiene un beneficio de 51.6 𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑈𝑆𝐷 siendo este el 

máximo, y el mínimo beneficio es el del caso tomado de la literatura de aproximadamente 

3.35 𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑈𝑆𝐷. A pesar de que se obtienen grandes ganancias por parte del segundo 
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esquema se encuentra una gran cantidad de emisiones de CO2 con un valor de 

299000 𝑡𝑜𝑛 𝑎ñ𝑜⁄  frente al esquema tomado de la literatura que emite 48.900 𝑡𝑜𝑛 𝑎ñ𝑜⁄ .  

 

1.3.3. Análisis en estado estacionario de fotobiorreactor y gasificador desde un 

punto de vista de fijación de CO2 y economía de proceso. 

Como se observa en el inciso 1.3.2 la economía y la reducción de emisiones de CO2 

toman sentidos opuestos a la hora de diseñar un proceso., Por lo tanto, este trabajo se 

enfoca en dos procesos de especial interés, la gasificación, el cual representa un equipo 

con cualidades para el uso de la biomasa de desecho de procesos agroindustriales para 

generar productos, combustibles y energía; y el fotobiorreactor, el cual mediante el 

crecimiento de microalgas puede intensificar la fijación de carbono y obtener productos 

de valor agregado. Las características de estos equipos proporcionan un escenario ideal 

de evaluación con respecto a índices económicos y de emisiones de CO2. En secciones 

posteriores, se analiza la relación entre el gasificador que actúa como agente generador 

de ingresos y de CO2, y el fotobiorreactor que se encarga de fijar el dióxido de carbono y 

generar ingresos a través de la venta de la microalga cultivada en él. A partir de las ideas 

anteriores surge la siguiente pregunta: ¿es posible que los ingresos generados por la 

microalga puedan cambiar la relación contraproducente que existe entre reducción de 

emisiones y economía de proceso?, En el texto desarrollado a continuación se muestra lo 

que algunos autores han encontrado al responder esta pregunta. 

(Chagas et al., 2016) estudian las biorrefinerías de caña de azúcar para producir diversos 

productos tales como bioetanol y energía eléctrica, emitiendo al mismo tiempo una 

cantidad considerable de CO2 ,por lo tanto, (Chagas et al., 2016) proponen dos sistemas 

de captura de dióxido de carbono para tratar de mitigar la cantidad liberada al medio 

ambiente de esta sustancia. Inicialmente proponen una fuente de almacenamiento de 

dióxido de carbono y un sistema de captura a base de microalgas. Implementando cada 

una de las estrategias se logra encontrar que las microalgas logran reducir en un 35% las 

emisiones de CO2 mientras que el sistema de almacenamiento logra una reducción de 

aproximadamente el 80%. Los autores (Chagas et al., 2016) afirman que ambas 

estrategias son una buena alternativa para reducción de emisiones.  

 

En la cita (Kumabe et al., 2008) los autores obtienen metanol a partir de la gasificación 

de biomasa leñosa, para llevar a cabo este objetivo proponen 3 esquemas distintos de 

producción. Para el primer esquema compran las deficiencias de calor y energía de la 

planta, para el segundo una parte de la biomasa es quemada para suplir la deficiencia de 

calor, y por último un sistema de cogeneración conformado por una turbina de vapor 

junto con un combustor es implementado para suplir las deficiencias de calor y energía 

eléctrica. Según (Kumabe et al., 2008) en el tercer caso se obtuvo una reducción 

considerable de emisiones de CO2 en comparación a las configuraciones restantes. 

Respecto a los aspectos económicos del proceso, los autores determinan que el caso 

número 3 es viable económicamente si el costo de cogeneración es reducido en un 75% 

mientras que los casos 1 y 2 resultan ser no viables, los criterios de evaluación 
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económica son los costos de capital y costos de operación. Por otra parte los autores de 

(P. W. R. Adams & McManus, 2014) realizan un estudio económico y ambiental en un 

proceso para la producción de energía y calor que consta de un gasificador, un 

quemador de gas, una turbina de gas, un intercambiador de calor y un generador para el 

procesado de residuos de madera. Al realizar un análisis de ciclo de vida, los autores (P. 

W. R. Adams & McManus, 2014) encuentran  que el esquema propuesto por ellos emite 

7-15 gCO2/kWh mientras que para la misma cantidad de energía y calor, un generador 

diésel y un sistema de generación a partir de gas natural emiten 310-360 gCO2/kWh y 

240-270 gCO2/kWh respectivamente. Desde el punto de vista económico los autores 

consideran la inversión riesgosa ya que el proceso necesita ser altamente eficiente para 

poder ser viable económicamente (P. W. R. Adams & McManus, 2014).  

 

Continuando con lo realizado en la literatura frente al fotobiorreactor, (Rakesh & 

Karthikeyan, 1999) realizan un análisis económico para la producción de biodiesel en una 

columna vertical de 50 cm de largo y 18 cm de diámetro, el inoculo se deja en el reactor 

durante 15 días agregando CO2 5 minutos al día al 1%. Luego del experimento los 

autores determinan que resulta ser viable al arrojar un valor de 1.72 en la razón costo 

beneficio siendo a partir de 1 viable. Sin embargo los autores , (Rakesh & Karthikeyan, 

1999) establecen que los cultivos de microalga deben ser mejorados para ser igual de 

competitivos a la hora de producir Petro diésel. A la hora de evaluar procesos de mayor 

escala, los autores (Thomassen et al., 2016) analizan 4 esquemas distintos de 

biorrefinerías para la producción de microalgas, los escenarios base, intermedio y 

alternativo utilizan cultivos en recintos abiertos mientras que el avanzado se realiza con 

un fotobiorreactor. De los 4 escenarios el único que resulta ser inviable económicamente 

es el avanzado ya que presenta un valor presente neto negativo (Thomassen et al., 

2016) porque al utilizar un fotobiorreactor se incrementa el consumo energético durante 

el cultivo de las microalgas y el costo de capital total se incrementa en un 89%. 

 

En lo que concierne a mejoras de gasificadores y fotobiorreactores de forma 

desacoplada, diversos autores tratan el tema de cómo optimizarlos. Inicialmente los 

autores (Sharma et al., 2017) encuentran la región de Pareto que compromete el máximo 

beneficio anual con el mínimo costo de capital anual, escogiendo la solución del máximo 

beneficio anual .Entre las variables de decisión se encuentran la razón de vapor carbón y 

la temperatura de salida para el gasificador. A la hora de evaluar aspectos ambientales 

los autores de (Duan et al., 2016) proponen recircular una porción del gas de síntesis el 

cual contiene CO2 como parte del agente gasificante en un proceso de gasificación de 

carbón, esto para reducir emisiones por parte del gasificador. Al realizar el análisis 

respectivo los autores encuentran que el CO2 se puede utilizar para controlar la 

temperatura del gasificador, adicionalmente al incrementar la concentración del CO2 

encuentran que el consumo de carbón por unidad de gas de síntesis producido se 

reduce. Retomando el tema de los fotobiorreactores como se mencionó en la 

justificación, estos presentan problemas de alto consumo energético, bajas 

productividades y problemas asociados a transferencia de masa. Diversos autores, a 

través de sus investigaciones, tratan estas temáticas. Un ejemplo de esto es la propuesta 
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de un fotobiorreactor tubular retorcido, cuya geometría irregular permite una reducción en 

el consumo energético de un 38 % a comparación de un fotobiorreactor tubular recto 

(Gómez-Pérez et al., 2017). Respecto a bajas productividades el agregar mezcladores 

dentro del fotobiorreactor, los autores de (He et al., 2017) encuentran que al implementar 

mezcladores de cuchilla helicoidal, se incrementa la concentración de la microalga en un 

59.68% a comparación del fotobiorreactor sin este accesorio. Sin embargo, estas 

mejoras  se encuentran a través de la simulación mientras que, la mayoría de los 

resultados reportados en la literatura para la optimización de fotobiorreactores se obtiene 

a partir de la experimentación (Gómez Pérez., 2018)., Una muestra de esto son los 

resultados obtenidos por los autores de (Carvalho & Malcata, 2005), en su investigación 

evalúan el flujo óptimo de aire y condiciones de iluminación en microalga cultivadas en un 

reactor por lotes y uno en continuo, a la hora de medir la cantidad de biomasa producida, 

encuentran mayor productividad en el reactor continuo. Los autores (Zhang et al., 2006) 

determinan el flujo de aire óptimo de ingreso a un burbujeador acoplado a un cultivo de 

microalga a través de la experimentación. Adicionalmente, los autores (Huang et al., 

2014) combinan la experimentación con un modelo matemático para determinar la 

temperatura óptima de cultivo y el fotoperiodo en una columna de burbujeo en un 

fotobiorreactor. 

 

De acuerdo a las referencias anteriormente analizadas, es de interés para la comunidad 

científica mejorar los procesos de gasificación y cultivos de microalga en 

fotobiorreactores, ya que presentan problemas de tipo económico y de emisiones de CO2 

y al intentar mejorar en un aspecto es inevitable descuidar el otro, como se ilustra en  

(Thomassen et al., 2016), (Thomassen et al., 2018), (Cambero et al., 2016), donde al 

intentar implementar tecnologías amigables con el medio ambiente hay un impacto 

negativo sobre el objetivo económico.  

 

 

1.3.4. Aplicación del control para reducción de emisiones y mejora del beneficio 

económico. 

De acuerdo con lo encontrado por diversos autores en el inciso 1.2.3. es un reto desde el 

diseño de proceso mejorar estos dos equipos, la ventaja que poseen estas dos unidades 

es que desde diversos puntos de operación pueden ser susceptibles a mejoras a través 

de optimización. Sin embargo, al desarrollar el análisis en estado estacionario se 

desprecian las dinámicas de los procesos. Por lo tanto, se hace interesante evaluar el 

efecto que tiene el control para mejorar aspectos económicos y de emisiones de dióxido 

de carbono en equipos de proceso, estando incluidos el fotobiorreactor-gasificador dentro 

de estos. 

Los autores de (del Rio-Chanona et al., 2016) utilizan un MPC (Model Predictive Control 

ó Control Predictivo Basado en Modelo) económico junto con un estimador de 

parámetros en línea para un reactor semilotes empleado para la producción de hidrogeno 

a partir de cianobacterias, esto con el motivo de obtener una predicción precisa del 
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modelo que representa el proceso para un buen control. (del Rio-Chanona et al., 2016) 

encuentran que la productividad de hidrogeno se mejora en un 28.7% comparada con 

estudios pasados de reactores tipo batch para estos casos. 

Los autores de (Juneja & Murthy, 2018) proponen un MPC con una función de costo que 

incluye aspectos ambientales y económicos, esto para la producción optima de 

microalgas. La parte ambiental de la formulación va orientada a reducir emisiones de 

gases efecto invernadero mientras que la parte económica va orientada a minimizar los 

costos de las entradas, los autores (Juneja & Murthy, 2018) comparan el MPC propuesto 

por ellos contra el reactor sin controlador, obteniendo una mejora en la productividad de 

la biomasa de un 88% para ciertas condiciones de luz, aunque ciertas perturbaciones 

como condiciones climáticas pueden afectar este desempeño. 

Los autores de (Prunescu et al., 2017) proponen una estructura de control compuesta por 

una capa de identificación, una capa de optimización y una capa de control regulatoria, 

esto para operar una biorrefinería para la producción de bioetanol lo más cerca posible al 

óptimo económico. Los autores en (Prunescu et al., 2017) se centran en la capa de 

optimización ya que esta calcula los puntos óptimos de operación los cuales son 

enviados a la capa de control regulatoria, la función de costo está compuesta por los 

ingresos que genera la venta de etanol y los costos operacionales del proceso (biomasa, 

vapor, encimas y levadura). Al implementar esta estrategia los autores encuentran que la 

planta incrementa en un 18% sus ingresos al operar. 

 

En la cita (Tebbani et al., 2014) los autores implementan un MPC no lineal para mantener 

un proceso de fijación de CO2 en un fotobiorreactor continuo (CSTR). Inicialmente 

encuentran el set-point óptimo de producción de biomasa y su correspondiente tasa de 

dilución a partir de un problema de programación no lineal, usando como restricciones el 

modelo del reactor y el parámetro inorgánico de carbono (TIC), el cual representa el 

suministro de carbono en el sistema. Al implementar el sistema de control, los autores 

logran mantener la productividad de biomasa en un valor de 0.2 g/L y una fijación de CO2 

de 0.5 g/L. Según (Tebbani et al., 2014) encuentran la estrategia de control satisfactoria, 

ya que el intervalo óptimo de productividad de biomasa se encuentra entre 0.18-0.34 g/L 

y la fijación de CO2 entre el 5-18% de la concentración del gas alimentado, según la 

literatura. 

Analizando las referencias anteriores se encuentra bastante atractivo el control para 

mantener el proceso en objetivos óptimos de producción ya sean económicos (Zeng & 

Liu, 2015), (Prunescu et al., 2017) o de reducción de emisiones (Tebbani et al., 2014). 

Por lo tanto tener un buen control es un aspecto fundamental a la hora de tener unos 

buenos indicadores de desempeño. 

 

En las secciones pasadas se muestra que al tener un problema de optimización multi-

objetivo en estado estacionario que involucre aspectos económicos y de reducción de 

emisiones de CO2 muestra una tendencia de sacrificio del primer criterio por el segundo, 

o viceversa. Siendo necesario, evaluar el papel de un control multi-objetivo resulta 
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interesante, para conocer como abordan dicho problema diversos autores desde la 

dinámica del proceso:  

 

(Hossein Sahraei & Ricardez-Sandoval, 2014) proponen un MPC con criterios de 

reducción de energía y de emisiones para una planta de captura de CO2 basada en 

procesos de absorción con solución de amina, e intercambio de calor. El objetivo era 

tratar los gases de salida de una planta de generación de energía a partir de carbón. En 

la investigación que realizan los autores (Hossein Sahraei & Ricardez-Sandoval, 2014) 

consideran un escenario A , un escenario B, y un escenario base. Para el primer caso 

deciden suministrar poca energía destinada a la captura de CO2 ya que la planta de 

carbón está en su óptimo productivo; para el segundo deciden secuestrar la mayor 

cantidad de CO2 posible, y el caso base, son condiciones normales de operación. Los 

resultados que obtienen los autores respecto al caso A son un decremento del 15% en la 

captura de CO2  y un decremento en el consumo energético del proceso de un 37% a la 

hora de compararlo con el caso base. Por otra parte, para el caso B obtienen una mejora 

en el secuestro de CO2  de un 2.3% y un incremento del consumo energético de un 5.2% 

contra el caso base. Otro controlador multi-objetivo es propuesto por los autores de 

(Zhao et al., 2017) empleando un MPC económico multi-objetivo incluyendo estabilidad 

para operar unidades caldera-turbina. Según (Zhao et al., 2017) los esquemas de control 

convencionales para este tipo de sistemas incluyen dos capas, la primera consiste en 

una optimización económica para encontrar los set-point que minimicen la función de 

costo y la segunda es una capa de regulación. De acuerdo a (Zhao et al., 2017) este 

esquema presenta problemas en la segunda capa ya que no puede seguir de manera 

satisfactoria los puntos de operación calculados por  la primera. Por lo tanto los autores  

(Zhao et al., 2017) proponen para la segunda capa un controlador que incluye aspectos 

económicos y una función de Lyapunov con el objetivo de garantizar la estabilidad del 

controlador, encontrando que el controlador propuesto logra un menor consumo de 

combustible a comparación del controlador convencional y un seguimiento de trayectoria 

eficiente por parte de ambos. 

 

De las referencias anteriormente analizadas, el control multi-objetivo podría ser una 

herramienta para hacer versátil la operación de un proceso orientándolo a fijación de CO2 

o a mejora de indicadores económicos.  

 

A medida que se incrementan los objetivos de control, y se presenta una competencia 

entre ellos, se hace más complejo visualizar una región de Pareto, por lo que en este 

trabajo de grado se propone una estrategia de control que permita operar dentro de la 

región de Pareto sin tener conocimiento alguno de la estructura de este, a medida que se 

incrementen el número de objetivos de control. 
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1.4. Planteamiento objetivos trabajo de grado 

 

 

1.4.1. Objetivo general 

Caracterizar el efecto que tiene la captura de CO2 en criterios económicos y ambientales 

en una planta compuesta por un gasificador, acoplado a un fotobiorreactor a través de 

simulación. 

1.4.2. Objetivos específicos 

• Seleccionar un proceso de gasificador acoplado a fotobiorreactor y proponer 

modelo dinámico de la planta. 

• Construir un escenario de evaluación caracterizando aspectos económicos y de 

emisiones de CO2 de la planta. 

• Evaluar las características de compromiso económico y de reducción de 

emisiones de CO2 para la planta propuesta desde el diseño de proceso. 

• Proponer un MPC que tenga en cuenta criterios económicos y de reducción de 

emisiones de CO2 para evaluar su desempeño. 

• Caracterizar condiciones de operación deseadas que no afecten criterios 

económicos del proceso. 

 

1.5. Conclusión 

 

Del estado del arte se encuentra que desde el punto de vista económico no resulta ser 

tan atractivo orientar recursos económicos para que un sistema de fijación de CO2 

funcione como lo podrían ser la absorción química y el almacenamiento (Hossein Sahraei 

& Ricardez-Sandoval, 2014). A diferencia de estos últimos dos sistemas de captura, 

surge el fotobiorreactor para el cultivo de microalgas, siendo este último capaz de 

generar ingresos por la comercialización de la biomasa producida en él (Lehr & Posten, 

2009). Por lo tanto, se hace pertinente estudiar el efecto dinámico y de estado 

estacionario que tienen la fijación y los ingresos del fotobiorreactor sobre un proceso 

económicamente viable como lo podría ser una planta de gasificación para la producción 

de gas de síntesis. 

 

Cabe resaltar que el aspecto de reducción de emisiones puede tomar igual importancia al 

beneficio económico, debido a que debemos plantear soluciones a la problemática del 

calentamiento global y sustentar tanto sus actividades económicas como su existencia, 

por lo tanto, es pertinente desarrollar el método para que la comunidad científica 

caracterice la relación entre estos dos criterios de operación y diseño, para poder buscar 

una negociación entre ellos. Como se muestra en la revisión del estado del arte en esta 

temática, resulta útil tener presente el óptimo económico y el de reducción de emisiones, 

para así poder construir una región de Pareto y ampliar el conocimiento que se tiene 

acerca de la relación de estas dos variables a la hora de tener un proceso seleccionado.  
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Frente a la dinámica del proceso, el control podría ser una herramienta útil para llevar al 

proceso al óptimo económico y obtener también una reducción de emisiones para el 

proceso en lazo cerrado. Al tener ambos puntos caracterizados se podría establecer el 

efecto que tienen ciertas variaciones paramétricas, y en caso de que tengan un efecto 

positivo poder utilizarlas para poder tratar de acercar ambos criterios de operación a 

través de la teoría de control, siendo muy útil para este fin el control predictivo basado en 

modelo. 

 

 

 

 

 

 

 

 





 

 
 

2. Capítulo 2: Modelado dinámico de la planta 

2.1. Introducción 

Dentro del concepto de biorrefinería, hay que destacar que su principal objetivo es lograr 

una industria amigable con el medio ambiente y viable económicamente. Parte de la idea 

de utilizar desechos agroindustriales (los cuales generan un alto impacto ambiental) para 

obtener productos de interés. Sus procesos pueden presentar diferentes categorías, sin 

embargo, uno de los subproductos frecuentes es el dióxido de carbono, uno de los gases 

de efecto invernadero que causa el calentamiento global. El fotobiorreactor entonces se 

convierte en un equipo ideal para mitigar las emisiones de carbono, ya que genera 

productos de valor agregado. Acoplarlo a un proceso de gasificación representa una 

planta que debe negociar bajo el escenario de aumentar el beneficio económico y al 

mismo tiempo reducir las emisiones. 

En la literatura se encuentran diversas expresiones matemáticas para el comportamiento 

dinámico del fotobiorreactor y distintos tipos de gasificadores. Respecto al proceso de 

gasificación es muy común encontrar modelos en parámetros distribuidos que incluyen 

múltiples cinéticas de reacción, dando lugar a una discretización espacial de este, para 

poder llegar a un modelo dinámico por zonas, creando dinámicas altamente complejas y 

rápidas. El fotobiorreactor para el cultivo de microalgas no difiere mucho en complejidad 

a los modelos existentes para el proceso de gasificación, ya que también se encuentran 

modelos basados en discretización espacial para obtener un modelo dinámico en cada 

sección del equipo, cabe resaltar que su alta complejidad radica en el modelo cinético 

para el crecimiento de la microalga, y su respuesta extremadamente lenta ante 

perturbaciones. 

En este capítulo se pretende profundizar en la planta de gasificación acoplada a 

fotobiorreactor, como planta seleccionada para evaluar condiciones económicas y de 

reducción de emisiones, de la siguiente manera:  

• Inicialmente se propone la planta para la generación de energía y de emisiones 

de dióxido de carbono, con el fin de conocer cuales equipos se deben modelar. 

• Al conocer como ocurre la gasificación de la biomasa de manera conceptual, se 

procede a aterrizar el proceso de gasificación de forma matemática a través de 

balances de materia y energía, los cuales generaran el modelo dinámico.  
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• Respecto al fotobiorreactor, de manera análoga al proceso de gasificación, se 

aterrizarán los conceptos de forma matemática del proceso de fijación de CO2, 

crecimiento de la biomasa y cinética de fotosíntesis dentro del equipo. 

• Se realizarán simulaciones dinámicas para verificar las características de 

predicción del modelo. 

 

2.2. Modelado de la planta de gasificación  

Con el fin de crear un escenario que genere indicadores económicos y de emisiones de 

CO2 se propone una planta de gasificación con acople y sin acople de fotobiorreactor, por 

lo tanto, a lo largo de esta sección se muestran los tipos de equipos que conforman esta 

planta, y los diferentes modelos matemáticos desarrollados para ellos. 

Como propuesta inicial de la planta de gasificación se tiene el proceso conformado por 2 

intercambiadores de calor, un gasificador de lecho fluidizado y un motor de combustión 

interna, tal y como se muestra en la figura 2-1: 

 

Figura 2-1: Propuesta planta de gasificación: Gasificador de lecho fluidizado, Intercambiadores de 

calor (IC1,IC2) y motor de combustión. 
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De la figura 2-1, se tiene que 𝑇𝑎𝑚𝑏 es la temperatura ambiental tomada como 30°C, 𝐼𝐶1 e 

𝐼𝐶2 corresponden a cada uno de los intercambiadores de calor y syngas corresponde al 

gas de síntesis.  

El proceso está diseñado para operar con una capacidad de 50 𝑘𝑔/ℎ , la biomasa 

ingresada es convertida en gas de síntesis y carbón libre de volátiles o Char en el 

gasificador de lecho fluidizado, la corriente gaseosa producto sale del gasificador a 

900 °𝐶 aproximadamente, siendo llevada a un intercambiador de calor para enfriarla a 

30°𝐶, esto, buscando que esté en adecuadas condiciones para someterla a combustión 

en el motor y extraer la energía del gas a través de reacción química, adicionalmente la 

corriente de fluido refrigerante que sale del intercambiador de calor 1 se utiliza para 

precalentar la biomasa y el agente gasificante. Finalmente, los gases salen calientes del 

motor a 200°𝐶 y son enfriados a 40°𝐶 en otro intercambiador de calor donde son 

liberados fríos a la atmosfera. 

El modelado matemático de la planta sigue el orden mostrado en la figura 2-1, iniciando 

con el proceso de gasificación, luego ambos intercambiadores de calor y finalmente el 

motor de combustión. 

2.2.1. Gasificador de lecho fluidizado  

Para lograr representar el proceso de gasificación de la planta, siendo este vital para la 

generación de productos además de emisiones de CO2, los autores  (Botero et al., 2013)  

proponen un modelo dinámico de un gasificador de lecho fluidizado, el cual está 

compuesto por 3 zonas y está basado en las siguientes suposiciones de modelado: 

• El gasificador tiene tres zonas principales: zona 1, de combustión y 

desvolatilización, ubicada en el fondo del reactor; zona 2, de lecho fluidizado, 

ubicada en el medio del reactor; zona 3, de freeboard, ubicada en la parte 

superior del reactor (Botero et al., 2013). 

• Las reacciones de combustión de la zona 1 son instantáneas y el volumen de esta 

zona es despreciable. No hay acumulación de material en la zona 1, por lo tanto 

las ecuaciones que describen el proceso en esta zona son algebraicas (Botero et 

al., 2013). 

• Todas las corrientes que abandonan la zona 1 se encuentran a la temperatura de 

alimentación del carbón, lo cual sigue el lineamiento clásico de las propiedades 

de estado en termodinámica. (Botero et al., 2013) 

• La zona 2 se modela como un CSTR. (Botero et al., 2013) 

• Todas las especies de la zona 2 se suponen perfectamente mezcladas y en 

estado gaseoso, como en un CSTR. (Botero et al., 2013) 

• Los cambios volumétricos totales en la zona 2 debido a cambios en el número de 

moles gaseosas son despreciables. (Botero et al., 2013) 

• El flujo volumétrico de salida y entrada es igual en la zona 2, a pesar de 

considerar los cambios de presión y temperatura. (Botero et al., 2013) 
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• La capacidad calorífica a volumen constante en la zona 2 es constante. (Botero et 

al., 2013) 

• Los gases en el lecho se comportan como gases reales, pero modelados con la 

ecuación de gas ideal y factor de compresibilidad. (Botero et al., 2013) 

• Los gases alcanzan un punto de equilibrio térmico antes de abandonar el lecho 

fluidizado. c 

• En la zona 3 no se producen reacciones porque se encuentra libre de material 

carbonáceo. (Botero et al., 2013) 

 

Zona 1 

En la primera zona del gasificador ocurren de manera instantánea las siguientes 

reacciones: 

𝐴𝑙𝑞𝑢𝑖𝑡𝑟𝑎𝑛𝑒𝑠 + 𝑂2 → 5𝐶𝑂2 + 𝑂𝑡𝑟𝑜𝑠  (2 − 1) 

𝐶 + 𝑂2 → 𝐶𝑂2    (2 − 2) 

(2-1), (2-2) son las reacciones de combustión de los alquitranes y parte del carbón, en 

esta zona del gasificador el oxígeno se consume por completo. El producto de utilidad de 

(2-1),(2-2) es la energía térmica liberada debido a que estas reacciones son exotérmicas, 

por lo tanto es válido asumir que toda la energía liberada por estas reacciones es 

transferida a la zona 2 del gasificador. Para mejor entendimiento, en la ilustración de la 

zona 1 se muestran las especies químicas que entran y salen del sistema. Posterior a la 

imagen se plantean los balances de materia y energía:  

 

Figura 2-2: Zona 1, gasificador de lecho fluidizado, entrada de agente gasificante y biomasa, 

producto gases para zona de gasificación 

 

• Flujos de entrada zona 1: 

𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1
= 𝑥𝑐ℎ𝑎𝑟𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛     (𝑘𝑔/𝑠)   (2 − 3) 

𝐹𝐻2𝑂𝑧1
= 𝑥𝐻2𝑂𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛 + 𝑥𝐻2𝑂,𝑎𝑖𝑟𝑒 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒  (𝑘𝑔/𝑠)   (2 − 4) 
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𝐹𝐶𝑂2𝑧1
= 𝑥𝐶𝑂2

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛  (𝑘𝑔/𝑠)   (2 − 5) 

𝐹𝐶𝑂𝑧1
= 𝑥𝐶𝑂𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛        (𝑘𝑔/𝑠)  (2 − 6) 

𝐹𝑎𝑙𝑞𝑧1
= 𝑥𝑎𝑙𝑞𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛        (𝑘𝑔/𝑠)  (2 − 7) 

𝐹𝑂2𝑧1
= 𝑥𝑂2

𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒                  (𝑘𝑔/𝑠)  (2 − 8) 

𝐹𝑁2𝑧1
= 𝑥𝑁2

𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒                   (𝑘𝑔/𝑠)  (2 − 9) 

• Flujos de salida zona 1: 

Los flujos másicos de agua, nitrógeno y monóxido de carbono logran mantenerse 

constantes a la salida de la zona 1 del gasificador, sin embargo parte del oxígeno 

reacciona con el char quedando remanente cierta cantidad de este, mientras que el resto 

del 𝑂2 es consumido completamente con los alquitranes para finalmente aumentar la 

cantidad de CO2 que sale de la zona 1:  

𝐹𝐶𝑂2𝑧1,𝑠 = 𝐹𝐶𝑂2𝑧1
+ 5𝐹𝑎𝑙𝑞𝑧1

𝑀𝐶𝑂2

𝑀𝑎𝑙𝑞
+ (

𝐹𝑂2𝑧1

𝑀02

−
𝐹𝑎𝑙𝑞

𝑀𝑎𝑙𝑞
)𝑀𝐶𝑂2

   (
𝑘𝑔

𝑠
)    (2 − 10) 

𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1,𝑠 = 𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1
− (

𝐹𝑂2𝑧1

𝑀02

−
𝐹𝑎𝑙𝑞

𝑀𝑎𝑙𝑞
)𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟     (

𝑘𝑔

𝑠
)      (2 − 11) 

𝑀𝐶𝑂2, 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟 𝑃𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠 (𝑔/𝑚𝑜𝑙 ) 

• Balance de energía zona 1: 

La expresión matemática que representa la cantidad de calor liberado por las reacciones 

(2-1) y (2-2) está dada por:  

𝑄𝑐𝑜𝑚𝑏 = −∆𝐻1𝐹𝑎𝑙𝑞𝑧1
− ∆𝐻2(𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1

− 𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1,𝑠)

+ 𝐹𝐻2𝑂𝑧1
𝐶𝑝,𝐻2𝑂(𝑇𝐻2𝑂,𝑖𝑛 − 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛,𝑖𝑛)

+ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒𝑖𝑛𝐶𝑝,𝑎𝑖𝑟𝑒(𝑇𝑎𝑖𝑟𝑒,𝑖𝑛 − 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛,𝑖𝑛) − 𝑄𝑑𝑒𝑠𝑣𝑜𝑙𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑖𝑛   (𝐾𝑊)  (2

− 12) 

𝑄𝑑𝑒𝑠𝑣𝑜𝑙(𝑘𝐽/𝑘𝑔) Corresponde a la energía liberada por los volátiles, −∆𝐻1(𝑘𝐽/𝑘𝑔) y 

−∆𝐻2(𝑘𝐽/𝑘𝑔) al calor de reacción de (2-1) y (2-2) respectivamente.  

Zona 2 

Para esta zona del reactor se asume que este se comporta como un reactor CSTR, por 

dicha suposición se desprecian los perfiles de temperatura y concentración de las 

especies y del lecho, de forma adicional se asumen todas las especies gaseosas por 

simplicidad. Las reacciones que ocurren en esta parte del proceso corresponden a (1-4), 

(1-3) y (1-6). A lo largo de esta sección se mostrarán los balances de moles y energía, 
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junto con la ecuación diferencial que describe los cambios en el nivel del lecho y la 

presión. Para mejor claridad a continuación se muestra un bosquejo de la segunda zona 

del gasificador:  

 

Figura 2-3: Zona 2, gasificador de lecho fluidizado, gases zona 1 como entrada y producto gas de 

síntesis y biochar. 

• Balance de moles y energía del sistema:  

𝑟3 = 𝑘4𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟𝑃𝐻2𝑂 → 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑔𝑢𝑎 − 𝑔𝑎𝑠      (2 − 13) 

𝑟4 = 𝑘3𝐶𝐶ℎ𝑎𝑟𝑃𝐶𝑂2
 → 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑏𝑜𝑢𝑑𝑢𝑎𝑟𝑑      (2 − 14) 

𝑟5 = 𝑘6𝑃𝐻2𝑂𝑃𝐶𝑂 → 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜         (2 − 15) 

𝑟5,𝑝 = 𝑘6,𝑝𝑃𝐻2
𝑃𝐶𝑂2

→ 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝐻2, 𝐶𝑂2    (2 − 16) 

𝐶̇𝑐ℎ𝑎𝑟 =
1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1,𝑠

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟 − 𝑟4 − 𝑟3)             (2 − 17) 

𝐶̇𝐻2𝑂 =
1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝐻2𝑂𝑧1

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝐻2𝑂 − 𝑟3 − 𝑟5 + 𝑟5𝑝)        (2 − 18) 

𝐶̇𝐶𝑂2
=

1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝐶𝑂2𝑧1,𝑠

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝐶𝑂2
− 𝑟4 + 𝑟5 − 𝑟5𝑝)         (2 − 19)   

𝐶̇𝐻2
=

1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝐻2𝑧1

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝐻2
+ 𝑟4 + 𝑟5 − 𝑟5𝑝)               (2 − 20) 

𝐶̇𝑁2
=

1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝑁2𝑧1

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑁2
)                                             (2 − 21) 

𝐶̇𝐶𝑒𝑛 =
1

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜

(𝐹𝐶𝑒𝑛 − 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝐶𝑒𝑛)                                            (2 − 22) 

Las ecuaciones (2-13) a (2-16) representan las cinéticas de reacción modeladas por la 

ley de Arrhenius (Botero et al., 2013), el flujo de salida de la segunda zona corresponde 

al caudal total de salida (𝑚3/𝑠 ), y el término que le acompaña son las concentraciones 
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de cada especie en la mezcla (𝑚𝑜𝑙/𝑚3), y 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜(𝑚
3) representa el volumen de partículas 

suspendidas dentro del reactor. Algunos parámetros del modelo se encuentran en la 

tabla 2-1: 

Parámetros cinéticos y dimensiones 

E4(KJ/mol) 150 A4 90 

E3(KJ/mol) 130 A3 3 

E6(KJ/mol) 90 A6 0,1 

E6p(KJ/mol) 80 A6p 0,025 

r(m) 0,1989 htotal(m) 1,4 

Tabla 2-1: Parámetros cinéticos, diámetro y altura del reactor. 

Luego de conocer el balance de materia, se hace necesario el balance de energía ya que 

la temperatura es una variable que afecta directamente la producción o consumo de 

especies químicas en el sistema, por lo tanto los autores proponen la siguiente 

expresión: 

𝑄𝑟𝑥𝑛 = 𝑟3∆𝐻3 + 𝑟4∆𝐻4 + 𝑟6∆𝐻6 + 𝑟6,𝑝∆𝐻6,𝑝            (𝑘𝑊) (2 − 23) 

𝑚𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜(𝜀𝜌𝑔𝑎𝑠 + (1 − 𝜀)𝜌𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠)                 (𝑘𝑔)   (2 − 24) 

𝑑𝑇

𝑑𝑡
=

[−𝐹𝑠𝑎𝑙(∑𝐶𝑝,𝑖𝐶𝑖)(𝑇 − 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛) − 𝑄𝑟𝑥𝑛 + 𝑄𝑐𝑜𝑚𝑏 − ℎ𝐴(𝑇𝑝𝑎𝑟𝑒𝑑 − 𝑇𝑎𝑚𝑏)]

𝐶𝑣𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜𝑚𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
 (2 − 25) 

En (2-23) 𝑄𝑟𝑥𝑛 corresponde al calor de reacción, ∆𝐻𝑖 corresponde al cambio de entalpia 

para cada una de las reacciones. En (2-24) se encuentra la masa del lecho, siendo 𝜀 la 

porosidad del lecho, y finalmente, en la (2-25) se encuentra la dinámica de la temperatura 

dentro del reactor. 

• Dinámica de la presión:  

La ecuación diferencial propuesta para la presión en el lecho por los autores (Botero et 

al., 2013) se encuentra en (2-26): 

𝑃̇ =
𝑅𝑇

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜
(𝐹𝑖𝑛,𝑔𝑎𝑠 − 𝐹𝑜𝑢𝑡,𝑔𝑎𝑠 + 𝑟3 + 𝑟4) +

𝑃

𝑇
𝑇̇      (

𝑎𝑡𝑚

𝑠
)     (2 − 26) 

La aproximación para la presión en el lecho mostrada en (2-26), se obtiene al realizar el 

balance la zona 2 y 3 del gasificador, además de suponer que los gases se comportan de 

forma ideal. Cabe resaltar que (2-26) es solo una aproximación al comportamiento 

dinámico de la presión en el fluidizador  (Botero et al., 2013). Sin embargo, es posible 

que se deba incluir un término de corrección al modelo.  

• Dinámica de la altura del lecho: 
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Según (Botero et al., 2013) la altura del lecho solo cambia debido al flujo de sólidos, ya 

que el área transversal y la porosidad del lecho se consideran constantes, por lo tanto la 

expresión que representa el cambio de la altura del lecho está dada por (2-27): 

𝑑ℎ

𝑑𝑡
=

1 − 𝜀

𝐴𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑣𝜌𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠
[(𝐹𝑐ℎ𝑎𝑟𝑧1,𝑠

− 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟 − 𝑟3 − 𝑟4)
𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟

1000

+ (𝐹𝐶𝑒𝑛 − 𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝐶𝑒𝑛) 
𝑀𝑐𝑒𝑛

1000
]      (

𝑚

𝑠
)  (2 − 27)  

La ecuación (2-27) resulta de realizar un balance de materia en el sistema y llevarlo a 

unidades adecuadas. 

Zona 3:  

Esta parte del gasificador es conocida como la zona “freeboard” , en este sitio del reactor 

los autores (Botero et al., 2013) suponen que no hay reacción química debido a la 

ausencia de char, esta zona es tenida en cuenta para justificar las posibles expansiones 

que sufra el lecho, sin embargo los autores no reportan balances en este lugar del 

gasificador.  

2.2.2. Modelo Intercambiadores de calor para el enfriamiento del gas 

de síntesis y gas de combustión 

A la hora de diseñar los diferentes intercambiadores de calor se deben encontrar o definir 

ciertas variables (Incropera, & DeWitt, 1985) como lo son tipo de fluido refrigerante, la 

temperatura de salida deseada de los gases tanto del gasificador como del motor de 

combustión y los flujos de materia de cada una de las corrientes. La temperatura de 

entrada al intercambiador de calor 1 y el intercambiador de calor 2 se toman en base a 

simulaciones previas. Como paso siguiente, se selecciona agua a temperatura ambiente 

como fluido refrigerante y se supone una temperatura de admisión a la turbina de gas y 

de salida de los gases de combustión, de aproximadamente 40°C. Los valores 

empleados para el diseño del intercambiador de calor se muestran en la tabla 2-2:  

Especificaciones Intercambiadores 

Int. Calor 1 Int. Calor 2 

Tgas,in(K) 1300 Tgas,in(K) 473,15 

Tgas,out(K) 303,15 Tgas,out(K) 313,15 

TH2O,in(K) 298,15 TH2O,in(K) 298,15 

TH2O,out(K) 740 TH2O,out(K) 311,18781 

 A(m2) 1,5  A(m2) 0,29166667 

FH2O(m3/s) 7,20E-06 FH2O(m3/s) 0,0000468 

 Fgas(m3/s) 5,00E-05  Fgas(m3/s) 5,00E-05 

Tabla 2-2: Especificaciones intercambiadores de calor. 
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Para disminuir la complejidad del planteamiento de los balances de masa y energía en 

los intercambiadores de calor que llevan a los resultados de la tabla 2-3, resulta útil 

plantear una breve ilustración del proceso:  

 

Figura 2-4: Esquema intercambiadores de calor, enfriamiento gases de proceso 

Los balances de masa y energía mostrados en las ecuaciones (2-28),(2-29) son 

realizados en base a las siguientes suposiciones de modelado:  

• Estado estacionario. 

• Propiedades constantes  

• Flujo incompresible  

• Se desprecia la caída de presión a través del intercambiador para el agua 

𝑚̇𝐻2𝑂,𝑖𝑛𝐶𝑝,𝐻2𝑂𝑇𝑖𝑛 + 𝑄̇ = 𝑚̇𝐻2𝑂,𝑜𝑢𝑡𝐶𝑝,𝐻2𝑂𝑇𝑜𝑢𝑡    (2 − 28) 

𝑚̇𝑔𝑎𝑠,𝑖𝑛𝐶𝑝,𝑔𝑎𝑠𝑇𝑖𝑛 = 𝑚̇𝑔𝑎𝑠,𝑜𝑢𝑡𝐶𝑝,𝑔𝑎𝑠𝑇𝑜𝑢𝑡   + 𝑄̇    (2 − 29) 

𝑄̇ = 𝑈𝐴∆𝑇𝐿𝑀      (2 − 30) 

A partir de la ecuación (2-28) es posible la cantidad de calor transferida ya que todos los 

datos de entrada y salida de los gases son conocidos, por lo tanto, para obtener las 

dimensiones mostradas en la tabla 2-2 se supone un coeficiente global de transferencia 

de calor 𝑈 = 320 𝑊/𝑚2°𝐶, siendo este encontrado por los autores de (Wu et al., 2007) 

en un proceso de enfriamiento de acero a alta temperatura con agua fría. 

2.2.3. Modelo motor de combustión  

Para obtener energía eléctrica a partir del gas de síntesis obtenido del gasificador, este 

debe ser sometido a un proceso de combustión (Basu, 2010), para esto se decide 

modelar la reacción química a partir de los flujos de producto, y así realizar un balance de 

energía para saber la cantidad de calor que se puede aprovechar del gas (Çengel., 
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2015). Según los autores (Çengel., 2015) el agua presente en el gas de síntesis no 

reacciona, de manera adicional, por simplicidad se supone que el gas sale separado de 

las cenizas y dispuesto directamente para ser sometido a combustión. Inicialmente se 

plantea la reacción química con los respectivos balances de materia, para luego pasar a 

la parte de energía (Çengel., 2015):  

𝐹𝐶𝑂2
𝐶𝑂2 + 𝐹𝐶𝑂𝐶𝑂 + 𝐻2 + 𝑁2 + 𝑎𝑡ℎ(𝑂2 + 3.76𝑁2)

→ 𝑥𝐶𝑂2 + 𝑦𝐻2𝑂 + 𝑧𝑁2  (2 − 31) 

Ya teniendo la forma general de la estequiometria del proceso, se muestran los balances 

de materia para la cámara de combustión:  

𝐵𝑎𝑙 𝐶 (
𝑚𝑜𝑙

𝑠
) =:    𝐹𝐶𝑂2

+ 𝐹𝐶𝑂 = 𝑥  (2 − 32) 

𝐵𝑎𝑙 𝐻 (
𝑚𝑜𝑙

𝑠
): 

1

2
𝐹𝐻2

= 𝑦                  (2 − 33) 

𝐵𝑎𝑙 𝑂2 (
𝑚𝑜𝑙

𝑠
):    𝐹𝐶𝑂2

+
1

2
𝐹𝐶𝑂 = 𝑥 +

𝑦

2
− 𝑎𝑡ℎ  (2 − 34) 

𝐵𝑎𝑙 𝑁2 (
𝑚𝑜𝑙

𝑠
):  𝐹𝑁2

= −3.76𝑎𝑡ℎ + 𝑧                  (2 − 35) 

Los flujos de las ecuaciones (2-32) - (2-35) provienen del gas de síntesis producto del 

gasificador, mientras que las variables 𝑥, 𝑦, 𝑧 son las cantidades desconocidas de gases 

de combustión que salen del motor. Llevando las ecuaciones de balance a forma 

matricial:  

[

1 0 0 0
0 1 0 0
1 0.5 −1 0
0 0 −3.76 1

] [

𝑥
𝑦

𝑎𝑡ℎ

𝑧

] =

[
 
 
 
 
   𝐹𝐶𝑂2

+ 𝐹𝐶𝑂

0.5𝐹𝐻2

𝐹𝐶𝑂2
+ 0.5𝐹𝐶𝑂

𝐹𝑁2 ]
 
 
 
 

     (2 − 36) 

Aplicando el método de la inversa sobre el sistema matricial (2-45) se tiene que:  

[

𝑥
𝑦

𝑎𝑡ℎ

𝑧

] = [

1 0 0 0
0 1 0 0
1 0.5 −1 0
0 0 −3.76 1

]

−1

[
 
 
 
 
   𝐹𝐶𝑂2

+ 𝐹𝐶𝑂

0.5𝐹𝐻2

𝐹𝐶𝑂2
+ 0.5𝐹𝐶𝑂

𝐹𝑁2 ]
 
 
 
 

     (2 − 37) 

Cada uno de los flujos molares que entran al sistema son conocidos, siendo estos flujos 

de salida del gasificador. 

Para encontrar el calor liberado por la reacción de combustión, se plantea el balance de 

energía, al conocer los flujos molares de salida del proceso (Çengel., 2015): 

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 = ∑𝑁𝑝(ℎ̅𝑓
0 + ℎ̅ − ℎ̅0) − ∑𝑁𝑟(ℎ̅𝑓

0 + ℎ̅ − ℎ̅0)    (2 − 38) 

𝑁𝑟: Moles de los reactivos 

𝑁𝑝: Moles de los productos 
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ℎ̅𝑓
0: Calor de formación a la temperatura de referencia 

ℎ̅: Entalpia a la temperatura de la corriente de proceso 

ℎ̅0: Entalpia a la temperatura de referencia 

Los parámetros utilizados para realizar la simulación, se encuentran en (Çengel., 2015) , 

En la tabla 2-3 se muestran las magnitudes y unidades de cada uno:  

Compuesto hf
0(J/mol) Cp(KJ/mol K) 

CO2 -393520 0.0516 

CO -110530 0.0327 

H2O -241820 0.0413 

H2 0 0.0306 

N2 0 0.0323 

O2 0 29,376 
Tabla 2-3: Valores de los parámetros para el balance de energía 

Según (Bates & Dölle, 2017) entre los dispositivos para llevar a cabo la combustión del 

gas de síntesis se encuentran las turbinas de gas. Los autores (Bates & Dölle, 2017) en 

su revisión del estado del arte mencionan que la eficiencia de este tipo de equipos es de 

alrededor del 20%, al operarlos a la máxima capacidad. Por lo tanto, esta suposición se 

tendrá en cuenta a la hora de encontrar la cantidad de trabajo útil. La ecuación que 

relaciona la eficiencia de la turbina con el trabajo útil y el calor de entrada, está dada por 

(Çengel., 2015): 

⎱𝑐𝑖𝑐𝑙𝑜=
𝑊̇𝑒𝑙𝑒𝑐

𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏

    (2 − 39) 

 

La eficiencia del motor para la ecuación (2-39) se considera del 21%, y el 𝑄̇𝑐𝑜𝑚𝑏 es el 

calor producto de la combustión, por lo que 𝑊̇𝑒𝑙𝑒𝑐 es el trabajo útil producido por la 

quema del gas de síntesis. Al tener la planta mostrada en la figura 2-1 expresada de 

forma matemática, se procede a plantear un sistema de fijación de dióxido de carbono 

para buscar ser más amigables frente aspectos medio ambientales. Con el fin de cumplir 

este objetivo, se selecciona un fotobiorreactor para el cultivo de microalgas, ya que este 

equipo tiene la capacidad de generar ingresos a diferencia de otros sistemas de 

secuestro de CO2.  

El esquema de la planta modificada se muestra en la figura 2-5 
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Figura 2-5: Planta de gasificación con acople de fotobiorreactor. Gasificador de lecho fluidizado, 

Intercambiadores de calor (IC1, IC2), motor y fotobiorreactor para cultivo de microalga. 

2.3. Modelo dinámico fotobiorreactor tubular 

Para capturar el CO2  procedente de la planta, se sugiere utilizar un fotobiorreactor 

tubular por su gran área superficial para la recepción de fotones y su capacidad de 

transferencia de masa, adicionalmente, esta clase de fotobiorreactor es susceptible a ser 

optimizado. Por lo tanto, se pueden obtener altas productividades (Lehr & Posten, 2009). 

El fotobiorreactor de la figura 2-5 está dividido en 3 sistemas de proceso: la tubería del 

fotobiorreactor, columna de burbujeo fase gaseosa y líquida. 
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Figura 2-6: descripción fotobiorreactor tubular, fase líquida y gaseosa del burbujeador, fase líquida en la 

tubería. 

Para la columna de burbujeo, el balance de materia en estado transitorio para la fase 

gaseosa, corresponde a la siguiente ecuación, la cual representa la concentración de 

CO2 emitida por el equipo, adicionalmente se asume que allí no hay reacción química 

(Gómez Pérez., 2018):  

𝑑𝑁𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡

𝑑𝑡
=

𝑣𝑔𝑎𝑠

𝐿𝑏
(𝐶𝐶𝑂2,𝑔𝑖𝑛 − 𝐶𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡) − 𝐾𝐿𝑎 (𝐻𝐶𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡 − 𝐶𝐶𝑂2,𝐿 𝑃𝐵𝑅𝑜𝑢𝑡

) (2 − 40) 

La velocidad del gas de la ecuación (2-40) es igual a la del gas que sale de la planta de 

gasificación como se muestra en la figura 2-6. A la entrada del fotobiorreactor se propone 

el sistema de decisión de la figura 2-7, el cual le da la capacidad a la optimización de 

destinar cierta cantidad de CO2 a ser fijado (𝑄2 (
𝐿

𝑠
)) o de ser emitido (𝑄3 (

𝐿

𝑠
)). 
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Figura 2-7: Sistema de decisión para la fijación del 𝐶𝑂2, concentración de dióxido de carbono que sale del 

motor 𝐶1, caudal fijado en el fotobiorreactor 𝑄2 y 𝑄3 caudal emitido hacia la atmosfera. 

Los elementos que se muestran en la figura 2-7 son el caudal que sale frio de la planta 

de gasificación y la concentración de CO2 de esta corriente 𝑄1(𝐿/𝑠) 𝐶1(𝐿/𝑠), el caudal y 

la concentración que son liberados al medio ambiente 𝑄3(𝐿/𝑠) 𝐶1(𝐿/𝑠) y el caudal y la 

concentración que ingresan al fotobiorreactor para la fijación del CO2 𝑄2(𝐿/𝑠) 𝐶2(𝑚𝑜𝑙/𝐿). 

La concentración de CO2 que ingresa al fotobiorreactor se supone constante igual a un 

valor de 0.013 𝑚𝑜𝑙/𝐿. Adicionalmente, se asume que los caudales de salida suman 

4.59 𝐿/𝑠 (𝑄3 = 4.59 − 𝑄2) y la velocidad del gas 𝑣𝑔𝑎𝑠 = 𝑄2 𝐴𝑠𝑏⁄ , donde 𝐴𝑠𝑏 es el área de la 

sección transversal de la columna de burbujeo.  

Para la sección liquida del burbujeador se aplica el mismo principio de conservación, 

obteniendo la siguiente expresión (Gómez Pérez., 2018):  

𝑑𝑁𝐶𝑂2,𝐿𝑜𝑢𝑡

𝑑𝑡
=

𝑣𝐴𝑠,𝑃𝐵𝑅

𝐴𝑠𝑏
(𝐶𝐶𝑂2,𝐿 𝑃𝐵𝑅𝑜𝑢𝑡

− 𝐶𝐶𝑂2,𝐿 𝑜𝑢𝑡 𝐵𝑢𝑟𝑏) + 𝐾𝐿𝑎 (𝐻𝐶𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡 − 𝐶𝐶𝑂2,𝐿 𝑃𝐵𝑅𝑜𝑢𝑡
) (2

− 41) 

Para el coeficiente de transferencia de masa 𝐾𝐿𝑎, la constante de equilibrio de la ley de 

Henry, la longitud del burbujeador 𝐿𝑏 , el área del fotobiorreactor y del burbujeador, se 

tomaron de los valores propuestos por (Gómez Pérez., 2018). 

En lo que concierne a la tubería del equipo, los autores de (Salguero-Rodríguez et al., 

2018) modelan el fotobiorreactor como una serie de reactores CSTR, a diferencia de 

otros modelos en la literatura este posee la ventaja de incorporar el efecto de los ciclos 

luz-oscuridad en  la cinética de crecimiento de la biomasa (Salguero-Rodríguez et al., 

2018). Inicialmente los autores  (Salguero-Rodríguez et al., 2018) proponen los balances 
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molares en el sistema junto con la expresión general para la cinética de crecimiento de la 

biomasa: 

 

 Figura 2-8: Tubería del fotobiorreactor de n secciones (Salguero-Rodríguez et al., 2018) 

 

𝜇 = 𝑘𝛾𝑥2 − 𝑀𝑒  (2 − 42) 

𝑑𝐶𝑂2,𝐿 𝑃𝐵𝑅𝑜𝑢𝑡

𝑑𝑡
= (

𝑣

𝐿1
(𝐶𝐶𝑂2,𝐿𝑜𝑢𝑡 𝐵𝑢𝑟𝑏

− 𝐶𝐶𝑂2,𝐿 𝑃𝐵𝑅𝑜𝑢𝑡
) −

2.56𝜇𝐶𝑏

𝑀𝑤𝐶𝑂2

)  (2 − 43) 

𝑑𝑂2

𝑑𝑡
= (

𝑣

𝐿1
 (𝐶𝑂2,𝑖𝑛

− 𝐶𝑂2
 ) +

1.866𝜇𝐶𝑏

𝑀𝑤𝑂2

)  (2 − 44) 

𝑑𝐶𝑏

𝑑𝑡
= (

𝑣

𝐿1
(𝐶𝑏,0 − 𝐶𝑏) + 𝜇𝐶𝑏)  (2 − 45) 
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𝑑𝑥1

𝑑𝑡
= (−𝛼𝐼 + 𝛾𝑥2 + 𝛿𝑥3)  (2 − 46) 

𝑑𝑥2

𝑑𝑡
= (𝛼𝐼 + 𝛽𝐼𝑥2 − 𝛾𝑥3) (2 − 47) 

𝑑𝑥3

𝑑𝑡
= (𝛽𝐼𝑥2 − 𝛿𝑥3)  (2 − 48) 

La ecuación (2-42) describe la cinética de crecimiento de la biomasa (1/𝑠) donde 

𝑘, 𝛾,𝑀𝑒,son parámetros reportados en la tabla 2-4. Las expresiones (2-43)-(2-45) 

describen la dinámica de las concentraciones de CO2 (𝑚𝑜𝑙/𝑙), oxígeno (𝑚𝑜𝑙/𝐿) y 

biomasa (𝑔/𝐿) en el líquido, respectivamente (Salguero-Rodríguez et al., 2018). 

Finalmente las ecuaciones (2-46)-(2-48) describen las unidades fotosintéticas, siendo 

(𝑥1, 𝑥2, 𝑥3) siendo el estado de reposo, el estado activado y el estado foto inhibido de la 

microalga, cabe resaltar que (2-52),(2-54) solo son consideradas para n=1 (Salguero-

Rodríguez et al., 2018).  

En la literatura se encuentran diversas expresiones para la iluminación en el 

fotobiorreactor, como es el caso de (Luo & Al-Dahhan, 2004), (Grima et al., 1997). En 

(Luo & Al-Dahhan, 2004) los autores en su modelo de iluminación tienen en cuenta  la 

presencia de un medio no transparente y la luz experimentada por las células, en (Grima 

et al., 1997) presentan una ecuación para calcular la iluminación promedio en todo el 

sistema. A diferencia de (Luo & Al-Dahhan, 2004), (Grima et al., 1997) los autores 

presentan la siguiente ecuación, teniendo en cuenta el impacto de los ciclos luz 

oscuridad en el crecimiento de la biomasa, como se mencionó anteriormente: 

𝐼 (
𝜇𝐸

𝑚2 𝑠
) = ∑𝐴𝑖

3

𝑖=1

𝑠𝑒𝑛(𝐹𝑝𝑣𝑖𝑡) + 𝐵 (2 − 49) 

𝐵 = 𝐼0 −
𝐴𝑡 𝐼0

2
  (2 − 50) 

𝐴𝑡 = 𝐵𝑖 tan
−1(𝐶𝑥 + 𝐷)  (2 − 51) 

𝑥 = log10 𝐶𝑏  (2 − 52) 

𝐹𝑝1 = 2.9798𝑣 − 0.1362  (2 − 53)  

𝐹𝑝2 = 3.0205𝑣 − 0.1874  (2 − 54) 

𝐹𝑝3 = 3.0546𝑣 − 0.1671 (2 − 55) 

𝐴𝑝1 =
1

2.2241 ∗ 10−5𝑣 + 8 ∗ 10−8
 (2 − 56) 

𝐴𝑝2 =
1

2.2241 ∗ 10−5𝑣 + 2.9 ∗ 10−7
 (2 − 57) 
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𝐴𝑝3 =
1

2.448 ∗ 10−5𝑣 + 8 ∗ 10−8
  (2 − 58) 

Los parámetros empleados para simular las ecuaciones (2-46) a (2-58) se encuentran 

plasmados en la tabla 2-5: 

 

Parámetros  

k 3,65E-04 

Me(1/s) 1,64E-05 

(1/Em2) 1,94E-03 

(1/Em2) 5,78E-04 

(1/s) 4,80E-04 

(1/s) 1,46E-01 

d(m) 0,05 

CO2i(mol/L) 0 

CCO2(mol/L) 0,02 

I0(E/m2s) 330 

v(m/s) 0,3 

Q2(L/s) 10 

Q3(L/s) 0 

Tabla 2-4: Parámetros empleados en la simulación del fotobiorreactor 

En diversos estudios llevados a cabo en la literatura p. ej. (Salguero-Rodríguez et al., 

2018), respecto al crecimiento de la microalga dentro del fotobiorreactor, se dice que 

depende directamente de la fotosíntesis y que esta se compone de tres estados 

principalmente, siendo estos el estado de descanso (𝑥1 ), activo (𝑥2) y foto-inhibido (𝑥3), 

siendo la cantidad luz el catalizador de la fotosíntesis, y a su vez es dicha reacción la que 

controla el crecimiento de la microalga y la cantidad de CO2 fijado.  

El proceso de recepción de luz y crecimiento de la microalga se divide en tres partes 

principalmente. 

Parte 1: Este proceso comienza en el momento en el que la microalga recibe la luz a 

través del estado de descanso 𝑥1 y recibe un estímulo por parte de esta. 

Parte 2: Al tener el microorganismo estimulado, este llega al estado activo 𝑥2 y es en 

este punto donde el proceso puede tomar dos rutas, la primera seria recibir otro fotón y 

ser foto-inhibido o transmitir la energía ganada a través de la luz a los aceptadores y 

empezar el crecimiento de la microalga, y por lo tanto la fijación de CO2 a través de la 

fotosíntesis.  

Parte 3: cuando se llega al estado foto-inhibido 𝑥3 la única opción que tiene la microalga 

es volver al estado de descanso y volver a comenzar el ciclo. 
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Luego de definir cada uno de los balances de masa y energía de la planta, en la siguiente 

figura se muestran las variables de estado consideradas para cada uno de los equipos, 

junto con sus variables manipuladas y perturbaciones. 

 

Figura 2-9: Esquema planta de gasificación con acople de fotobiorreactor 

 

2.4. Evaluación dinámica de la planta 

2.4.1. Pruebas en lazo abierto gasificador de lecho fluidizado  

Con el fin de conocer el efecto que tienen las entradas del gasificador sobre la economía 

y las emisiones de dióxido de carbono del proceso, se realizan diversas pruebas.  

Inicialmente se muestran en la tabla 2-5 los valores de las entradas y parámetros 

aplicados en la simulación del gasificador de lecho fluidizado: 

Entradas gasificador 

Fcarbon(kg/s) 0.013 

Faire(m3/s) 1,71E-04 

Fagua(m3/s) 1,02E-04 

Taire(K) 390 

Tagua(K) 390 

Tcarbon(k) 300 

Pin(atm) 1 

Fsal(m3/s) 1,24E-03 

Vlecho(m3) 0,074 
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xchar 0,392 

xcen 0,102 

xvol 0,506 

xCO 0,15 

xCO2 0,25 

xalq 0,6 

xO2 0,21 

xN2 0,79 

Tabla 2-5: Parámetros y entradas empleadas en la simulación del gasificador de lecho fluidizado 

Con los valores reportados en la tabla 2-5 se obtienen los estados estacionarios 

mostrados en la tabla 2-6, para cada una de las variables de estado: 

Estados en eq. 

Cchar(mol/m3) 1111.8 

CH2O(mol/m3) 15.2 

CCO2(mol/m3) 864.5 

CCO(mol/m3) 892.9 

CH2(mol/m3) 46.94 

CN2(mol/m3) 3.3 

Ccen(mol/m3) 50 

T(K) 1712.6 

P(atm) 1 

h(m) 0,6479 

Tabla 2-6: Estados estacionarios del gasificador de lecho fluidizado 

(Botero et al., 2013) reporta que el sistema se debe simular con un control de presión, 

por lo tanto el valor de la presión que se encuentra en la tabla 2-6 ya esta estabilizado, el 

controlador utilizado para dicha variable es del tipo PI, los parámetros de sintonia de este 

se encuentran en (Botero et al., 2013). 

Ya teniendo el sistema en estado estacionario, y la presión regulada se procede a 

realizar escalones en las entradas para observar el comportamiento del sistema en lazo 

abierto, en algunas variables relevantes del gasificador: 
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Figura 2-10: Incremento escalón de aire desde 1.71𝑥10−4 𝑚3

𝑠
 a 1.71𝑥10−2 𝑚3

𝑠
. Escalón implementado a los 

4000 𝑠. Dinámica de la temperatura y concentraciones de monóxido de carbono CO, Char y dióxido de 

carbono 𝐶𝑂2 

Como se observa en la figura 2-10 hay dos tipos de colores en las líneas de las gráficas, 

la línea azul representa las variables que tienen impacto económico considerable y la 

verde representa las que tienen impacto en las emisiones de CO2.  

La primera prueba realizada en el sistema es el incremento en el caudal de aire que 

ingresa dentro del agente gasificante, de acuerdo a la figura 2-10 incrementar el flujo de 

aire tiene un efecto negativo en la economía del proceso, ya que el monóxido de carbono 

se consume y el char efluye en mayor cantidad del equipo, sin embargo, tiene un efecto 

positivo en la reducción de emisiones de CO2 ya que este también se consume.  

En la segunda prueba del sistema se procede a incrementar el caudal de agua en el 

mismo orden de magnitud que en la primera prueba, como resultado se obtienen las 

dinámicas de la figura 2-11: 
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Figura 2-11: Incremento escalón de agua desde 1.019𝑥10−4 𝑚3

𝑠
 a 1.019𝑥10−2 𝑚3

𝑠
. Escalón implementado a los 

4000 𝑠 Dinámica de las concentraciones de monóxido de carbono CO, Char, hidrógeno 𝐻2 y dióxido de 

carbono 𝐶𝑂2 

La figura 2-11 muestra que incrementar el flujo de agua podría tener resultados positivos, 

ya que a pesar de que el monóxido de carbono se consume, el hidrogeno incrementa 

considerablemente su concentración frente a los estados estacionarios de la tabla 2-6 y 

los resultados de la figura 2-12. Frente a aspectos de reducción de emisiones de CO2 

tiene un efecto negativo, ya que la concentración del CO2 dentro del equipo se 

incrementa. 
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Figura 2-12: Incremento escalón de la presión desde 1 atm a 20 atm, Escalón implementado a los 4000 𝑠. 

Dinámica de las concentraciones de monóxido de carbono CO, Char, hidrógeno 𝐻2 y dióxido de carbono 𝐶𝑂2 

Finalmente se evalúa la respuesta del sistema frente a un incremento en la presión, se 

encuentra que aumentar la presión reduce las emisiones de CO2. Respecto a la 

economía del proceso podría tener un efecto negativo debido al consumo del monóxido 

de carbono y un valor muy similar al del estado estacionario para el hidrogeno.  

2.4.2. Evaluación dinámica del fotobiorreactor 

Con los parámetros reportados en la tabla 2-5 se lleva a cabo la simulación del 

fotobiorreactor, el experimento ejecutado consiste en incrementar la iluminación desde un 

valor de 330 𝜇𝐸/𝑚2𝑠 hasta 430 𝜇𝐸/𝑚2𝑠 para evaluar el efecto de la iluminación sobre la 

concentración de biomasa, las unidades fotosintéticas (𝑥1, 𝑥2) y la fijación de CO2:  
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Figura 2-13: Dinámica de las unidades fotosintéticas frente a un Incremento en la iluminación, 330-400 
𝜇𝐸

𝑚2𝑠
. 

Escalón implementado a los 2000 𝑠 

 

Observando la figura 2-13, se puede inferir que un alto valor en la iluminación podría 

tener un efecto negativo en la fijación del CO2, ya que aumenta de manera leve la 

concentración de CO2 en el líquido, además de un posible daño en la antena fotosintética 

de la microalga, lo que hace que disminuya el estado activo y se promueva el estado 

foto-inhibido.  

Finalmente, en la figura 2-14 se observa que la concentración de biomasa no se ve 

fuertemente afectada frente a cambios en la iluminación: 
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Figura 2-14: Concentración de biomasa frente a un Incremento en la iluminación, 330-400 
𝜇𝐸

𝑚2𝑠
. Escalón 

implementado a los 2000 𝑠 

2.5. Conclusiones  

De acuerdo con lo encontrado entorno a las simulaciones, se puede concluir que altos 

valores en el caudal de aire y de agua respecto al gasificador, podrían tener un impacto 

positivo frente a la reducción de emisiones de CO2 y negativo en aspectos de beneficio 

económico. Respecto al fotobiorreactor se observa que la iluminación no tiene un efecto 

significativo a corto plazo, siendo esta clave, ya que es una perturbación que se tendría 

en todo momento durante el proceso de fijación de CO2, por lo tanto, este análisis 

dinámico preliminar sugiere que los futuros estudios que abarquen fotobiorreactor deben 

ser evaluados a largo plazo para poder tener resultados visibles. 

Adicionalmente acoplar de forma dinámica ambos modelos resulta un reto, ya que ambos 

presentan dinámicas muy diferentes al ser una rápida y otra lenta. Además ambas 

ecuaciones diferenciales presentan estados inestables siendo estos la presión en el 

gasificador y la concentración de biomasa en el fotobiorreactor. Para la solución de 

ambos modelos se usa la función ODE15s de MATLAB y Simulink, ya que dichas 

ecuaciones necesitan pasos de tiempo variables y el método numérico debe ser implícito 

para obtener una respuesta acertada. Por los argumentos anteriores es un reto en 

términos de control encontrar el adecuado manejo de las variables anteriormente 

mencionadas (caudal de aire, agua, presión y velocidad del líquido) para obtener un 

desempeño adecuado del proceso en términos económicos y de reducción de emisiones.



 

 
 

3. Capítulo 3: Relación entre economía y 

emisiones de dióxido de carbono para la 

planta propuesta desde un punto de vista 

de estado estacionario 

3.1. Introducción 

En el primer capítulo, estudios previos (Chagas et al., 2016), (Thomassen et al., 2018), 

(Kumabe et al., 2008), (P. W. R. Adams & McManus, 2014), han encontrado el impacto 

negativo que tiene la reducción de emisiones de CO2 con procesos estándar de fijación 

(absorción, almacenamiento) sobre la economía de proceso frente a lo encontrado en el 

estado del arte. En el segundo capítulo, se propone una planta de gasificación de 

biomasa acoplado a un cultivo de microalgas para la reducción de emisiones de CO2, 

reproduciendo un escenario similar desde lo encontrado en la literatura, pero 

proponiendo fijación de CO2 a través de un fotobiorreactor tubular. Al ya tener el 

escenario propuesto para el análisis, se procede a caracterizar la relación optima entre el 

objetivo económico y la reducción de emisiones de CO2, ya que esta va en sentidos 

contrarios como se ha mencionado anteriormente. Esta última idea podría cobrar vital 

importancia en el futuro de diseño de procesos. Los aspectos económicos son 

determinantes a la hora de ejecutar un proyecto debido a que este debe generarle un 

beneficio al inversionista, y altas emisiones de CO2 generan un alto efecto invernadero 

por su acumulación en la atmosfera, por lo que, obtener una baja concentración 

mejoraría la calidad de vida de los seres humanos. 

Por lo tanto, en este capítulo se desea encontrar el efecto de los ingresos generados por 

la comercialización de la microalga sobre la economía del proceso, y evaluar si a través 

de estas se puede mitigar el impacto negativo que se tiene en la economía del proceso al 

querer dejar de emitir CO2, por lo tanto, para dicha evaluación se proponen los siguientes 

pasos:  

• Inicialmente se relacionan las variables físicas de la planta de gasificación 

desacoplada del fotobiorreactor, con sus respectivos costos de capital y 

operacionales. Adicionalmente se identifican los ingresos del proceso a través del 

carbón activado y la energía eléctrica generada. 
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• Para evaluar la oportunidad de reducción de emisiones que tiene la planta de 

gasificación desacoplada, se propone encontrar el óptimo económico del proceso 

para luego, intentar, desde la optimización multi-objetivo, involucrar un término 

que lleve reducción de emisiones de CO2, y evaluar el efecto de estas sobre la 

economía de proceso hasta llegar al óptimo de reducción de emisiones de CO2.  

• Finalizando el análisis de la planta de gasificación desacoplada, se procede a 

evaluar el óptimo económico y de reducción de emisiones de CO2 del 

fotobiorreactor visto como una unidad de proceso, con el fin de encontrar como se 

penaliza la economía al reducir emisiones de CO2.  

• Luego de tener los análisis económico-emisiones de la planta de gasificación 

desacoplada y el fotobiorreactor, se procede a evaluar el comportamiento de 

ambos procesos acoplados, y así, tratar de encontrar una respuesta para el 

efecto de los ingresos generados por las microalgas sobre la economía de 

proceso y la captura de CO2. 

 

3.2. Formulación problema de optimización. 

3.2.1. Costos de capital, operacionales e ingresos de la planta. 

De acuerdo con el esquema propuesto en la figura 2-5 se deben encontrar expresiones 

que relacionen variables físicas y dimensiones de los equipos con indicadores 

económicos para los intercambiadores de calor, gasificador de lecho fluidizado, motor de 

combustión y fotobiorreactor para el cultivo de microalgas: 

3.2.1.1. Costos de capital  

Inicialmente, (Taal et al., 2003) proponen la siguiente ecuación para los costos de capital 

del intercambiador de calor:  

𝐸𝑐 = 231𝐴0.639    𝑈𝑆𝐷   (3 − 1) 

𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎 = 633.28 Wbomba
0.71 (1 +

0.2

⎱𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎

)   𝑈𝑆𝐷    (3 − 2) 

La ecuación (3-1) corresponde al costo de la estructura del intercambiador de calor 

donde 𝐴 es el área en metros cuadrados. La ecuación (3-2) es el costo de capital de la 

bomba para poder mover el fluido refrigerante a través de todo el equipo.  

Luego de tener los costos de capital de los intercambiadores de calor, se procede a 

encontrar los del gasificador y del fotobiorreactor.  Los autores de (Asprilla, 2016) 

reportan las dimensiones de un gasificador tipo downdraft con su respectivo precio, por lo 

tanto se tomara este como base: 
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Precio gasificador lecho fluidizado 

Vreactor(m3) 0.182 

Precio (USD) 15384.62 

g USD/m3 84530.85 

Capacidad(kg/h) 50 

Tabla 3-1: Costo de capital gasificador de lecho fluidizado. 

De la tabla 3-1 se hace posible llegar a la siguiente relación:  

𝐸𝑔 = 𝛽𝑔𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟    𝑈𝑆𝐷  (3 − 3) 

La ecuación (3-3) representa el costo de la estructura del gasificador de lecho fluidizado. 

Sin embargo, Para una correcta estimación de los costos de capital involucrados en la 

operación del equipo, se supone que este posee un compresor para ingresar el aire y 

otro para el vapor de agua, adicionalmente, este está equipado con una banda 

transportadora para alimentar la biomasa al sistema: 

𝐶𝑐𝑜𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑜𝑟,𝐻2𝑂 = 358.24√𝑅𝑔/𝑅𝑟𝑒𝑓

𝑐1𝑚̇𝑎

𝑐2 −⎱𝑐𝑜𝑚𝑝

 𝑈𝑆𝐷   (3 − 4) 

𝐶𝑐𝑜𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑜𝑟,𝑎𝑖𝑟𝑒 = √𝑅𝑔/𝑅𝑟𝑒𝑓

𝑐1𝑚̇𝑎

𝑐2 −⎱𝑐𝑜𝑚𝑝

   𝑈𝑆𝐷   (3 − 5) 

𝐶𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎 = 3230.77 𝑈𝑆𝐷    (3 − 6) 

De las ecuaciones (3-4), (3-5) 𝑅𝑔 corresponde a la capacidad calorífica del gas, 𝑅𝑟𝑒𝑓 a la 

capacidad calorífica del gas de referencia que utilizaron los autores y 𝑚̇𝑎 al flujo másico 

de gas (Galanti & Massardo, 2011). Adicionalmente, las ecuaciones (3-4), (3-5) son 

ajustadas para una eficiencia del compresor del 79%, por simplicidad se asume la misma 

eficiencia para la bomba. 

Para estimar los costos de capital del motor de combustión, los autores (Galanti & 

Massardo, 2011) proponen la siguiente ecuación: 

𝐶𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 = (
𝐶𝑐1𝑚̇𝑔

𝐶𝑐2 −
𝑝𝑖𝑛
𝑝𝑜𝑢𝑡

+ 𝑔1𝑊𝑒𝑙
𝑔2  )             𝑈𝑆𝐷  (3 − 7) 

Los parámetros requeridos para la ecuación (3-7) se muestran en la tabla 3-2 y en 

(Galanti & Massardo, 2011) : 
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Parámetros motores de combustión 

Q(kW) 7,32 

Wext(kW) 15,372 

 Fgas(m3/s) 5,00E-05 

Fgas(kg/s) 5,00E-06 

Tabla 3-2: Parámetros de costos motor de combustión. 

Al tener los costos de capital de la planta desacoplada, se procede a plantear dichos 

costos para el fotobiorreactor:  

𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎,𝑃𝐵𝑅 = 633Wbomba
0.71 (1 +

0.2

⎱𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎

)   𝑈𝑆𝐷    (3 − 8) 

𝑊𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎,𝑃𝐵𝑅 = 𝑣𝑙𝑖𝑞𝐴𝑠(−∆𝑃)   𝑘𝑊 (3 − 9) 

𝑉𝑃𝐵𝑅 = 0.12 𝑚3     (3 − 10) 

𝐶𝑃𝐵𝑅 = 2051 𝑈𝑆𝐷  (3 − 11) 

𝐶𝑐𝑜𝑚𝑝,𝑃𝐵𝑅 = √𝑅𝑔/𝑅𝑟𝑒𝑓

𝑐1𝑚̇𝑎

𝑐2 −⎱𝑐𝑜𝑚𝑝

     𝑈𝑆𝐷 (3 − 12) 

La ecuación (3-8) representa el costo de capital de la bomba requerida para bombear el 

flujo de líquido a través de todo el fotobiorreactor, (3-9) consiste en la cantidad de 

energía consumida por la bomba, (3-10) y (3-11) son los costos de capital alusivos a la 

estructura del equipo y (3-12) es el costo de capital del compresor para inyectar el CO2 al 

sistema.  

Sumando las ecuaciones anteriormente descritas se obtienen los costos de capital 

totales del proceso 𝐶𝑐𝑡𝑜𝑡:  

𝐶𝑐𝑡𝑜𝑡 = 𝐸𝑔𝐼𝑐1
+ 𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎𝐼𝑐1

+ 𝐸𝑔𝐼𝑐2
+ 𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎𝐼𝑐2

+ 𝐶𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 + 𝐸𝑔 + 𝐶𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎 + 𝐶𝑃𝐵𝑅 + 𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎,𝑃𝐵𝑅

+ 𝐶𝑐𝑜𝑚𝑝,𝑃𝐵𝑅   (3 − 13) 

3.2.1.2. Costos operacionales 

Los equipos que componen la planta de la figura 2-5 necesitan para su diaria operación 

suministro de materias primas, energía, agua o algún otro tipo de servicio público, 

representando estos un costo considerable a la hora de evaluar aspectos económicos, 

por lo tanto, se deben incluir las variables físicas que representan altos gastos a 

expresiones económicas.  

Inicialmente se define el precio de la biomasa suministrada al gasificador igual a 𝑃𝑏𝑔 =

0.1 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔, el precio de la energía eléctrica para compresores, bombas y banda 

transportadora 𝑃𝑒 = 0.17  𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑊ℎ. Finalmente, al agua suministrada por la red, para la 
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operación de los intercambiadores de calor y el fotobiorreactor se le asocia un precio de 

0.86 𝑈𝑆𝐷/𝑚3. 

Como se mencionó anteriormente, el gasificador de lecho fluidizado, requiere para su 

operación suministro de aire, agua en fase gaseosa y biomasa, por lo tanto, en las 

ecuaciones (3-14), (3-15) y (3-16) se muestran los costos operacionales para cada una 

de estas variables respectivamente:  

𝐶𝑜𝑝,𝑐𝑜𝑚𝑝1 = 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 (
𝑚3

𝑠
) (−∆𝑃 ∗ 101.325)(𝑘𝑃𝑎) 

𝑃𝑒

3600
;  (−∆𝑃)[=] 𝑎𝑡𝑚    (3 − 14) 

𝐶𝑜𝑝,𝑐𝑜𝑚𝑝2 = 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑔𝑎𝑠 (
𝑚3

𝑠
) (−∆𝑃 ∗ 101.325

𝑃𝑒

3600
  + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) + 𝑏𝑎𝑙 ∗

𝑃𝑒

3600
  (3 − 15) 

𝑏𝑎𝑙 = 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔 (
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
) [(

37.47𝑘𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾
∗ 400 −

75.23𝑘𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐾
∗ 298) +

40626𝑘𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
] 

𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎 = 1𝑘𝑊ℎ ∗ 3600 (
𝑘𝐽

𝑘𝑊ℎ
) (3 − 16) 

      𝐶𝑜𝑝,𝑏𝑖𝑜 = 𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 (
𝑘𝑔

𝑠
)𝑃𝑏𝑔 + 𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎(𝑘𝑊ℎ)

𝑃𝑒

3600
      (3 − 17) 

A la hora de estimar el costo del transporte de los sólidos a través de la banda, se 

supone un caudal máximo de 0.05 𝑚3/ℎ = 50 kg/h , adicionalmente la ecuación (3-17) 

representa los costos operacionales totales del gasificador. 

Un costo operacional que no se tuvo en cuenta en el gasificador es el calentamiento de la 

biomasa a 350-400°C (Basu, 2010; Botero et al., 2013) para que el sistema empiece a 

reaccionar, por lo tanto se debe disponer de energía para poder aumentar la temperatura 

del sistema, por lo que los cálculos de la evaporación del agua del agente gasificante, y 

el incremento de la temperatura del aire se realizan en base a los flujos propuestos de 

estos mostrados en el problema de optimización (3-29) . 

Respecto a los intercambiadores de calor para el enfriamiento de gases, se tiene la 

siguiente expresión matemática, que relaciona la caída de presión en la tubería del 

refrigerante con la energía consumida para poder bombearlo de manera exitosa, además 

de su precio de venta por parte de la red: 

  

𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶𝑖
= 𝐹𝐻2𝑂,𝐵𝑜𝑚𝑏𝑎𝑖

(
𝑚3

𝑠
) (∆𝑃𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) ∗

𝑃𝑒

3600
   (3 − 18) 

 

Para la caída de presión en el intercambiador se supondrá un valor de 15 kPa, de 

acuerdo a (Henao, 2006). De manera adicional para ambos intercambiadores de calor se 

selecciona el mismo flujo de agua, ya que el flujo de gas que sale del gasificador y el 

motor es bajo. 
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Para la planta completa se desprecia la energía invertida para el transporte del gas de 

síntesis y el residual que abandona el motor, ya que este sale a alta temperatura de las 

unidades involucradas en su procesamiento, por lo tanto, los costos operacionales del 

motor son despreciados. 

Ya teniendo las expresiones para la planta de gasificación desacoplada, se plantean los 

costos operacionales asociados a la operación del fotobiorreactor, siendo el bombeo de 

líquido, el costo por ingresar el CO2 al equipo y el costo de preparación de cada cultivo:  

𝐶𝑜𝑝,𝐻2𝑂𝑃𝐵𝑅 = 𝑣𝑙𝑖𝑞𝐴𝑠((−∆𝑃)𝑃𝑒);    −∆𝑃 = 11 𝑘𝑃𝑎 (3 − 19) 

𝐶𝑜𝑝,𝐶𝑂2𝑃𝐵𝑅 = 𝑣𝑔𝑎𝑠𝐴𝑠(−∆𝑃)𝑃𝑒 ;    −∆𝑃 = 11 𝑘𝑃𝑎 (3 − 20) 

𝐶𝑝,𝑏 = 0.66
𝑈𝑆𝐷

𝑑í𝑎
    (3 − 21) 

Dentro de los costos operacionales totales de la planta de gasificación con acople de 

fotobiorreactor, también se involucra el mantenimiento de los equipos que la componen, 

por lo tanto:  

𝐶𝑚𝑎𝑛,𝑡𝑜𝑡 = 0.03𝐶𝑐𝑡𝑜𝑡   (3 − 22) 

3.2.1.3. Ingresos del proceso. 

Para el esquema de la figura 2-5 se identifican 4 fuentes de ingreso, inicialmente se 

supone que el char que efluye del gasificador se puede vender como carbón activado de 

bajo precio, luego se supone que la energía extraída del gas de síntesis por parte del 

motor de combustión, se puede vender como energía eléctrica directamente, 

adicionalmente se supone que el CO2 fijado aporta ingresos en bonos de carbono y para 

finalizar, se dispone la microalga cultivada en el fotobiorreactor para la venta. Las 

ecuaciones (3-23), (3-24), (3-25) y (3-26) corresponden a las expresiones matemáticas 

que representan los ingresos: 

𝐼𝑛𝑔,𝐶ℎ𝑎𝑟 =
𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟

1000 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟
(
𝑘𝑔

𝑠
)𝑃𝑐     𝑈𝑆𝐷  (3 − 23) 

𝐼𝑛𝑔,𝑔𝑎𝑠 = 𝑊̇𝑒𝑙𝑒𝑐  (𝑘𝑊ℎ) 𝑃𝑒      𝑈𝑆𝐷  (3 − 24) 

𝐼𝑏 =
𝐶𝑏 (

𝑔
𝐿)

1000
𝑉𝑃𝐵𝑅(𝐿)𝑃𝑏   𝑈𝑆𝐷   (3 − 25) 

𝐼𝑏𝑜𝑛 = (𝐹𝐶𝑂2,𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 − 𝐹𝐶𝑂2,𝑃𝐵𝑅) ∗
44

1000
  (

𝑘𝑔

𝑠
)𝑃𝐶𝑂2

     𝑈𝑆𝐷  (3 − 26) 
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De las ecuaciones anteriores, (3-23) son los ingresos por la venta de char, (3-24) 

ingresos generados por la combustión del gas de síntesis, (3-25) es el beneficio que 

genera la microalga cultivada en el fotobiorreactor, y (3-26) son los ingresos generados 

por la venta de bonos de carbono. Por otra parte,  𝑃𝑐 = 0.5 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔  (Shabangu et al., 

2014) corresponde al precio del carbón activado, 𝐶𝑏 a la concentración de biomasa 

obtenida, 𝑃𝑏 = 0.25 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔   al precio de biomasa (Fózer et al., 2020), 𝑉𝑃𝐵𝑅 al volumen 

del reactor, 𝑃𝐶𝑂2
= 3.8𝑥10−3 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 al precio del bono de carbono y (𝐹𝐶𝑂2 −

𝐹𝐶𝑂2,𝑃𝐵𝑅)(𝑘𝑔/𝑠) a la cantidad de CO2 que se deja de emitir. 

3.2.2. Optimización económica y de emisiones de CO2 de la planta de 

gasificación desacoplada 

Como se muestra en la introducción, para evaluar la relación que tiene la economía del 

proceso con la reducción de emisiones de CO2, resulta clave encontrar el óptimo 

económico y el óptimo ambiental para la planta de gasificación desacoplada, por lo tanto, 

la métrica empleada para la evaluación económica es el valor presente neto o VPN , si 

este es positivo el proceso es económicamente viable, de forma contraria, si es negativo 

resulta ser una inversión riesgosa o no viable (Rentizelas et al., 2009).   

Para definir el VPN se deben tener en cuenta los siguientes parámetros y suposiciones: 

la tasa de interés es constante igual a  𝑖 = 15% 𝐸𝐴, la inflación anual es constante e igual 

a  𝜌 = 3.18%  y la ventana de tiempo en la que se piensa realizar el estudio igual a N=20 

años, adicionalmente se supone que la planta opera de forma continua y automática las 

24 horas. Se propone la siguiente relación para proyectar el interés en el horizonte de 

tiempo establecido: 

𝐽𝑖𝑛𝑡 =

(1 − [1 +
𝑖 − 𝜌
1 + 𝜌]

−𝑁

)

(1 − 𝜌)
   (3 − 27) 

Al tener todas las suposiciones y parámetros establecidos, se procede a plantear el 

siguiente problema de optimización para encontrar el óptimo económico de la planta de 

gasificación sin acople de fotobiorreactor: 

𝑉𝑃𝑁 = 𝐹𝑐 = 𝐼𝑛𝑔𝐽𝑖𝑛𝑡 − 𝐶𝑜𝑝𝐽𝑖𝑛𝑡 − 𝐶𝑐𝑡𝑜𝑡    (3 − 28) 

max
𝑃𝑆𝑃,𝑇𝑖𝑛,𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎,𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛

𝑉𝑃𝑁     (3 − 29) 

𝑆𝑡. 𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥, 𝑢) = 0 

𝑃𝑖𝑛 = 1 (𝑎𝑡𝑚) 

390 ≤ 𝑇𝑖𝑛 ≤ 400  (𝐾) 

390 ≤ 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 ≤ 400  (𝐾) 
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𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013  (
𝑘𝑔

𝑠
) 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≤ 1.71𝑥10−3
𝑚3

𝑠
 

1.019𝑥10−6 ≤ 𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 ≤ 1.019𝑥10−5 𝑚3/𝑠     

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074 (𝑚3)  

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃 ≤ 2 (𝑎𝑡𝑚) 

Del problema de optimización en (3-29) 𝐶𝑜𝑝 es la suma de todos los costos operativos de 

la planta de gasificación sin fotobiorreactor calculados en las ecuaciones (3-14) a (3-17), 

e 𝐼𝑛𝑔 la suma de todos los ingresos presentados en las ecuaciones (3-23) a (3-26). Para 

(3-29) se decide fijar el volumen del lecho y el flujo de carbón, ya que el reactor diseñado 

por los autores de (Asprilla, 2016) ya tiene fijos estos puntos de operación, 

adicionalmente se decide tomar el set-point de la presión dentro del reactor, ya que esta 

debe ser controlada a partir del flujo total de salida, siendo este crucial en la cantidad de 

CO2 emitido y el VPN. 

Al resolver el problema de optimización a través de la función “fmincon” se encuentran 

los siguientes puntos de operación: 

Equipo Variables Resultados opt 

Gasificador 

Pin(atm) 1 

Tinagente (K) 400 

Tcarbon(K) 397 

Fcarbon(kg/s) 0.013 

Faire(m3/s) 1.71e-5 

Fagua(m3/s) 1.019e-6 

Vlecho(m3) 0.074 

Vreactor(m3) 0.0962 

Tabla 3-3: Resultados optimización económica planta de gasificación desacoplada. 

Al evaluar los resultados obtenidos en la tabla 3-3 en la función de costo, se obtiene un 

𝑉𝑃𝑁 = 7.55 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷 y un total de CO2 emitido de 3018.97 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2 en el horizonte de 20 

años planteado inicialmente. 

Posterior a evaluar el caso de obtener netamente un beneficio económico se procede a 

plantear el escenario orientado a la reducción de emisiones de dióxido de carbono 

planteado en la ecuación (3-30), donde la función objetivo es la cantidad de CO2 liberado 

por parte del proceso: 
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min
𝑃𝑆𝑃,𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎,𝑇𝑖𝑛,𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛

𝐹𝐶𝑂2𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟
    (3 − 30) 

𝑆𝑡. 𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥, 𝑢) = 0 

𝑃𝑖𝑛 = 1 (𝑎𝑡𝑚) 

390 ≤ 𝑇𝑖𝑛 ≤ 400 (𝐾) 

390 ≤ 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 ≤ 400 (𝐾) 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013  (𝐾) 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≤ 1.71𝑥10−3   
𝑚3

𝑠
 

1.19𝑥10−6 ≤ 𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 ≤ 1.19𝑥10−5
𝑚3

𝑠
 

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074 (𝑚3) 

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃 ≤ 2 (𝑎𝑡𝑚) 

La función objetivo para el problema (3-30) corresponde a la ecuación (2-32), siendo esta 

la cantidad de CO2 que sale del proceso a ser liberada al medio ambiente. Al resolver el 

problema de optimización orientado a que el proceso reduzca la mayor cantidad de CO2 

posible, se encontraron los siguientes resultados: 

Equipo Variables Resultados opt 

Gasificador 

Pin(atm) 1 

Tinagente (K) 398 

Tcarbon(K) 398 

Fcarbon(kg/s) 0.013 

Faire(m3/s) 0.0017 

Fagua(m3/s) 1.019E-06 

Vlecho(m3) 0.074 

Vreactor(m3) 0.0962 

Tabla 3-4: Resultados optimización reducción CO2 planta de gasificación desacoplada. 

Luego de obtener los resultados obtenido para el óptimo ambiental, se encontró un valor 

presente neto de 7.5405 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷. y un total de emisiones de 3017.31 𝑘𝑔 𝐶𝑂2. De 

acuerdo con lo obtenido en cada uno de los criterios de evaluación, la planta respeta la 

tendencia del estado del arte, ya que se penaliza fuertemente la economía al querer 

reducir emisiones de CO2. 
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3.2.3. Optimización económica y de emisiones de CO2 del fotobiorreactor 

De similar forma se procede a evaluar el comportamiento de la economía del 

fotobiorreactor al querer fijar mayor cantidad de CO2, al igual que en el caso anterior, 

como función objetivo se emplea el valor presente neto. En (3-31) se encuentra el 

problema de optimización planteado, asumiendo un flujo de entrada de CO2 de 0.53 𝑚𝑜𝑙/

𝑠  que en 20 años equivale a 6920 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2:  

max
𝑄2,𝑄3 , 𝑣𝑔𝑎𝑠

𝑉𝑃𝑁𝑃𝐵𝑅     (3 − 31) 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

El funcional de costo para la ecuación (3-31) corresponde a la diferencia entre la suma 

de las ecuaciones (3-23) a (3-24) y la suma de (3-19) a (3-22). Al resolver el problema de 

optimización con la función fmincon de MATLAB, se encuentra que el proceso resulta ser 

económicamente inviable, teniendo un valor presente neto de −0.23 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷 con un 

total de emisiones de 777 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2 frente a 6920 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2 que se iban a emitir inicialmente. 

Los puntos óptimos económicos del equipo corresponden a un caudal de alimentación de 

gas al fotobiorreactor de 𝑄2 = 0.01 𝐿/𝑠, una velocidad de líquido de 𝑣𝑙𝑖𝑞 = 0.1 𝑚/𝑠, y un 

caudal de gas liberado al ambiente de 𝑄3 = 4.58 𝐿/𝑠. Al evaluar la diferencia entre las 

emisiones reducidas y las emisiones que se pensaban emitir, se encuentra una reducción 

de 6143 𝑡𝑜𝑛 en el horizonte de 20 años, con un valor en bonos de carbono de 

23514 𝑈𝑆𝐷. 

Con el fin de obtener la máxima reducción de emisiones por parte del fotobiorreactor se 

replantea el problema de optimización, para orientar el proceso a la captura de CO2 y no 

al beneficio económico, empleando como función objetivo los flujos de CO2 emitidos por 

parte del proceso, dependiendo estos de las concentraciones de CO2 dentro del reactor, 

de la velocidad del líquido y de la cantidad de este sustrato suministrado al 

fotobiorreactor: 
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min
𝑄2,𝑄3 , 𝑣𝑔𝑎𝑠

𝐹𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡    (3 − 32) 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

Para (3-32) el funcional de costo corresponde al flujo de dióxido de carbono 𝐹𝐶𝑂2𝑔,𝑜𝑢𝑡 =

𝑄3 (
𝐿

𝑠
)𝐶𝐶𝑂2,𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 (

𝑚𝑜𝑙

𝐿
). Resolviendo el problema de optimización, se encuentra un valor 

para las entradas de 𝑣𝑙𝑖𝑞 = 1
𝑚

𝑠
, 𝑄2 = 4.59 𝐿/𝑠, 𝑄3 = 1𝑥10−5 𝐿/𝑠. Evaluando estos puntos 

en la función de costo se encuentra la misma tendencia que en la planta de gasificación, 

ya que en este óptimo, el proceso presenta un valor presente neto de −2.6 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷 y un 

total de emisiones de 58 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2, frente a lo que se tenía en el óptimo económico del 

fotobiorreactor, se logra una reducción de 719 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2, siendo este valor en bonos de 

carbono mayor en aproximadamente 2750 𝑈𝑆𝐷 frente al óptimo económico. A pesar de 

reducir considerablemente el CO2 en el óptimo ambiental y obtener mayores ganancias 

en bonos de carbono, se puede observar que los costos operacionales penalizan 

notablemente el valor presente neto del equipo. 

3.2.4. Optimización económica y de emisiones de CO2 de la planta de 

gasificación con acople de fotobiorreactor 

Al haber realizado el análisis de la planta de gasificación y el fotobiorreactor de forma 

desacoplada, se encuentra que en ambos equipos se castiga la economía del proceso a 

la hora de querer dejar de emitir CO2, sin embargo, resulta pertinente evaluar si al 

acoplar el fotobiorreactor a la planta de gasificación esta tendencia podría cambiar, por lo 

tanto, se propone el problema de optimización económica para el valor presente neto que 

se encuentra en (3-33), suponiendo que el gasificador opera en el óptimo económico ya 

que este presenta baja sensibilidad a la reducción de emisiones de dióxido de carbono: 

max
𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑄2,𝑄3

𝑉𝑃𝑁   (3 − 33) 

𝑆𝑡.     𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜) = 0 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 
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0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

Resolviendo el problema de optimización económica, se encuentra un valor presente 

neto de 7.14  𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷 y un total de emisiones de 1652.3  𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2. Frente a la planta de 

gasificación sin el acople del fotobiorreactor, se encuentra un decremento en el valor 

presente neto de 0.41 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷 y un decremento de emisiones de 1366 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2 siendo 

esto igual a un valor de 5180 𝑈𝑆𝐷 en bonos de carbono. En la búsqueda de tener un 

panorama más completo del comportamiento de la planta frente a aspectos económicos-

emisiones, se propone el siguiente problema de optimización, para encontrar el 

comportamiento de la planta ante un óptimo ambiental: 

min
𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑄2,𝑄3

𝐹𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡     (3 − 34) 

𝑆𝑡.     𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜) = 0 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.3 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 0.5 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 0.01
𝑚3

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 0.01 
𝑚3

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 0.01
𝑚3

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

En el punto de mínima emisión de CO2 por parte del proceso, se encuentra un valor 

presente neto de 5.16  𝑚𝑖𝑙𝑙. 𝑈𝑆𝐷 y 124.2 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2. Al compararlo con el óptimo económico 

de la planta de gasificación con acople de fotobiorreactor, se encuentra un decremento 

de 2.38 𝑚𝑖𝑙𝑙 𝑈𝑆𝐷, y una reducción de2894 𝑡𝑜𝑛 𝐶𝑂2 siendo esto en bonos de carbono 
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equivalente a 11000 𝑈𝑆𝐷. En la tabla 3-5 se muestran los resultados para cada una de 

las optimizaciones propuestas en este capitulo 

Resumen resultados 

Criterio Op. Económico Op. Red CO2 

Configuración VPN(mill.USD) CO2(ton) VPN(mill.USD) CO2(ton) 

Planta de gasificación sin 
FOTOBIORREACTOR 

7.550512821 3018.97266 7.540512821 3017.4654 

Planta de gasificación + 
FOTOBIORREACTOR 

7.138717949 1652.288 5.164358974 124.212 

Tabla 3-5: Resumen resultados optimización en estado estacionario. 

3.3. Evaluación del compromiso económico- emisiones de dióxido de 

carbono a través de optimización multi-objetivo empleando restricción 

épsilon  

Con el fin de obtener un panorama más amplio acerca de la relación que existe entre 

fijación de CO2 empleando microalgas y economía de proceso, se procede a plantear 

problemas de optimización multi-objetivo (Sadollah et al., 2015) para la planta de 

gasificación desacoplada, y con acople de fotobiorreactor, esto para obtener el conjunto 

solución de Pareto que relaciona ambos objetivos y poderlos comparar. 

3.3.1. Construcción conjunto solución de Pareto planta de gasificación 

desacoplada 

Inicialmente, se plantea el problema de optimización (3-35) con el fin de encontrar la 

región de Pareto para la planta de gasificación desacoplada, ya que esta configuración 

no incluye el decremento económico que se presenta al tener el fotobiorreactor. 

min
𝑃𝑆𝑃,𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎,𝑇𝑖𝑛

−𝑉𝑃𝑁       (3 − 35) 

𝐹𝐶𝑂2,𝑒𝑚 ≤ 𝜀 

𝑆𝑡.     𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥, 𝑢) = 0 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃 ≤ 2 (𝑎𝑡𝑚) 

390 ≤ 𝑇𝑖𝑛 ≤ 400 (𝐾) 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013 (
𝑘𝑔

𝑠
) 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≤ 1.71𝑥10−3 (𝑚3/𝑠 ) 

1.19𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 ≤ 1.19𝑥10−3 (𝑚3/𝑠) 

𝑃𝑖𝑛 = 1 (𝑎𝑡𝑚) 
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𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074 𝑚3 

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

Al resolver el problema de optimización con la herramienta fmincon de MATLAB y variar 

el parámetro épsilon, siendo este el que restringe la cantidad de CO2 emitido por parte 

del proceso en estado estacionario, se encuentra el siguiente conjunto de puntos de 

Pareto o región de Pareto:  

 

Figura 3-1: Región de Pareto planta de gasificación desacoplada. 

De la figura 3-1 se puede inferir que la oportunidad de reducción de emisiones de dióxido 

de carbono de la planta de gasificación desacoplada desde el diseño de proceso es baja, 

adicionalmente, al querer reducir el CO2 emitido se penaliza la economía, por lo tanto, se 

podría concluir que en este caso no resulta conveniente diseñar la planta de gasificación 

desacoplada en búsqueda de un beneficio de reducción de emisiones. Con el resultado 

anteriormente obtenido, se toma la decisión de operar el gasificador en estado 

estacionario en los puntos de optima economía 𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜). 
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3.3.2. Construcción conjunto solución de Pareto planta de gasificación con 

acople de fotobiorreactor 

Al caracterizar la relación entre economía y reducción de emisiones de CO2 para la 

planta de gasificación desacoplada, se procede a realizar el mismo análisis al acoplar el 

fotobiorreactor, por este motivo, se plantea el problema de optimización mostrado en (3-

36): 

min
𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑄2,𝑄3

−𝑉𝑃𝑁   (3 − 36) 

𝐹𝐶𝑂2,𝑜𝑢𝑡 ≤ 𝜀 

𝑆𝑡.      𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜) = 0 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

Los resultados para el problema de optimización multi-objetivo en (3-36) se muestran en 

la figura 3-2:  



62 Análisis estático y dinámico proceso gasificación y fotobiorreactor  Título de la tesis o trabajo de investigación 

 

 

Figura 3-2: Región de Pareto planta de gasificación con acople de fotobiorreactor. 

Los puntos de operación económico y de reducción de emisiones que conforman el 

conjunto solución de Pareto mostrado en la figura 3-2, se muestran en la tabla 3-6, junto 

con sus respectivos multiplicadores de Lagrange para evaluar la sensibilidad de cada una 

de las restricciones: 

Criterio v(m/s) Q2(L/s) Q3(L/s) 

 Económico 

Punto óptimo 0.1 0.01 4.58 

upper 0.00E+00 0.00E+00 0.00E+00 

lower 7.34E+09 0.00E+00 7.77E+8 

Ambiental 

Punto óptimo 1 4.59 1E-4 

upper 8.12E+09 1.12E+08 0 

lower 0 0 0 

Tabla 3-6: Puntos óptimos y multiplicadores de Lagrange. 

Como se muestra en la tabla 3-6 a medida que el problema de optimización se orienta a 

obtener un mayor VPN el problema se orienta a aumentar la cantidad de CO2 emitido 𝑄3 

y reducir la cantidad de CO2 fijado 𝑄2 . Los multiplicadores de Lagrange dan indicios de 

cual restricción tiene un fuerte efecto para poder minimizar la función de costo, y así, 

cumplir con las condiciones de optimalidad de Kuhn-Tucker. Un caso que se evidencia en 

la tabla 3-6 es el del óptimo económico, ya que el multiplicador de Lagrange inferior, para 
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la velocidad del líquido tiene una alta influencia sobre los costos operacionales del 

proceso, por lo que se decide mantenerlo en un valor bajo para así encontrar el máximo 

VPN posible. 

Analizando la figura 3-2, esta muestra una caída de la economía más pronunciada que 

en la figura 3-1 a la hora de querer dejar de emitir mayor cantidad de dióxido de carbono, 

sin embargo, para una comparación más clara se procede a sobre poner ambos 

resultados en la figura 3-3: 

 

Figura 3-3: Región de Pareto planta de gasificación con acople y sin acople de fotobiorreactor. 

Como se observa en la figura 3-3 la oportunidad de reducción de emisiones de CO2 de la 

planta de gasificación con acople de fotobiorreactor es mayor que una planta de 

gasificación desacoplada. Adicionalmente se observa que, al tener el fotobiorreactor con 

la planta de gasificación, no se compromete el óptimo económico global de forma 

significativa. 

Lo encontrado en la figura 3-3 podría interpretarse como un buen resultado desde un 

punto de vista ambiental, ya que es posible encontrar una mejora de reducción de 

emisiones sin un fuerte decremento en la economía del proceso de gasificación. 
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3.3. Conclusiones 

De acuerdo con los resultados obtenidos, el proceso de gasificación acoplado con el 

fotobiorreactor sigue presentando la misma tendencia que las biorrefinerías vistas en el 

estado del arte, en aspectos de reducción de CO2 y económicos. Sin embargo, al acoplar 

un fotobiorreactor al proceso, se observa una gran cantidad de emisiones reducidas, pero 

castigando levemente la magnitud del VPN. 

Del caso de estudio de la sección 3.3.2. se puede inferir que el fotobiorreactor hace que 

reducir emisiones de CO2 no sea tan costoso, por lo que incentivar la investigación en un 

prototipo de este equipo económicamente viable podría ayudar bastante a la hora de 

reducir las emisiones de dióxido de carbono y a su vez, hacerlo atractivo para su costo 

de construcción y operación en un proyecto de ingeniería.  Sin embargo, hay que tener 

en cuenta que al tener un fotobiorreactor acoplado al proceso, el objetivo de reducción de 

emisiones también va en contraposición al objetivo económico, por lo tanto, es necesario 

generar herramientas que permitan tomar decisiones al momento de valorar ambos 

objetivos. 

Comparando las magnitudes encontradas en VPN y reducción de emisiones de CO2 del 

trabajo de (Cambero et al., 2016) y el aporte hecho en el presente trabajo, la principal 

diferencia en las magnitudes encontradas se debe a la cantidad de biomasa procesada. 

En el trabajo propuesto por (Cambero et al., 2016) se procesa una capacidad máxima de 

45000 𝑡𝑜𝑛/𝑎ñ𝑜 mientras que la planta de gasificación con acople de fotobiorreactor 

propuesta, solo procesa 430 𝑡𝑜𝑛/𝑎ñ𝑜, por lo que solo se toma el trabajo de (Cambero et 

al., 2016) para evaluar la tendencia de un proceso sin captura de CO2 al acercarse a 

reducir emisiones. El análisis de la planta con acople de fotobiorreactor partiendo del 

óptimo económico y llegando al mínimo de emisiones con el cultivo de microalga, se 

considera un aporte adicional ya que en distintos trabajos reportados en la literatura no 

se observa el efecto del ingreso generado por la venta de microalga en los puntos de 

compromiso económicos-reducción de emisiones. 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 
 

4. Capítulo 4: Control económico, ambiental y 

multi-objetivo de la planta propuesta. 

4.1. Introducción al control predictivo, definición controlador económico 

y de emisiones de CO2 de forma teórica. 

Al realizar el análisis entre reducción de emisiones de CO2 y beneficio económico para la 

planta con acople de fotobiorreactor, se encuentra que la relación continúa siendo 

contraproducente tal y como se encuentra en la literatura, sin embargo, el fotobiorreactor 

tiene una gran actuación a la hora de reducir emisiones de CO2, y este surge como una 

oportunidad para tratar de acercar ambos criterios, en caso de que este sea optimizado o 

se logre una modificación en los precios involucrados en su operación para lograr su 

viabilidad económica. 

Analizando los resultados del capítulo 3 se encuentra que desde el estado estacionario 

es poca la oportunidad de acercar el óptimo de reducción de emisiones de CO2 al óptimo 

económico, sin embargo, es pertinente evaluar la dinámica del proceso ya que es posible 

que ciertas perturbaciones o sucesos que ocurran durante la operación de este, puedan 

aprovecharse para lograr resultados positivos frente a estos dos criterios. Una técnica 

muy útil que se ha venido empleando para orientar la operación del proceso a un objetivo 

específico (económico, eficiencia energética, etc.), es el control predictivo basado en 

modelo, en sus siglas en ingles MPC (Model Predictive Control). El MPC es un problema 

de optimización normalmente utilizado para calcular acciones de control , el cual optimiza 

un índice de desempeño o un funcional de costo en un horizonte de predicción, 

aprovechándose de un modelo dinámico de la planta para obtener información del 

comportamiento futuro del sistema (Carlos E. et al., 1989). Cabe resaltar que el MPC no 

indica una manera específica de calcular una acción de control, pero si versatilidad a la 

hora de proponer métodos o formas de controlar un sistema (Limon et al., 2005). El 

cálculo de la acción de control se realiza cada vez que se realimentan los estados, por 

cada realimentación se realiza una predicción y posteriormente se realiza el cálculo de 

las acciones de control (Limon et al., 2005). Las principales características del 

controlador se citan a continuación (Carlos E. et al., 1989):  

• Requiere un conocimiento básico de control porque sus conceptos son muy 

intuitivos y su sintonía es relativamente sencilla.  
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• Se puede utilizar para controlar diferentes tipos de procesos, aquellos con 

dinámicas sencillas y otros con dinámicas complejas, incluyendo altos tiempos muertos y 

por último sistemas inestables. 

• Es sencillo de implementar el caso multivariable. 

•  Su manejo de restricciones es conceptualmente simple y estas pueden ser 

añadidas durante el diseño del proceso. 

• Es muy útil cuando se conocen referencias futuras como procesos por lotes y 

aplicaciones en robótica. 

Para ejemplificar, un MPC típico en problemas de control es el regulatorio, este utiliza un 

funcional tipo cuadrático, en este funcional se penaliza la desviación de los estados y de 

las entradas de su valor óptimo de estado estacionario durante la predicción. Durante los 

avances que se han hecho en control como se muestra en los antecedentes se ha 

desarrollado una nueva estrategia de MPC la cual adopta en nombre de EMPC o MPC 

económico, se puede identificar dicha formulación Cuando se utiliza una función de costo 

con objetivos económicos y no regulatorios. Dicho MPC es empleado con el fin de seguir 

una trayectoria óptima económica del proceso junto con el cumplimiento de las debidas 

restricciones (restricciones en los estados, entradas y cambiantes en el tiempo) (del Rio-

Chanona et al., 2016). 

En la sección 1.3.2. del texto se muestra un análisis detallado del efecto de tener un 

controlador económico o MPC económico implementado en procesos como 

fotobiorreactores y biorrefinerías. En las referencias analizadas ((del Rio-Chanona et al., 

2016), (Juneja & Murthy, 2018), (Prunescu et al., 2017))  se encuentra un aumento de 

productividad y del beneficio económico frente a un estado estacionario. 

Análogo al control económico, algunos autores han implementado controladores 

orientados a la reducción de emisiones de CO2 como es el caso de (Tebbani et al., 

2014), allí los autores encuentran un incremento en la reducción de CO2 emitido del 18%, 

al tener el controlador en el fotobiorreactor para el cultivo de microalga empleado en la 

fijación de CO2 del proceso. 

Como se muestra en los antecedentes, los criterios de reducción de emisiones y 

económicos desde la perspectiva del control han sido evaluados por diversos autores, 

adicional a esto, también se han hecho estudios acerca de la relación de estos dos 

aspectos en la dinámica de un proceso como es el caso de los autores (Hossein Sahraei 

& Ricardez-Sandoval, 2014), allí encuentran que para fijar CO2 a partir del control deben 

de penalizar la economía del proceso, adicionalmente, el esquema propuesto por ellos 

realiza la captura del CO2 a través de absorción con amina, siendo la característica 

principal de este proceso el alto gasto energético que se emplea al operar y la 

oportunidad nula de generar ingresos por parte de este sistema de fijación. 
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4.2. Compromiso de reducción de emisiones, diseño del problema de 

control y escenario de evaluación  

Por los motivos expuestos en la sección 4.1, resulta pertinente evaluar si los ingresos 

generados por las microalgas, y el efecto de ciertas condiciones dinámicas podrían 

ayudar a mejorar la relación contra producente que existe entre los aspectos de 

reducción de emisiones y el beneficio económico, para este fin se toma de escenario la 

planta propuesta en secciones anteriores. 

De acuerdo con lo establecido al inicio de este capítulo, es posible que ciertas variables 

durante la operación del proceso tengan un efecto negativo o positivo en los indicadores 

de desempeño evaluados (economía y reducción de emisiones de CO2). Un parámetro 

que oscila durante todo un día y que es clave en la operación de un fotobiorreactor para 

el cultivo de microalgas, es la iluminación. 

Para evaluar el efecto de la variación paramétrica debida a la iluminación, se proponen 

dos escenarios para calcular cada uno de los óptimos, el primero es con un valor 

constante de iluminación, y el segundo a iluminación variable. Cabe resaltar que la planta 

siempre se encuentra irradiada por un perfil de iluminación, por lo que solo se considera 

la iluminación constante y variable para el cálculo de las acciones de control. Para la 

parte de iluminación variable se utilizan la aproximación empleada por (Salguero-

Rodríguez et al., 2018):  

 

Figura 4-1: Perfil de iluminación durante 24 h. 
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Para el caso de iluminación constante se decide encontrar la iluminación promedio que 

se genera durante las 24 horas de la figura 4-1, integrando la magnitud de la luz durante 

el día, para así encontrar un valor promedio, esto con el objetivo de corroborar el efecto 

energético que tiene la luz sobre la economía y fijación de CO2 en el fotobiorreactor: 

∫ 𝐼0(𝑡)𝑑𝑡
24ℎ

0ℎ

= 43551 (4 − 1) 

El valor de la iluminación que arroja un valor promedio similar a la integración de la 

iluminación es 𝐼0 = 725.89 
𝜇𝐸

𝑚2 𝑠
 . Por lo tanto, este será el valor empleado para realizar el 

experimento. 

Con el fin de capturar los efectos que pueda generar la iluminación sobre el proceso 

durante la operación de la planta de gasificación con acople de fotobiorreactor en todo el 

tiempo de simulación, se proponen las siguientes métricas para evaluar economía de 

proceso y emisiones de CO2 respectivamente: 

𝐵𝑁,𝑝𝑟𝑜𝑚 = ∫ 𝐵𝑁  𝑑𝑡
𝑡𝑠𝑖𝑚

0 

    [𝑈𝑆𝐷/ℎ]  (4 − 2)   ;    𝐹𝐶𝑂2,𝑝𝑟𝑜𝑚 = ∫ 𝐹𝐶𝑂2 𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑡
𝑡𝑠𝑖𝑚

0 

 [𝑘𝑔/ℎ] (4 − 3) 

En las ecuaciones (4-1), (4-2) 𝐵𝑁,𝑝𝑟𝑜𝑚 corresponde al beneficio económico promedio y 

𝐹𝐶𝑂2,𝑝𝑟𝑜𝑚 al flujo de CO2 emitido promedio, para el tiempo de simulación se asume un 

tiempo total de 24 horas, y el controlador se calcula cada hora que es cuando se 

presenta un cambio significativo en la iluminación. Se decide tomar este tiempo de 

simulación ya que la luz tiene incidencia directa en la cantidad de CO2 que se fija y el 

crecimiento de la biomasa. La siguiente figura, muestra la ruta de experimentos 

efectuada para evaluar el efecto que tiene la iluminación en el cálculo de las acciones de 

control: 
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• Iluminación constante: El escenario de iluminación constante, se considera 

cuando esta solo es constante dentro del modelo de predicción del controlador. 

Sin embargo, la planta siempre se encuentra sometida a iluminación variable. 

• Iluminación variable: El escenario de iluminación variable, se considera cuando 

el controlador conoce el perfil de iluminación, por lo tanto, la planta y el 

controlador tienen completo conocimiento de la luz durante todo el día. 

Con los experimentos anteriores, se pretende evaluar el efecto que tendría conocer el 

perfil de iluminación sobre el cálculo de las acciones de control y, a su vez, el desempeño 

del proceso en términos de beneficio económico y emisiones de dióxido de carbono. 

4.2.1. Control económico para planta de gasificación acoplada con 

fotobiorreactor, y evaluación de su desempeño desde un punto de 

vista dinámico 

Con el fin de evaluar las características dinámicas del beneficio económico y las 

emisiones de dióxido de carbono para la planta de gasificación acoplada al 

fotobiorreactor, se procede a plantear la función de costo que representa el beneficio 

económico solo teniendo en cuenta los ingresos y los costos operacionales, 

despreciando los costos de capital, el mantenimiento de la planta, las tasas de interés y 

la inflación, debido a que el análisis es realizado con un tiempo inferior a un año, 

adicionalmente se supone que el gasificador opera en el óptimo económico para mayor 

simplicidad de cálculo, ya que desde un punto de vista estático y dinámico la oportunidad 

de reducir emisiones de esta unidad de proceso es muy baja. Respecto al fotobiorreactor, 

se supone completa realimentación de estados para facilitar los cálculos y observar la 

interacción que existe entre la iluminación, economía y fijación de CO2, sin embargo, 

sería útil realizar un trabajo para la estimación de estado en estos equipos de proceso 
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como por ejemplo evaluar el desempeño de un filtro de Kalman extendido lineal y no 

lineal. 

Retomando con el planteamiento del controlador, Cada uno de los términos de su función 

objetivo se muestran a continuación: 

• Costos operacionales gasificador: 

Debido a que el agua gaseosa y el aire se alimentan por corrientes diferentes, se toma 

un costo operacional para cada uno de los compresores. 

𝐶𝑜𝑝,𝑐𝑜𝑚𝑝1 = 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 − ∆𝑃𝑃𝑒   (4 − 4) 

𝐶𝑜𝑝,𝑐𝑜𝑚𝑝2 = 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑔𝑎𝑠(−∆𝑃𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) + 𝑏𝑎𝑙 (4 − 5) 

En este inciso se tiene en cuenta el costo que conlleva el ingreso de biomasa al equipo 

de gasificación: 

𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎 =
0.3𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛(𝑘𝑔/ℎ)

𝜌𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛(𝑘𝑔/𝑚3)
  (4 − 6) 

      𝐶𝑜𝑝,𝑏𝑖𝑜 = 𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑃𝑏𝑔 + 𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎

𝑃𝑒

3600
  (4 − 7) 

• Costos operacionales del intercambiador de calor: 

Costo operacional asociado al bombeo y al suministro de agua para el enfriamiento del 

gas de síntesis y los gases de combustión:  

𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶𝑖
= 𝐹𝐻2𝑂,𝐵𝑜𝑚𝑏𝑎𝑖

(
𝑚3

𝑠
)(∆𝑃𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂)  (4 − 8) 

• Costos operacionales fotobiorreactor: 

En las ecuaciones (4-9) a (4-10) se muestran las expresiones matemáticas que 

representan cada uno de los costos operativos del equipo: 

𝐶𝑜𝑝,𝐻2𝑂𝑃𝐵𝑅 = 𝑣𝑙𝑖𝑞𝐴𝑠(𝑃𝑠 + (−∆𝑃)𝑃𝑒) (4 − 9) 

𝐶𝑜𝑝,𝐶𝑂2𝑃𝐵𝑅 = 𝑣𝑔𝑎𝑠𝐴𝑠(−∆𝑃)𝑃𝑒  (4 − 10) 

𝐶𝑜𝑝,𝑃𝐵𝑅 = 𝐶𝑜𝑝,𝐻2𝑂𝑃𝐵𝑅 + 𝐶𝑜𝑝,𝐶𝑂2𝑃𝐵𝑅 + 𝐶𝑝,𝑏 (4 − 11) 

Luego de plantear cada una de las expresiones para representar los costos 

operacionales de cada elemento de la planta, además de omitir los costos operacionales 

del motor, debido a que los gases salen calientes y con la suficiente energía para llegar a 

él, surge el primer término del funcional de costo:  

𝐶. 𝑜𝑝 = (𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔(𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) + 𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑃𝑏 + 𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎𝑃𝑒 + 𝐶𝑚𝑎𝑛 + 𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶1

+ 𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶2
+ 𝐶𝑜𝑝,𝐻2𝑂𝑃𝐵𝑅 + 𝐶𝑜𝑝,𝐶𝑂2𝑃𝐵𝑅)   (4 − 12) 

• Ingresos del proceso: 
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Posteriormente, se plantean los ingresos de la planta para dar lugar al segundo término 

de la función de costo: 

𝐼𝑛𝑔 =
𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟

1000 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟
(
𝑘𝑔

𝑠
)𝑃𝑐 + 𝑊̇𝑒𝑙𝑒𝑐𝑃𝑒 + 𝐶𝑏𝑃𝑏𝑉𝑃𝐵𝑅 + 𝑃𝐶𝑂2

(𝐹𝐶𝑂2 − 𝐹𝐶𝑂2,𝑃𝐵𝑅)  (4 − 10) 

Los ingresos considerados en la ecuación (4-10) corresponden al carbón activado que 

sale del gasificador, la energía que extrae el motor por parte del gas de síntesis, la 

cantidad de microalga producida en el fotobiorreactor y los bonos de carbono del 

proceso. 

Ya teniendo ambos términos definidos, se define la siguiente expresión que representa el 

beneficio económico de la planta, solo teniendo en cuenta criterios netamente 

operacionales para la planta de gasificación con acople de fotobiorreactor: 

𝐵𝑁,𝑝𝑙𝑎𝑛 = 𝐼𝑛𝑔 − 𝐶. 𝑜𝑝    (4 − 11) 

Las variables de estado del proceso de fijación de CO2 en el fotobiorreactor se muestran 

en la tabla 4: 

Estados proceso fotobiorreactor 

CO2, gout(mol/L) Concentración CO2 emitida a la atmosfera 

CO2, Lout, Burb(mol/L) Concentración CO2 en el líquido que sale del burbujeador 

CO2, L FBRout(mol/L) 
Concentración CO2 en el líquido que sale de la tubería del 

fotobiorreactor 

O2(mol/L) Concentración O2 en el líquido de la tubería del fotobiorreactor 

Cb(g/L) Concentración Biomasa en el líquido de la tubería del fotobiorreactor 

x1 Estado de descanso microalga 

x2 Estado activo microalga 

x3 Estado foto inhibido microalga 
Tabla 4-1, Variables de estado fotobiorreactor. 

Las variables que afectan el avance de los estados en el tiempo son los caudales de CO2 

dispuesto para ser fijado, el caudal de CO2 emitido a la atmosfera y la velocidad del 

líquido. Como se menciona anteriormente, la iluminación es considerada una 

perturbación, en la tabla 5 se muestran las entradas del proceso de fotobiorreactor: 

Entradas proceso de fotobiorreactor 

Entrada Efecto Condición 

Q2(L/s) Caudal de CO2 fijado en el fotobiorreactor Variable manipulada 

Q3(L/s) Caudal de CO2 emitido a la atmosfera Variable manipulada 

vliq(m/s) Velocidad del líquido Variable manipulada 

I(E/m2s) Iluminación externa Perturbación 
Tabla 4-2, Entradas fotobiorreactor. 
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Luego de mostrar cada una de las variables de estado y las respectivas entradas del 

proceso, un aspecto que se debe aclarar es que No hay una sintonía para el controlador 

debido a que la función de costo corresponde a la diferencia entre los ingresos y los 

costos operativos, por lo que al maximizar este objetivo de proceso, se deben de calcular 

las acciones de control que se orienten a tratar de garantizar el crecimiento de la función 

o del beneficio económico durante todo el tiempo. En resumidas palabras, el controlador 

consta de una optimización económica dinámica con realimentación del proceso. 

Con el fin de orientar la operación del proceso a un objetivo económico, se propone el 

siguiente EMPC considerando un horizonte de control de 3 y un horizonte de predicción 

de 1 hora:  

max
𝑢𝑘

∑ 𝐵𝑁,𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘

𝑁

𝑘=1

  (4 − 12) 

𝑠𝑡.        𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

       𝑥𝑘+1𝑃𝐵𝑅 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘 , 𝑄3,𝑘] 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2,𝑘 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3,𝑘 ≤ 4.59 
𝐿

𝑠
 

𝑄2,𝑘 + 𝑄3,𝑘 = 4.59
𝐿

𝑠
 

Desglosando cada uno de los términos del controlador (4-12),  𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

representa la operación del gasificador en estado estacionario en el óptimo económico, 

𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘, 𝑄3,𝑘] corresponde a la discretización del vector de control, y las demás 

restricciones a los intervalos de cada una de las entradas. 

Al simular el controlador (4-12) considerando 24 horas de simulación y calculándolo 

durante cada hora, se encuentra un beneficio económico promedio de 28.7 𝑚𝑈𝑆𝐷/ℎ, 

(𝑚 = 1𝑥10−3𝑈𝑆𝐷) y un promedio de CO2 emitido de 1.37  𝑘𝑔 𝐶𝑂2/ℎ. 

En las siguientes gráficas, se muestran las concentraciones de CO2, junto con la cantidad 

de biomasa cultivada dentro del fotobiorreactor obtenidas en el óptimo económico, junto 

con los respectivos esfuerzos de control: 
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Figura 4-2: Variables de estado MPC Económico, dinámica de la concentración de biomasa, dióxido de carbono en el 

líquido y en el gas. Controlador con conocimiento de valor promedio (constante) de iluminación. 
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Figura 4-3: esfuerzos de control MPC Económico, Caudal de dióxido de carbono ingresado al fotobiorreactor 𝑄2 y 

velocidad del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞. Iluminación considerada como variación paramétrica, controlador con conocimiento de valor 

promedio (constante) de iluminación. 

Analizando las figuras 4-3 y 4-2 el MPC económico tiene un buen desempeño, ya que los 

costos operativos del proceso se mantienen en el límite inferior de la restricción, debido a 

que estos superan los ingresos generados por el fotobiorreactor. 

4.2.2. Control de reducción de emisiones de CO2 para planta de 

gasificación acoplada con fotobiorreactor, y evaluación de su 

desempeño desde un punto de vista dinámico 

Luego de obtener los resultados para el óptimo económico, se procede a orientar el 

proceso a la mínima cantidad de CO2 emitido a través de un MPC de reducción de 

emisiones, considerando el mismo horizonte de predicción y de control que (4-12): 

min
𝑢𝑘

∑ 𝐹𝐶𝑂2 ,𝑘

𝑁

𝑘=1

  (4 − 13) 

𝑠𝑡.        𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

       𝑥𝑘+1𝑃𝐵𝑅 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘 , 𝑄3,𝑘] 
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0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2,𝑘 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3,𝑘 ≤ 4.59 
𝐿

𝑠
 

𝑄2,𝑘 + 𝑄3,𝑘 = 4.59
𝐿

𝑠
 

Empleando el controlador (4-13) se encuentra un beneficio promedio de 20.2 𝑚𝑈𝑆𝐷/ℎ y 

unas emisiones promedio de 0.1031 𝑘𝑔 𝐶𝑂2/ℎ. En las siguientes gráficas, se muestran 

los resultados obtenidos para este caso: 

 

Figura 4-4: esfuerzos de control MPC reducción de emisiones de 𝐶𝑂2, Caudal de dióxido de carbono ingresado al 

fotobiorreactor 𝑄2 y velocidad del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞. Iluminación considerada como variación paramétrica, controlador con 

conocimiento de valor promedio (constante) de iluminación. 
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Figura 4-5: Variables de estado MPC reducción de emisiones de 𝐶𝑂2. dinámica de la concentración de biomasa, dióxido 

de carbono en el líquido y en el gas. 

Analizando las figuras 4-4 y 4-5 se puede concluir que el controlador posee buenos 

resultados, ya que este, emplea la mayor cantidad de energía posible para poder fijar la 

mayor cantidad de CO2. Comparando los estados de la gráfica 4-5 con 4-2 se puede 

observar un mayor crecimiento de la biomasa dentro del fotobiorreactor, debido a mayor 

disponibilidad de sustrato. 

Luego de tener caracterizadas las condiciones de operación para cada uno de los 

objetivos de control, se procede a repetir el procedimiento a iluminación variable para el 

MPC económico y el de reducción de emisiones de CO2. El objetivo de este experimento 

es evaluar el desempeño que el controlador tendría al conocer la iluminación del medio 

externo durante las 24 horas, sin embargo, la planta para ambos casos presenta 

iluminación variable, ya que en la realidad esta no va a estar sometida a un valor 

promedio de luz, si no a un perfil de esta. 

Al resolver el controlador con conocimiento de la cantidad de luz del medio externo, se 

encuentra para el control económico un beneficio promedio de 28.7 𝑚𝑈𝑆𝐷/ℎ y un 

promedio de emisiones de 1.3694 𝑘𝑔 𝐶𝑂2/ℎ . Finalmente, para el control de reducción de 

emisiones, se encuentra un beneficio promedio de 20.7  𝑚𝑈𝑆𝐷/ℎ y un promedio de 

emisiones de 0.1034 𝑘𝑔 𝐶𝑂2. 
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De los resultados encontrados para la planta con acople de fotobiorreactor se puede 

inferir que la iluminación no tiene un efecto significativo ni en la fijación de CO2 ni en la 

economía del proceso desde un punto de vista dinámico 

4.2.3. Evaluación del compromiso dinámico para la planta acoplada al 

fotobiorreactor a través de un controlador multi-objetivo. 

En el inciso anterior se encuentra que el controlador a través del efecto dinámico que 

produce la iluminación no genera un efecto significativo en los criterios de desempeño del 

proceso, sin embargo, con el objetivo de tener una visión más amplia con lo que podría 

suceder en otros puntos compromiso económico-emisiones del proceso, se plantea el 

siguiente MPC multi-objetivo resuelto a través del método de restricción épsilon: 

max
𝑢𝑘

∑ 𝐵𝑁,𝑘

𝑁

𝑘=1

  (4 − 14) 

𝑠𝑡. ∑ 𝐹𝐶𝑂2,𝑘

𝑁

𝑘=1

≤  𝜀 

 𝑠𝑡.        𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜 , 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

       𝑥𝑘+1𝑃𝐵𝑅 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘 , 𝑄3,𝑘] 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2,𝑘 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3,𝑘 ≤ 4.59 
𝐿

𝑠
 

𝑄2,𝑘 + 𝑄3,𝑘 = 4.59
𝐿

𝑠
 

Inicialmente el controlador (4-14) se resuelve considerando iluminación constante, y 

luego con iluminación variable, sin embargo, como se mencionó anteriormente la planta 

siempre va a estar sometida a luz variable con el fin de recrear lo que sucede en la 

realidad. Los términos que diferencian el controlador (4-14) con el (4-12) es que para 

este caso se añade el objetivo de reducción de emisiones ∑ 𝐹𝐶𝑂2 𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘
𝑁
𝑘=1 ≤  𝜀 lo que lo 

convierte en un controlador multi-objetivo, donde 𝜀 es un parámetro de sintonía que al 

disminuir su valor la operación del proceso se orienta a reducir emisiones. 
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Figura 4-6: Conjunto de Pareto iluminación variable vs constante variando el parámetro 𝜀 desde valores altos de emisión 

de dióxido de carbono, a valores bajos. 

Observando la figura 4-6 se encuentra que el controlador a través de la iluminación 

variable posee una mayor inclinación hacia la fijación de CO2 en los puntos compromiso, 

y respecto a los puntos económicos, la diferencia es muy baja en términos de magnitud, 

sin embargo, al orientar el proceso a tener una mayor reducción de emisiones es de 

esperarse que de alguna forma se castiguen los costos operativos. 

De los resultados anteriores se puede inferir que el control para el caso de estudio 

seleccionado no posee un efecto significativo, y que el controlador multi-objetivo a 

iluminación variable podría tener un mejor desempeño que el que considera la 

iluminación constante en términos de fijación. En la tabla 4-3 se muestran los resultados 

encontrados por el controlador multi-objetivo. 

Desempeño control multi-objetivo 

Punt
o  

Iluminación constante Iluminación variable 
Comparación criterios de 

operación 

BN,Prom(mUSD/
h) 

CO2,prom(kg/
h) 

BN,Prom(mUSD/
h) 

CO2,prom(kg/
h) 

BN,Prom(USD)(v
ar-const) 

CO2,prom(kg)(v
ar-const) 

1 28.717 1.3694 28.72 1.3694 0.00 0.00 

2 28.4 0.8347 28.20 0.8469 -0.20 0.01 

3 27.9 0.5992 27.20 0.551 -0.70 -0.05 

4 26 0.4055 24.60 0.1526 -1.40 -0.25 

5 20.2 0.1031 20.70 0.1034 0.50 0.00 
Tabla 4-3: Resultados control multi-objetivo iluminación variable vs constante. 
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En la tabla 4-3 se muestran los resultados del efecto generado por el controlador multi-

objetivo en cada uno de los criterios de desempeño del proceso a iluminación constante y 

variable. Según los puntos de evaluación, en el beneficio económico, se genera un 

decremento al comparar el control a iluminación variable con el de iluminación constante. 

Sin embargo, también se observa que el controlador a luz variable logra fijar más CO2. 

En la figura 4-7 se muestran los esfuerzos de control para el punto 4 de la tabla 4-3 a 

iluminación constante:  

 

 

Figura 4-7: Esfuerzos de control calculados cuando el controlador solo conoce un valor de iluminación Constante, planta 

sometida a iluminación variable punto 4 tabla 4-3. Caudal de dióxido de carbono ingresado al fotobiorreactor 𝑄2 y velocidad 

del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞. 

Luego de mostrar los esfuerzos de control del punto 4, se procede a mostrar la incidencia 

de estos sobre algunos estados del fotobiorreactor:  
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Figura 4-8: Variables de estado calculadas cuando el controlador solo conoce un valor de iluminación Constante, planta 

sometida a iluminación variable. Punto 4 tabla 4-3. 

Al plantear los esfuerzos de control y el efecto de estos en las variables de estado para el 

punto 4 del proceso, se procede a mostrar los mismos resultados para el punto 4 a 

iluminación variable, para poder establecer la comparación del comportamiento del 

controlador ante esta variación paramétrica.   
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Figura 4-9: Variables de estado calculadas cuando el controlador conoce el perfil de iluminación, planta sometida a 

iluminación variable. Variable punto 4 tabla 4-3. 

En la figura 4-10 se muestran los esfuerzos de control que generan las dinámicas 

mostradas en la figura 4-9: 
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Figura 4-10: Esfuerzos de control calculados cuando el controlador conoce el perfil de iluminación, planta sometida a 

iluminación variable. Variable punto 4 tabla 4-3. Caudal de dióxido de carbono ingresado al fotobiorreactor 𝑄2 y velocidad 

del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞. 

Comparando la figura 4-10 con la 4-7 se observa que el controlador a iluminación 

constante emite mayor cantidad de CO2 que el de iluminación variable, viéndose este 

efecto reflejado en la tabla 4-2 ya que se observa una reducción de emisiones de 

0.25 𝑘𝑔 𝐶𝑂2/ℎ, lo que podría indicar que, para este caso, cuando el controlador tiene 

conocimiento de la iluminación variable, se favorece la fijación de CO2 y al hacer esto 

castiga la economía. 
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4.3. Propuesta de control predictivo de negociación para el problema de 

reducción de emisiones.  

El controlador planteado en el inciso 4.2.1 resulta bastante útil a la hora de explorar la 

modificación que sufre el compromiso económico- emisiones de CO2 del proceso al 

variar la iluminación.  Al resolver el controlador (4-14) se encuentra que es posible 

mejorar la relación entre economía y reducción de dióxido de carbono emitido frente a un 

estado estacionario. Sin embargo, el problema de optimización (4-14) no está diseñado 

para orientar la operación del proceso al compromiso entre estos dos criterios, Por lo 

tanto, resulta bastante útil emplear la teoría de juegos basada en negociación para el 

desarrollo de un controlador que cumpla con este objetivo. 

La teoría de juegos basada en negociación involucra un grupo de varios individuos que 

tienen la oportunidad de colaborar para un beneficio mutuo en más de una dirección. Si 

no es posible llegar a un acuerdo, los jugadores llevan a cabo un plan alternativo el cual 

es determinado por la información disponible del evento. 

El análisis basado en teoría de juegos está dividido en los siguientes ítems: 

• El juego: Este es el principal ítem de la teoría de juegos, el juego no es más que 

el conjunto de reglas empleadas para describir las circunstancias calculadas en 

un tiempo dado. 

• El movimiento: El movimiento es la capacidad de escoger entre varias 

alternativas, estando está dentro de las reglas del juego. 

• La estrategia: La estrategia es la alternativa preferida por cada uno de los 

jugadores. 

• La decisión: La decisión es la alternativa escogida entre todos los jugadores, o 

su mayoría. 

En teoría de juegos una solución es la medida de la cantidad de satisfacción de cada uno 

de los jugadores respecto al juego. De acuerdo a (Valencia Arroyave, 2012) existen dos 

clases de juegos, el primero es el juego cooperativo, en este los individuos se pueden 

comunicar con otros para tomar la decisión y llegar a que los jugadores queden con la 

mayor satisfacción posible. Posteriormente se introducen los juegos del tipo no 

cooperativos, en esta clase los jugadores no se pueden comunicar y no es posible 

mejorar la satisfacción común. 

Una situación de negociación involucra un grupo de individuos que tienen la oportunidad 

de colaborar por un beneficio mutuo en más de una dirección, las situaciones de 

negociación normalmente se componen de 5 elementos: 

• Un grupo de individuales en una negociación. 
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• Un beneficio mutuo el cual es el objetivo de negociación, definido como una 

función de ganancia. 

• Un espacio de decisión, compuesto por todas las decisiones disponibles de los 

subsistemas. 

• Un punto de desacuerdo definido por la mínima satisfacción esperada para la 

negociación. 

• Un escenario utópico, donde todos los jugadores obtienen el máximo beneficio 

esperado. 

Según (Valencia Arroyave, 2012) existen dos tipos de juegos, los simétricos y no 

simétricos o asimétricos. De acuerdo a (Valencia Arroyave, 2012) Los juegos simétricos 

se caracterizan por:  

• Los individuos involucrados son altamente racionales 

• Cada individuo puede comparar con precisión sus deseos para varias cosas. 

• Los individuos son iguales en habilidad de negociación. 

• Cada individuo tiene un conocimiento completo de las preferencias de los otros 

participantes. 

Una de las suposiciones más importantes para los juegos simétricos es que si los 

jugadores tienen las mismas preferencias, el resultado esperado al finalizar el juego para 

ambos va a ser el mismo. 

A diferencia de los juegos simétricos, en los asimétricos los participantes no 

necesariamente tienen la misma habilidad de negociar, los individuos no conocen las 

preferencias de los otros y por esto es de esperarse que no tengan el mismo punto de 

acuerdo o desacuerdo (Valencia Arroyave, 2012). 

A partir de los resultados anteriores se ha identificado que siempre la reducción de 

emisiones va en contraposición al beneficio económico, se propone una estructura de 

control de negociación que aproveche esta característica para generar un esquema 

automático de decisión frente al problema multi-objetivo. Aplicando las definiciones 

entregadas por (Valencia Arroyave, 2012) a la planta de gasificación acoplada con 

fotobiorreactor un individuo u objetivo de control podría ser el máximo beneficio 

económico esperado en la operación, y el otro el mínimo de emisiones de dióxido de 

carbono, por lo tanto el juego planteado por ambas situaciones puede interpretarse como 

no simétrico, ya que cada individuo posee objetivos de operación diferentes debido a la 

relación contraproducente que existe entre ambos criterios. En (4-15) y (4-16) se 

muestran cada uno de los elementos que deben de negociar: 

𝑜𝑏𝑗1:𝑚𝑎𝑥 ∑ 𝐵𝑁 𝑃𝐵𝑅,𝑘 = ∑ ∅1,𝑘(𝑢𝑘)

𝑛

𝑘=1

𝑛

𝑘=1

   (4 − 15) 

𝑜𝑏𝑗2: 𝑚𝑖𝑛 ∑ 𝐹𝐶𝑂2 𝑃𝐵𝑅,𝑘

𝑛

𝑘=1

= ∑ ∅2,𝑘(𝑢𝑘)

𝑛

𝑘=1

   (4 − 16) 
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Con el fin de que los objetivos (4-15), (4-16) convivan, el autor  (Valencia Arroyave, 2012) 

propone el siguiente problema de optimización para dos objetivos de operación diferentes 

(4-17):  

max
𝑢𝑘

  (𝜂1,𝑘(𝑢𝑘) − ∅1,𝑘(𝑢𝑘)) + (𝜂2,𝑘(𝑢𝑘) − ∅2,𝑘(𝑢𝑘))   (4 − 17) 

𝜂1,𝑘 > ∅1,𝑘 

𝜂2,𝑘 > ∅2,𝑘 

𝜂1,𝑘+1 = {
𝜂1,𝑘 −∝𝑒𝑐𝑜 (𝜂1,𝑘 − ∅1,𝑘(𝑢𝑘))  ;    𝜂1,𝑘 ≥ ∅1,𝑘

𝜂1,𝑘 +∝𝑒𝑐𝑜 (∅1,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂1,𝑘)  ;   𝜂1,𝑘 < ∅1,𝑘

 

𝜂2,𝑘+1 = {
𝜂2,𝑘 +∝𝑎𝑚𝑏 (𝜂2,𝑘 − ∅2,𝑘(𝑢𝑘))  ;   𝜂2,𝑘 ≥ ∅2,𝑘

𝜂2,𝑘 −∝𝑎𝑚𝑏 (∅2,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂2,𝑘)  ;   𝜂2,𝑘 < ∅2,𝑘

 

En (4-17) ∅1,𝑘, ∅2,𝑘 corresponden a los dos criterios distintos de operación, 𝜂1,𝑘, 𝜂2,𝑘 a los 

puntos de desacuerdo entre ambos objetivos y ∝𝑎𝑚𝑏, ∝𝑒𝑐𝑜 parámetros de sintonía para 

que el controlador tenga cierta preferencia sobre un objetivo en particular. Aplicando el 

problema de optimización (4-17) al proceso seleccionado se llega al siguiente controlador 

multi-objetivo basado en negociación para la planta de gasificación acoplada con el 

fotobiorreactor: 

max
𝑢𝑘

   ∑ (𝜂2,𝑘(𝑢𝑘) − 𝐹𝐶𝑂2 𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘(𝑢𝑘))+

𝑁𝑝

𝑘=1

(𝐵𝑁 𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂1,𝑘(𝑢𝑘)) (4 − 18) 

𝑠𝑡. 𝜂2,𝑘 > 𝐹𝐶𝑂2 𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘 

𝐵𝑁 𝑃𝑙𝑎𝑛,𝑘 > 𝜂1,𝑘 

𝜂1,𝑘 = 𝑇𝑜𝑝𝑒 𝑚𝑖𝑛𝑖𝑚𝑜 𝑑𝑒 𝑑𝑖𝑛𝑒𝑟𝑜 

𝜂2,𝑘 = 𝑇𝑜𝑝𝑒 𝑚á𝑥𝑖𝑚𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑚𝑖𝑠𝑖𝑜𝑛 

𝜂1,𝑘+1 = {
𝜂1,𝑘 −∝𝑒𝑐𝑜 (∅1,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂1,𝑘)  ;   ∅1,𝑘 ≥ 𝜂1,𝑘 

𝜂1,𝑘 +∝𝑒𝑐𝑜 (𝜂1,𝑘 − ∅1,𝑘(𝑢𝑘))  ;   ∅1,𝑘 < 𝜂1,𝑘   
   

𝜂2,𝑘+1 = {
𝜂2,𝑘 +∝𝑎𝑚𝑏 (𝜂2,𝑘 − ∅2,𝑘(𝑢𝑘))  ;   𝜂2,𝑘 ≥ ∅2,𝑘 

𝜂2,𝑘 −∝𝑎𝑚𝑏 (∅2,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂2,𝑘)  ;   𝜂2,𝑘 < ∅2,𝑘  
 

       𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

       𝑥𝑘+1𝑃𝐵𝑅 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 
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𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘 , 𝑄3,𝑘] 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2,𝑘 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3,𝑘 ≤ 4.59 
𝐿

𝑠
 

𝑄2,𝑘 + 𝑄3,𝑘 = 4.59
𝐿

𝑠
 

Luego de plantear el controlador (4-18) se procede a explicar la actualización en los 

puntos de desacuerdo que lo acompañan: 

𝜂1,𝑘+1 = 𝜂1,𝑘 −∝𝑒𝑐𝑜 (∅1,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂1,𝑘)  ;   ∅1,𝑘 ≥ 𝜂1,𝑘  (4 − 19) 

𝜂1,𝑘+1 = 𝜂1,𝑘 +∝𝑒𝑐𝑜 (𝜂1,𝑘 − ∅1,𝑘(𝑢𝑘))  ;    ∅1,𝑘 < 𝜂1,𝑘   (4 − 20) 

La restricción (4-19) indica que en caso de que el beneficio económico este por encima 

del punto de desacuerdo, el proceso inclina su preferencia a tratar de negociar con el 

aspecto de reducción de emisiones, haciendo que disminuya el tope de ganancia 𝜂1,𝑘 

para el siguiente instante de tiempo, mientras que (4-20) indica que, si el beneficio 

económico se encuentra por debajo del tope mínimo, el proceso va a tratar de ganar más 

dinero. 

Para el segundo objetivo de operación se tienen las restricciones (4-21) (4-22): 

𝜂2,𝑘+1 = 𝜂2,𝑘 −∝𝑎𝑚𝑏 (𝜂2,𝑘 − ∅2,𝑘(𝑢𝑘))  ;    𝜂2,𝑘 ≥ ∅2,𝑘 (4 − 21) 

𝜂2,𝑘+1 = 𝜂2,𝑘 +∝𝑎𝑚𝑏 (∅2,𝑘(𝑢𝑘) − 𝜂2,𝑘)  ;    𝜂2,𝑘 < ∅2,𝑘   (4 − 22) 

En (4-21) se observa que en caso de que las emisiones del proceso estén por debajo del 

tope máximo de emisiones, el proceso va a tratar de orientar su operación a disminuir la 

cantidad de CO2 emitido. Análogamente, la restricción (4-22) se plantea la condición de 

que las emisiones del proceso estén por encima del tope máximo de CO2 liberado, la 

operación del proceso se orienta a incrementar la cantidad de dióxido de carbono emitido 

para así poder acercarse a negociar con el objetivo económico. 

Luego de dar una breve introducción al funcionamiento del controlador (4-18), se procede 

a evaluar el desempeño de este sobre el conjunto solución de Pareto de la planta de 

gasificación acoplada al fotobiorreactor a iluminación variable: 
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Figura 4-11: Operación del control por teoría de juegos con parámetro de sintonía red. Emisiones Disminuidas. 

Luego de resolver el controlador (4-18) se encuentra que al tener el parámetro de 

sintonía 𝛼𝑎𝑚𝑏 más pequeño que el económico, los esfuerzos de control se orientan a 

tratar de obtener el mayor beneficio económico posible, como se muestra en la figura 4-

12: 
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Figura 4-12: Esfuerzos de control a partir de teoría de juegos, 𝛼𝑎𝑚𝑏 = 1𝑥10−6 . Caudal de dióxido de carbono ingresado 

al fotobiorreactor 𝑄2 y velocidad del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞. 

De acuerdo con la figura 4-12 la magnitud del flujo de dióxido de carbono fijado 𝑄2 es 

mucho mas baja que la del flujo que se emite. Sin embargo, el controlador trata de 

mantener un compromiso, ya que al comparar los esfuerzos de control en el óptimo 

económico, el controlador de negociación opta por fijar más cantidad de dióxido de 

carbono a comparación del MPC económico.  
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Figura 4-13: Etapas de negociación del controlador por teoría de juegos, 𝛼𝑎𝑚𝑏 = 1𝑥10−6  . , 𝜂1 desacuerdo económico, 

𝜂2 desacuerdo reducción de emisiones de dióxido de carbono. 

De la figura 4-13 se infiere que ambos jugadores tienden a buscar un beneficio en 

común, adicionalmente, se observa que el parámetro de sintonía de ambiental es más 

pequeño, por lo que su participación en la negociación es mucho más baja y sigue la 

misma trayectoria que el objetivo económico, lo que hace que se emita mayor cantidad 

de CO2. 

Luego de evaluar el desempeño del controlador frente a una inclinación económica, se 

procede a incrementar el valor del parámetro de reducción de emisiones de dióxido de 

carbono, para observar si con esta modificación, el proceso logra emitir una menor 

cantidad de CO2. Obteniendo el resultado mostrado en la figura 4-14: 
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Figura 4-14: Desempeño del controlador por teoría de juegos, parámetro red. Emisiones incrementadas 

El resultado encontrado en la figura 4-14 muestra que el proceso logra ser operado por el 

controlador muy cerca del óptimo de reducción de emisiones, al disminuir la magnitud del 

parámetro de sintonía con fines económicos. En la figura 4-13 se muestran los esfuerzos 

de control encontrados para este caso: 
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Figura 4-15: Esfuerzos del controlador por teoría de juegos, 𝛼𝑎𝑚𝑏 = 1.2𝑥10−6 . Caudal de dióxido de carbono ingresado 

al fotobiorreactor 𝑄2 y velocidad del líquido 𝑣𝑙𝑖𝑞.  

De acuerdo con lo encontrado en la figura 4-15, el controlador orienta la operación del 

fotobiorreactor a fijar la mayor cantidad de CO2 posible. Análogo a los resultados 

obtenidos con el parámetro de sintonía anterior, se muestra la negociación entre el 

aspecto de reducción de emisiones y el beneficio económico: 
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Figura 4-16: Etapas de negociación del controlador por teoría de juegos, 𝛼𝑎𝑚𝑏 = 1𝑥10−8 , 𝜂1 desacuerdo económico, 

𝜂2 desacuerdo reducción de emisiones de dióxido de carbono. 

En la figura 4-16 se observa que el beneficio económico sufre una caída en su magnitud 

más pronunciada que la negociación económica de la 4-13, lo que hace que el aspecto 

de reducción de emisiones tome mayor protagonismo, y el proceso pueda dejar de emitir 

la mayor cantidad de CO2 posible. 

De los resultados anteriormente obtenidos, se infiere que el controlador de negociación 

es capaz de operar el proceso cerca de la región de Pareto, lo que permite que el usuario 

pueda elegir entre ser amigable con el medio ambiente o destinar los esfuerzos del 

proceso al beneficio económico. 
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4.4. Conclusiones. 

En el recorrido de este capítulo se encuentra que la economía del proceso se penaliza de 

forma negativa para la planta completa al tratar de emitir la menor cantidad de CO2 

posible. Adicionalmente, se puede observar que la dinámica y la iluminación del proceso 

no alteran de forma significativa la relación entre economía y reducción de emisiones. 

Por lo tanto, considerar la iluminación variable dentro de la formulación del controlador no 

hace que se pueda obtener un beneficio considerable tanto en economía como en 

reducción de emisiones de CO2. 

Respecto al control de negociación, este podría verse como un controlador que presenta 

una sintonía más intuitiva que el controlador multi-objetivo, ya que no requiere un 

profundo conocimiento del proceso, sino que, de acuerdo con la orientación que se 

quiera de la operación del proceso, el usuario solo debe elegir inclinarse sobre aspectos 

de reducción de emisiones o beneficio económico. Teniendo en cuenta los tiempos de 

cómputo, el controlador de negociación tarda en calcular la acción de control alrededor 

de 8 minutos, mientras que el multi-objetivo tarda 10 minutos.  

 

 

 

 





 

 
 

5. Conclusiones y trabajo futuro 

5.1 Conclusiones 

Acoplar un fotobiorreactor a un sistema que genera ingresos y dióxido de carbono resulta 

un tema interesante, debido a que a diferencia de otros sistemas de fijación de 𝐶𝑂2 tales 

como absorción con solvente o almacenamiento, este en particular, genera ingresos a 

través de los ingresos generados por la microalga.  

Haciendo una revisión exhaustiva de los modelos dinámicos tanto del gasificador como el 

fotobiorreactor, el control y el diseño de procesos podrían tener un impacto significativo 

sobre economía y reducción de emisiones de 𝐶𝑂2, ya que, al manipular las entradas de 

ambos equipos se observan cambios en las magnitudes de las concentraciones de cada 

una de las especies químicas, lo que, tiene un impacto directo en la calidad del producto 

terminado y sobre el dióxido de carbono liberado hacia la atmosfera.  

Encontrando la región de Pareto de la planta de gasificación con y sin acople de 

fotobiorreactor, se observa que la economía del proceso es penalizada al querer reducir 

emisiones de dióxido de carbono. Sin embargo, el fotobiorreactor podría ser un sistema 

atractivo para la fijación de dióxido de carbono, ya que el valor presente neto no se ve 

castigado de forma significativa. 

Analizando los resultados del capítulo 3, se encuentra que la variable que mayor tiene 

incidencia sobre la reducción de emisiones es la cantidad de dióxido de carbono 

inyectado al fotobiorreactor, adicionalmente, esta no representa un costo operativo tan 

alto. Observando la región de Pareto de la planta de gasificación con acople de 

fotobiorreactor, se observa un descenso bastante pronunciado al incrementar la 

velocidad del líquido y una reducción casi despreciable con esta variable, por lo que, si 

se desea encontrar un compromiso entre emisiones de dióxido de carbono y economía 

de proceso podría ser útil emplear una velocidad del líquido baja y una alta cantidad de 

gas suministrada al reactor. 

Empleando el MPC económico sobre el fotobiorreactor se encuentra que este busca 

mantener los valores en los esfuerzos de control en el valor inferior de la restricción, de 

este comportamiento se puede inferir que cuando los costos del proceso superan los 

ingresos, el control se encarga de mantener el proceso en el mínimo valor de costos 

operativos.  
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Desde un punto dinámico se observa que el conocimiento del perfil de iluminación por 

parte del controlador no genera un impacto significativo sobre el desempeño del proceso 

en términos de economía y reducción de emisiones de dióxido de carbono. Por otra 

parte, la propuesta del control basado en negociación resulta algo novedoso ya que 

permite operar el proceso dentro de la región de Pareto sin necesidad de calcularlo, 

adicionalmente, presenta una sintonía intuitiva y permite observar la interacción de cada 

uno de los objetivos en el tiempo.   

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

5.2 Trabajo futuro 

Como trabajo futuro, resultaría interesante probar otro tipo de perturbaciones en el 

controlador de negociación, como lo podría ser variaciones en los precios de las materias 
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primas y de los productos generados con la planta, adicionalmente, podría resultar 

bastante útil tratar de garantizar la estabilidad en la negociación del controlador, ya que, 

si este aspecto no es del todo estable encontrar los puntos de regulación en los que el 

proceso tiene un buen funcionamiento, adicionalmente, tratar de llevar lo encontrado a la 

aplicación sería bastante interesante para poder validar los resultados obtenidos.  

Como complemento, se podrían probar otras configuraciones de la planta propuesta, 

para verificar si con otras rutas de proceso, el gas de síntesis podría aprovecharse de 

una mejor forma, así mismo la microalga. De acuerdo con lo que diversos autores 

proponen en el estado del arte, el gas de síntesis y la microalga pueden ser 

aprovechados para producir diversos compuestos químicos, por lo que, proponer y 

modelar un proceso adicional que se encargue de incrementar el valor de los productos 

de la planta gasificador-fotobiorreactor podría llegar a ser muy interesante.  

Como otro posible caso de estudio, podría compararse el impacto económico y de 

emisiones de CO2 del fotobiorreactor con otro sistema de captura, como podría ser 

absorción física, y caracterizar los costos de esta nueva propuesta para observar el 

rendimiento de la planta ante otras posibilidades. 

Respecto al fotobiorreactor, resultaría bastante interesante evaluar las condiciones 

económicas de operación en los que este resulte económicamente viable, y si 

incrementar el número de unidades de este puede cambiar el paradigma existente entre 

economía y reducción de emisiones. Desde el punto de vista de estimación de estado y 

teoría de control, generar un estimador de estado y una estructura MPC para las 

unidades fotosintéticas podría resultar bastante útil, ya que, al presentarse un mayor 

estado activo dentro del proceso podría mejorar la fijación de dióxido de carbono y el 

crecimiento de la biomasa.  

El resultado principal de esta tesis, siendo este el controlador de negociación basado en 

teoría de juegos podría aplicarse no solo a este proceso, si no a diversos procesos que 

tengan criterios semejantes a fijación de CO2 y economía de proceso, ya que en el 

proceso propuesto el controlador logra tener un buen desempeño y orientar la operación 

de este a un objetivo en particular. 
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A. Anexo: Análisis dinámico de 

planta de gasificación desacoplada 

de fotobiorreactor 

Con el fin de evaluar las características dinámicas del beneficio económico y las 

emisiones de dióxido de carbono para la planta de gasificación desacoplada del 

fotobiorreactor, se procede a plantear la función de costo que representa el beneficio 

económico solo teniendo en cuenta los ingresos y los costos operacionales, 

despreciando los costos de capital, el mantenimiento de la planta, las tasas de interés y 

la inflación, debido a que el análisis es realizado con un tiempo inferior a un año, 

adicionalmente, para esta parte se asumen los mismos precios propuestos en el capítulo 

3 para cada uno de los costos e ingresos:  

• Costo operacional asociado al flujo de agente gasificante: 

Debido a que el agua gaseosa y el aire se alimentan por corrientes diferentes, se toma 

un costo operacional para cada uno de los compresores y el costo del calentamiento del 

aire y el agua: 

𝐶𝑜𝑝,𝑎𝑖𝑟 = 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝑐𝑎𝑙𝑎𝑖𝑟   (𝐴 − 1) 

𝐶𝑜𝑝,𝑎𝑔 = 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑔𝑎𝑠(𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) + 𝑏𝑎𝑙 (𝐴 − 2) 

 

• Costo operacional asociado al flujo de biomasa: 

En este inciso se tiene en cuenta el costo que conlleva el ingreso de biomasa al equipo 

de gasificación: 

𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎 = 1𝑘𝑊ℎ ∗ 𝑃𝑒  (𝐴 − 3) 

      𝐶𝑜𝑝,𝑏𝑖𝑜 = 𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑃𝑏𝑔 + 𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎𝑃𝑒  (𝐴 − 4) 

• Costos operacionales del intercambiador de calor:   

Costo operacional asociado al bombeo y al suministro de agua para el enfriamiento del 

gas de síntesis y los gases de combustión:  

𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶𝑖
= 𝐹𝐻2𝑂,𝐵𝑜𝑚𝑏𝑎𝑖

(
𝑚3

𝑠
) (∆𝑃𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂)  (𝐴 − 5) 

Luego de plantear cada una de las expresiones para representar los costos 

operacionales de cada elemento de la planta, además de omitir los costos operacionales 

del motor, debido a que se tiene la suposición de que los gases salen calientes y con la 

suficiente energía para llegar a él, surge el primer término del funcional de costo:  
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𝐶. 𝑜𝑝 = (𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝐹𝐻2𝑂,𝑎𝑔(𝑃𝑖𝑛𝑃𝑒 + 𝑃𝑠,𝐻2𝑂) + 𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑃𝑏 + 𝑊𝑏𝑎𝑛𝑑𝑎𝑃𝑒 + 𝐶𝑚𝑎𝑛 + 𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶1

+ 𝐶𝑜𝑝𝐼𝐶2
)   (𝐴 − 6) 

Posteriormente, se plantean los ingresos de la planta para dar lugar al segundo término 

de la función de costo:  

𝐼𝑛𝑔 =
𝐹𝑠𝑎𝑙𝐶𝑐ℎ𝑎𝑟

1000 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟
(
𝑘𝑔

𝑠
)𝑃𝑐 + 𝑊̇𝑒𝑙𝑒𝑐𝑃𝑒  (𝐴 − 7) 

Ya teniendo ambos términos definidos, se define la siguiente expresión que representa el 

beneficio económico de la planta, solo teniendo en cuenta criterios netamente 

operacionales:  

𝐵𝑁 = 𝐼𝑛𝑔 − 𝐶. 𝑜𝑝    (𝐴 − 8) 

Al tener ya la función de costo, se plantea el siguiente problema de programación 

dinámica para encontrar los puntos óptimos de operación del proceso, solo teniendo en 

cuenta economía de proceso:  

max
𝑢𝑘

∑ 𝐵𝑁,𝑘

𝑛

𝑘=1

    (𝐴 − 9) 

𝑢𝑘 = [𝑃𝑆𝑃,𝑘 , 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝑘] 

𝑠𝑡.        𝑥𝑘+1𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃,𝑘 ≤ 2 

𝑇𝑖𝑛 = 400 

𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 398 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝑘 ≤ 1.71𝑥10−3 

𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 = 1.019𝑥10−6 

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074;    𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

  

El horizonte de predicción para el controlador económico o MPC económico planteado en 

(A-9) son 2 horas, el horizonte de control igual a 3 y la discretización del modelo del 

gasificador a través de la función ODE15s de MATLAB. Las condiciones iniciales de las 

variables de estado correspondientes a la planta se simulan con las condiciones de la 
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tabla 2-6. Los resultados para el MPC económico en los esfuerzos de control y algunas 

variables de estado se muestran en las siguientes figuras: 

 

Figura A-1: Esfuerzos de control MPC Económico del gasificador de lecho fluidizado 
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Figura A-2: Respuesta en los estados MPC Económico gasificador de lecho fluidizado 

En la figura A-2 se encuentran resultados similares a lo encontrado en la tabla 3-3, ya 

que el controlador tiende a disminuir la presión en el sistema y el flujo de aire contenido 

en el agente gasificante, esto para tener una buena concentración de gas de síntesis y 

reducir costos operativos, además, en la figura A-2 se observa una alta concentración de 

monóxido de carbono, lo que tiene una incidencia directa en la cantidad de energía 

extraída por el motor de combustión. Adicionalmente, al mantener el flujo de aire en una 

magnitud baja se podría inferir que esta variable tiene un efecto negativo en la economía 

del proceso, ya que al ingresar aire en el sistema se promueve la combustión en el 

sistema quemándose el hidrogeno y el monóxido. 
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Luego de analizar el controlador económico, se procede a plantear el problema de 

optimización para orientar el proceso a reducir emisiones de dióxido de carbono: 

min
𝑢𝑘

∑ 𝐹𝐶𝑂2 𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟,𝑘

𝑛

𝑘=1

   (𝐴 − 10) 

𝑢𝑘 = [𝑃𝑆𝑃,𝑘 , 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝑘] 

𝑠𝑡.        𝑥𝑘+1𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃,𝑘 ≤ 2 

𝑇𝑖𝑛 = 400 

𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 398 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝑘 ≤ 1.71𝑥10−3 

𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 = 1.019𝑥10−6 

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074;    𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

Los resultados para la optimización en (A-10) se muestran en las figuras A-3,A-4 y en la 

tabla 4-1. 
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Figura A-3: Esfuerzos de control MPC reducción de emisiones del gasificador de lecho fluidizado 
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Figura A-4: Respuesta en los estados MPC reducción de emisiones gasificador de lecho fluidizado 

Los resultados de la figura A-3 coinciden con la optimización en estado estacionario 

realizada en el capítulo 3, en la figura se puede observar que el controlador mantiene el 

flujo de aire muy cerca a la restricción superior y la magnitud de la presión en un límite 

inferior.  

A pesar de que la dinámica de los estados de la figura A-2 con la A-4 es diferente, la 

variación en magnitud no es muy alta. Al observar los esfuerzos de control de la figura A-

3 se encuentra un incremento en el flujo de aire y una variación en la presión similar.  

 En la tabla A-1 se muestra el efecto que tienen los controladores en los criterios de 

economía y de reducción de emisiones: 

Criterio Promedio Eco (mUSD/h) Promedio Amb(kg/h) 

Op. Ambiental 29.6 0.2340 

Op. Económico 29.7 0.2341 
Tabla A-1: Resultados optimización dinámica gasificador de lecho fluidizado 

Los óptimos encontrados en la tabla A-1 sugieren que, desde un punto de vista dinámico 

para la planta de gasificación sin acople de fotobiorreactor, se penaliza la economía a la 

hora de querer reducir emisiones tal y como se encuentra en el análisis en estado 

estacionario de la planta, adicionalmente, la reducción en las emisiones de CO2 es muy 
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baja, lo que indica que para la planta de gasificación desacoplada no vale la pena 

orientar la operación del proceso a reducir emisiones de CO2.  





 

 
 

B. Anexo: Análisis Funciones de 

costo para los casos estáticos y 

dinámicos. 

 

1.1. Análisis funciones de costo desde un punto de vista estático 

Análisis función de costo planta de gasificación 

Para caracterizar el proceso propuesto en el trabajo de grado, el primer objetivo de 

optimización es el valor presente neto de la planta de gasificación sin acople de 

fotobiorreactor, tal y como se muestra en la ecuación 1: 

max
𝑃𝑆𝑃,𝑇𝑖𝑛,𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎,𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛

𝑉𝑃𝑁     (1) 

𝑆𝑡. 𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥, 𝑢) = 0 

𝑃𝑖𝑛 = 1 (𝑎𝑡𝑚) 

390 ≤ 𝑇𝑖𝑛 ≤ 400  (𝐾) 

390 ≤ 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 ≤ 400  (𝐾) 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013  (
𝑘𝑔

𝑠
) 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≤ 1.71𝑥10−3
𝑚3

𝑠
 

1.019𝑥10−6 ≤ 𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 ≤ 1.019𝑥10−5 𝑚3/𝑠     

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074 (𝑚3)  

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃 ≤ 2 (𝑎𝑡𝑚) 



124 Análisis estático y dinámico gasificador y fotobiorreactor 

 
 

Analizando la ecuación 1, se observan 4 variables de decisión principalmente, siendo 

estas el ajuste en la presión del gasificador, el caudal y la temperatura del agente 

gasificante junto con la temperatura de ingreso de la materia prima. Del análisis dinámico 

preliminar en el capítulo 2 del trabajo de grado se observa que el caudal de aire y agua 

poseen una alta influencia sobre la función de costo ya que son los principales implicados 

en la producción y consumo de las especies químicas dentro del equipo, por lo que se 

procede a construir la función de costo gráficamente con estos dos flujos y cambiando el 

ajuste en la presión y la temperatura de ingreso de las materias primas: 

 

Figura B-1, Análisis VPN a presión constante 1 atm. 

Como se observa en la figura B-1, la temperatura no posee una alta incidencia sobre la 

magnitud del valor presente neto, en la tabla 1 se pueden observar los máximos de cada 

uno de los casos de estudio propuesto y el encontrado por la función “fmincon” de 

MATLAB: 

Casos 
Óptimo VPN (Mill. 

USD) Tin(K) Psp(atm) Qaire(m3/s) Qagua(m3/s) 

Caso 1 7.55 389 1 1.71E-05 1.02E-06 

Caso 2 7.55 395 1 1.71E-05 1.02E-06 

Caso 3 7.55 398 1 1.86E-05 1.02E-06 

Encontrado 7.55 398 1 1.71E-05 1.02E-06 
Tabla B-1, Resultados análisis VPN a presión constante 1 atm. 

Como se observa en los datos y en la figura B-1, el máximo VPN no resulta verse 

afectado fuertemente por la temperatura ya que las concentraciones de las especies en 

cada uno de los puntos resultan ser muy similares, por lo que se podría concluir que el 

algoritmo “SQP” llego al optimo al encontrar los flujos de agua y aire que maximizan la 

función de costo. Cabe resaltar que el máximo VPN fue encontrado a partir de múltiples 
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arranques ya que se observa que la función de costo es no convexa y no suave, por lo 

que, conociendo la fenomenología del proceso y proponiendo buenos valores iniciales 

para este caso es posible garantizar la convergencia al máximo. 

Al encontrar el óptimo para el primer criterio de proceso, se procede a plantear el 

segundo problema de optimización mostrado en la ecuación 2, donde se busca encontrar 

la mínima tasa de emisión de CO2 por parte del proceso: 

min
𝑃𝑆𝑃,𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒,𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎,𝑇𝑖𝑛,𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛

𝐹𝐶𝑂2𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟
    (2) 

𝑆𝑡. 𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥, 𝑢) = 0 

𝑃𝑖𝑛 = 1 (𝑎𝑡𝑚) 

390 ≤ 𝑇𝑖𝑛 ≤ 400 (𝐾) 

390 ≤ 𝑇𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 ≤ 400 (𝐾) 

𝐹𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛 = 0.013  (𝐾) 

1.71𝑥10−5 ≤ 𝐹𝑎𝑖𝑟𝑒 ≤ 1.71𝑥10−3   
𝑚3

𝑠
 

1.019𝑥10−6 ≤ 𝐹𝑎𝑔𝑢𝑎 ≤ 1.019𝑥10−5
𝑚3

𝑠
 

𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 = 0.074 (𝑚3) 

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 1.3𝑉𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 

1 ≤ 𝑃𝑆𝑃 ≤ 2 (𝑎𝑡𝑚) 

El problema de optimización (2) maneja las mismas variables de decisión que el VPN, 

por lo que se procede a realizar el mismo análisis para 1 a presión constante. En la figura 

B-2 se observan los resultados obtenidos para este desempeño de proceso al realizar las 

respectivas variaciones en la temperatura: 
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Figura B-2, Análisis emisiones 𝐶𝑂2 a presión constante 1 atm. 

Los resultados mostrados en la figura B-2 indican que al incrementar la temperatura es 

posible emitir una mayor cantidad de dióxido de carbono, sin embargo, el mínimo de 

emisiones no se ve afectado significativamente ante cambios en este parámetro. 

En la tabla B-2 se encuentran los resultados obtenidos para este caso de estudio, 

indicando el mínimo valor de CO2 emitido y las entradas de proceso correspondientes a 

este: 

Casos CO2 (Ton) Tin(K) Psp(atm) Qaire(m3/s) Qagua(m3/s) 

Caso 1 3016.11 389 1 8.60E-04 1.02E-06 

Caso 2 3016 395 1 1.70E-03 1.02E-06 

Caso 3 3016.84 398 1 1.71E-03 1.47E-06 

Encontrado 3017.31 398 1 1.71E-03 1.02E-06 
Tabla A-2, Análisis emisiones 𝐶𝑂2 a presión constante 1 atm. 

Al comparar el óptimo encontrado y el mínimo entre los 3 casos propuestos, no se 

observa una diferencia significativa en términos de magnitud siendo esta equivalente a 

1.31 toneladas de dióxido de carbono en 20 años. Analizando el exceso de dióxido de 

carbono en ambos puntos de operación por año, se encuentra un incremento de 65 kg 

por año entre ambos puntos de operación por lo que se concluye que el óptimo 

encontrado podría considerarse un punto de mínima emisión. 

Realizando un análisis similar fijando la temperatura y variando la presión, se observa 

que esta variable no posee un efecto significativo en la economía del proceso, pero en 

criterios de reducción de emisiones no impacta positivamente el proceso ya que al 

incrementarla se observa mayor cantidad de dióxido de carbono producido dentro del 

reactor. 
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Al analizar la planta de gasificación se puede concluir que orientar el diseño del proceso 

a la reducción de emisiones resulta en vano ya que la diferencia en toneladas de CO2 

entre los óptimos económicos y reducción de CO2 es muy baja, por lo que a la hora de 

acoplar el fotobiorreactor al proceso se decide operar la planta de gasificación en el 

óptimo económico  𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜 y en estado estacionario. 

Análisis función de costo planta de gasificación con fotobiorreactor acoplado. 

Para esta parte del análisis estático, se procede a incorporar el fotobiorreactor a la planta 

de gasificación con el fin de observar cómo afecta al proceso los ingresos generados por 

la microalga y los costos asociados al fotobiorreactor. 

De forma análoga para la planta de gasificación, se procede a plantear el problema de 

optimización para encontrar el máximo económico del proceso con acople de 

fotobiorreactor tal y como se muestra en 3: 

max
𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑄2,𝑄3

𝑉𝑃𝑁   (3) 

𝑆𝑡.     𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜) = 0 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

De acuerdo con el análisis de la dinámica del proceso realizado en capítulos anteriores, 

se observa que la variable que mayor efecto tiene sobre la fijación de CO2 son los 

caudales 𝑄2 y 𝑄3, siendo estos la cantidad de dióxido de carbono enviado al 

fotobiorreactor para ser fijado y el que se libera a la atmosfera. Para evaluar la función de 

costo se varían los caudales anteriormente mencionados a diferentes valores de 

velocidad, obteniendo los resultados plasmados en la figura B-3: 
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Figura B-3, Análisis VPN Planta con acople de fotobiorreactor varias velocidades. 

Al visualizar la función de costo representada en la figura B-3, se observa que esta es 

convexa y presenta un comportamiento lineal. Observando la formulación del problema 

de optimización (3) el espacio de búsqueda lo limita la restricción lineal  𝑄2 + 𝑄3 = 4.59
𝐿

𝑠
, 

por lo que es de esperarse que el óptimo VPN este sobre una recta. Variando la 

velocidad del líquido se observa que esta tiene una influencia negativa sobre la magnitud 

del VPN por lo que es de esperarse que el máximo económico este en los mínimos 

costos operativos, siendo estos un 𝑄2, 𝑣𝑙𝑖𝑞 muy cercanos a 0. 

En la tabla B-3 se muestran cada uno de los óptimos obtenidos gráficamente y el 

encontrado por la función “fmincon” de MATLAB: 

Casos 
Óptimo VPN (Mill. 

USD) vliq(m/s) Q2(L/s) Q3(L/s) 

Caso 1 6.57 0.1 0.1 4.49 

Caso 2 5.82 0.8 0.1 4.49 

Caso 3 5.44 1 0.1 4.49 

Encontrado 7.14 0.1 0.01 4.49 
Tabla B-3, Resultados análisis VPN Planta completa varias velocidades. 

De acuerdo con los resultados obtenidos en la tabla 3, la función “fmincon” encuentra un 

máximo económico al disminuir la magnitud del flujo de líquido y gas que entran al 

equipo, esto con el fin de disminuir los costos operativos del proceso. 

Con el óptimo económico de la planta con acople de fotobiorreactor conocido, se procede 

a plantear el problema de optimización (4) para evaluar el punto de mínima emisión del 

proceso: 
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min
𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑄2,𝑄3

𝐹𝐶𝑂2,𝑔𝑜𝑢𝑡     (4) 

𝑆𝑡.     𝑓𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟(𝑥𝑒𝑐𝑜, 𝑢𝑒𝑐𝑜) = 0 

𝑓𝑃𝐵𝑅(𝑥, 𝑢) = 0 

0.3 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞 ≤ 0.5 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2 ≤ 0.01
𝑚3

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3 ≤ 0.01 
𝑚3

𝑠
 

𝑄2 + 𝑄3 = 0.01
𝑚3

𝑠
 

𝑣𝑔𝑎𝑠 =
𝑄2

𝐴𝑠,𝑏
 

Los resultados obtenidos al variar la velocidad del líquido se muestran en la figura B-4 

con cada uno de los puntos de mínima emisión obtenidos  

 

 

Figura B-4, Análisis 𝐶𝑂2 emitido Planta con acople de fotobiorreactor varias velocidades. 

Analizando cada una de las figuras obtenidas se observa que el mínimo punto de emisión 

se encuentra con la magnitud más alta de flujo de líquido y gas, sin embargo, se observa 
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que la velocidad del líquido no posee un efecto significativo sobre la fijación del dióxido 

de carbono. 

1.2. Análisis funciones de costo desde un punto de vista dinámico 

Al plantear cada una de las variables de estado y manipuladas, se procede a formular el 

controlador económico o EMPC esto con el fin de garantizar la economía optima en la 

operación del proceso. Como se muestra en el capítulo 4, el controlador funciona 

maximizando la diferencia entre los costos operativos y los ingresos del proceso, con el 

fin de encontrar el balance optimo entre ambos criterios.  

Al evaluar la función de costo económica y de reducción de emisiones se encuentra el 

resultado plasmado en la figura B-5: 

 

Figura B-5, Análisis beneficio económico y reducción de emisiones Planta con acople de fotobiorreactor 

desde un punto de vista dinámico 

 

Encontrando en secciones anteriores que la velocidad del líquido no tenía una fuerte 

influencia en términos de economía y reducción de emisiones de CO2, por lo que se 

procede a evaluar si la influencia de esta variable de control sobre la entrada podría 

cambiar al tener el perfil de iluminación en cuenta, sin embargo, en la figura B-5 se 

observa que en la región de operación establecida, la iluminación no hace que la 

velocidad tenga un efecto significativo. 

Luego de analizar el promedio de la función de costo en cuanto a métricas económicas y 

de reducción de emisiones, se procede a analizar el efecto que el controlador 

experimenta al estar sometido a la iluminación durante las 24 horas, obteniendo el 

resultado de la figura B-6: 



Bibliografía 131 

 

 

 

Figura B-6, Análisis controlador económico y reducción de emisiones en el tiempo Il. Variable 

Como se observa en la figura B-6, el objetivo de reducción de emisiones toma una forma 

similar a la del perfil de iluminación haciendo que el controlador obtenga mejores 

resultados a la hora de fijar CO2, sin embargo, al hacer esto hace que el proceso incurra 

en mayores costos operativos por lo que se puede observar la caída del beneficio 

económico. 
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C. Anexo: Efecto de la iluminación 
sobre el control regulatorio. 

1.1. Evaluación del control regulatorio en el escenario propuesto.  

Para verificar el efecto que posee la iluminación variable sobre los indicadores 

económicos y de reducción de emisiones en un punto de operación del proceso, se 

proponen los set-point de la concentración de CO2 en el líquido tanto del burbujeador 

𝐶𝐶𝑂2,𝑙𝑖𝑞 𝑏𝑢𝑟 𝑆𝑃 = 0.0106 como en la sección de la tubería del equipo 𝐶𝐶𝑂2,𝑙𝑖𝑞 𝑃𝐵𝑅 𝑆𝑃 =

0.0096
𝑚𝑜𝑙

𝐿
, siendo estos los puntos de ajuste del punto 4 de la tabla 4-3. 

Con el fin de intentar mantener el proceso en los puntos anteriormente mencionados, se 

procede a plantear un MPC regulatorio, el cual se muestra a continuación: 

min
𝑢𝑘

∑||𝑦(𝑡 + 𝑘|𝑡) − 𝑦𝑠𝑝||
2

𝑄

𝑁𝑝

𝑘=1

+ ∑||𝑢(𝑡 + 𝑘 − 1)||
2

𝑅

𝑁𝑐

𝑘=1

 (4 − 30) 

𝑠𝑠𝑡.        𝑓(𝑥𝑒𝑐𝑜 , 𝑢𝑒𝑐𝑜)𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 0 

       𝑥𝑘+1𝑃𝐵𝑅 = 𝑓(𝑥𝑘 , 𝑢𝑘) 

𝑢𝑘 = [𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 , 𝑄2,𝑘 , 𝑄3,𝑘] 

0.1 ≤ 𝑣𝑙𝑖𝑞,𝑘 ≤ 1 𝑚/𝑠 

0 ≤ 𝑄2,𝑘 ≤ 4.59
𝐿

𝑠
 

0 ≤ 𝑄3,𝑘 ≤ 4.59 
𝐿

𝑠
 

𝑄2,𝑘 + 𝑄3,𝑘 = 4.59
𝐿

𝑠
 

𝑑𝑖𝑎𝑔(𝑄) = 100 
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𝑑𝑖𝑎𝑔(𝑅) = 0.1 

Luego de resolver el controlador (4-30) se encuentran los siguientes esfuerzos de control:  

 

Figura C-1: Esfuerzos de control MPC regulatorio.   

Los esfuerzos de control de la figura 4-7 tienen la incidencia sobre algunos estados del 

fotobiorreactor, mostrados en la figura 4-8: 
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Figura C-2: Variables de estado fotobiorreactor con MPC regulatorio   

De las figuras que describen la trayectoria de los estados del gasificador y el 

fotobiorreactor, se observa que el controlador tiene dificultades en llevar la concentración 

de CO2 en el líquido al valor de referencia. Los resultados obtenidos por el controlador 

sobre las métricas económicas y de reducción de emisiones se muestran en la tabla 4-3: 

Óptimos económicos 

Iluminación BN,Prom(mUSD/h) CO2,Prom(kg/h) 

Constante  26 0.4055 

Variable  24.6 0.1526 

Variable con regulación 21.12 0.5 

Tabla C-1: Comparación punto 4 tabla 4-1. 

En la tabla 4-3 se observa que el control multi-objetivo a iluminación constante y variable 

obtienen unos valores muy similares sobre el beneficio económico y las emisiones del 

proceso, sin embargo, el despreciar el efecto de la iluminación sobre la función de costo 

y enfocarse solamente en la regulación puede llevar a que el proceso sea operado en un 

punto de bajo desempeño tanto en economía como en fijación de CO2. 


