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Resumen: Motivados por la necesidad de desarrollar una metodologia integrada de operacion
adaptada a demanda, monitoreo y control, en este trabajo se aborda el problema de modelar
de manera eficiente y confiable la relacién entre dos entradas de control (flujos de biomasa
y aire), salidas medidas (temperaturas para estimaciéon y control) y salidas no medidas
asociadas a indices de desempefio (potencia y rendimiento energético) de un reactor de
gasificacién espacialmente distribuido. El modelo en ecuaciones diferenciales parciales se
discretiza mediante diferencias finitas y se elige el nimero minimo de etapas que se requiere
para describir el comportamiento experimental a la luz de incertidumbres paramétricas y
experimentales. Se calcula el mapa de salida para la potencia y el rendimiento energético en
funcién de las entradas. Con base en este modelo entrada-estado salida no lineal dinamico, se
determinan las combinaciones de entradas que maximizan potencia y rendimiento, identificando
un compromiso fundamental entre estos dos indices de desempeno. Se discuten implicaciones
para estrategias de control y estimacién.
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1. INTRODUCCION

La gasificacién es un proceso quimico que transforma una
fuente de carbono en combustible gaseoso (por lo general,
gas de sintesis) (Basu, 2006); una fuente posible es la
biomasa, que se considera como aquel material organico
no fosilizado y biodegradable procedente de plantas, ani-
males y microorganismos, que incluye productos, subpro-
ductos, residuos y desechos de la agricultura, silvicultura
e industrias conexas, asi como las fracciones organicas no
fosilizadas y biodegradables de los residuos industriales
y municipales (de las Naciones Unidas sobre el Cam-
bio Climatico, 2005).

Para llevar a cabo el proceso de gasificacion se requiere
que la biomasa entre en contacto con un medio oxidante y
agentes gasificantes; el medio oxidante es aquel que tiene
el potencial de oxidar a la materia en reaccién, puede
ser Oy puro o aire; los principales agentes gasificantes son
CO9, H5O y Hy, estos se generan de manera auto regulada
a partir de las reacciones quimicas del proceso.

* Investigacién patrocinada por el proyecto UNAM-PAPIIT
IN109316. Luis Alvarez-Icaza (alvar@pumas.unam.mx) autor para
correspondencia.
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Figura 1. Clasificaciéon de gasificadores en funcién de
direcciéon de flujos

El gas de sintesis se constituye principalmente de C'Hy,
H>O, Hy, CO y COs3, es cominmente utilizado como
combustible para la generacién de energia térmica o
eléctrica a partir de procesos secundarios.

Un gasificador es un reactor tubular en el cual se llevan
a cabo los procesos de secado, pir6lisis, combustion y
gasificacion. Existen varias clasificaciones de los gasifica-
dores, debidas a la posicién en el reactor de las entradas:
aire y biomasa, y la salida principal: gas de sintesis; o al
estado de fluidizacién del lecho (mezcla de estado sélido
y gas)(Basu, 2006). En la clasificacién debida al flujo
mésico, existen dos tipos principales (Reed y Das, 1988):
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Figura 2. Gasificadores de flujos concurrentes

= Contracorriente: la biomasa se alimenta por la parte
superior y el aire entra desde el fondo. El gas de
sintesis sale por la parte superior, acompanado de
una gran cantidad de alquitranes y humedad, Fig.
1(a).

= Concurrentes: la biomasa y el aire fluyen en la misma
direccién, hacia el fondo del reactor. El gas de sintesis
que se obtiene tiene un bajo contenido de alquitranes,
debido a que éstos se consumen al avanzar por el
reactor, Fig. 1(b).

Dentro de la clasificacién debida al tipo de fluidizacién
del lecho se tiene: el lecho fijo o empacado, fluidizado
burbujeante, turbulento, rdpido y de transporte. En este
trabajo se hard enfasis en el lecho fijo o empacado, el
cual se refiere a un lecho estacionario de particulas que
residen sobre una rejilla, a través de la cual los gases
fluyen; cuando esto ocurre se ejerce una fuerza de arrastre
en las particulas causando una caida de presion a través
del lecho.

En los gasificadores de lecho fijo existen dos configuracio-
nes principales: la estratificada y la Imbert (Bhavanam y
Sastry, 2011); la diferencia radica en que para la primera,
la alimentacion de biomasa y aire es en la parte superior
del reactor y la seccion transversal es constante, mientras
que para la segunda, el aire se introduce en una zona don-
de existe un cambio en la geometria interna del reactor;
en la Fig. 2 se muestran ambas configuraciones.

Este articulo se enfoca en el estudio de reactores de
flujos concurrentes de lecho fijo o empacado en configu-
racién Imbert. Teniendo como punto de partida meto-
doldgico resultados previos en modelado de bajo orden
de reactores de gasificacién (Badillo-Hernandez et al.,
2013; Badillo, 2014; Santamaria-Padilla et al., 2016), en
el presente trabajo se completan dichos modelos con sa-
lidas de interés: potencia y rendimiento energético; de
igual forma se estudia el comportamiento entrada-estado-
salida, considerando los flujos de aire y biomasa como
entradas. Especificamente, el objetivo es caracterizar el
mapa estatico entrada-salida en términos de invertibilidad
monovaluada y robusta, como un medio para definir y
valorar factibilidad estdtica de una cierta demanda del
par de salida potencia-rendimiento, como un paso hacia la
solucion del problema mas general de inversién dindmica
(asociado a disefio de transiciones a lazo abierto o cerrado
entre estados estacionarios diferentes). El entendimiento
y solucién de este problema es importante para la gene-
racion de energia eléctrica bajo demanda variable. Por
lo anterior, la pregunta que se busca resolver en este

trabajo es: ;Existe factibilidad estatica y existencia de
invertibilidad monovaluada del mapa entrada-salida?

La estructura del trabajo es la siguiente: en la seccién 2
se describen brevemente los modelos existentes de bajo
orden para representar eficiente y confiablemente el com-
portamiento de gasificadores, y se establece el enfoque de
modelado a seguir; de igual forma se presenta el sistema
de gasificacion de estudio y la instrumentacién con que
cuenta. En la secciéon 3 se presentan los resultados ex-
perimentales registrados al operar el sistema de gasifica-
cién bajo dos escenarios distintos: ¢) demanda del gas de
sintesis debida a un arreglo de ventiladores y i) su uso
en un motor de combustién interna; se complementa la
seccién con resultados de simulacién obtenidos del modelo
propuesto, bajo diferentes condiciones de operacién, los
cuales permiten generar un mapa entrada-salida para la
potencia generada y una tabla de rendimiento para cada
condicién. En la secciéon 4 se retoman los resultados de la
seccién 3, para discutirlos y determinar las propiedades
bésicas del mapa entrada-salida. Finalmente, en la seccién
5 se presentan las conclusiones obtenidas a partir de lo
expuesto en el trabajo.

2. ANTECEDENTES
2.1 Modelos matemdticos de gasificadores

En el trabajo de Patra y Sheth (2015) se presenta una
revision del estado del arte sobre modelos de gasificadores
de biomasa de flujos concurrentes, donde se resalta que
los principales son los de equilibrio termodinamico, redes
neuronales artificiales (RNA), dindmica de fluidos compu-
tacional (DFC) y de combinacién de transporte y cinética.
La mayoria de ellos parten de ecuaciones diferenciales
parciales (EDP) de conservacién de masa y energia para
representar la naturaleza distribuida del gasificador. Para
resolver esta ecuaciones es necesario discretizar al sistema
por métodos de diferencias finitas o elemento finito, lo
que generalmente produce un gran niimero de ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDO) mal condicionadas, pues
poseen gran rigidez numérica y una alta sensibilidad pa-
ramétrica (Badillo, 2014).

Los modelos de transporte y cinética han sido ampliamen-
te utilizados para tratar de reproducir el comportamiento
de gasificadores en condiciones nominales de operacién, en
particular para reactores de flujos concurrentes se tienen
los trabajos de Di Blasi (2000), Shwe (2004) y Gobel et al.
(2007), por citar a algunos; en estos trabajos se realizan
discretizaciones por diferencias finitas en direccién axial
obteniendo entre 7,000-11,000 EDQOs, que representan los
balances de masa y energia, y que se obtienen de la
ecuacién de transporte generalizada (Bird et al., 1960)

Almacenamiento Conveccién Dispersién Generacién
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1)
donde: ¢ es la propiedad que se conserva por unidad de
volumen, ¢ = p para balance de masa, ¢ = pC,T para
balance de energia; u, es la velocidad del flujo convectivo
en el estado 7 : sélido o gas (s,g); D es el coeficiente
de transporte por dispersiéon; S es el término fuente
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Figura 3. Tren de N-RCTAs

generalizado y r es el vector tridimensional del sistema
de coordenadas espaciales, para el caso de reactores
tubulares y considerando sélo direccién axial se tiene que
r=(Z,0,0).

Las discretizaciones realizadas en los trabajos antes men-
cionados tienen, como se menciond, un gran numero de
EDOs, lo que dificulta el andlisis del sistema para aplica-
ciones de diseno de equipo y para técnicas de monitoreo y
control basadas en modelos. Por lo anterior, el trabajo de
Badillo (2014) consistié en reducir el orden del modelo de
un gasificador, en particular uno estratificado, capturando
la dindmica no lineal caracteristica del sistema, siguiendo
el enfoque de modelado clasico de ingenieria de reactores
quimicos (Deans y Lapidus, 1960; Levenspiel, 1962); se
representa al sistema mediante un tren de NN reactores
continuos de tanque agitado (RCTA) con retromezclado,
a partir de suposiciones de estado cuasiestacionario en
la dindamica de los gases, equilibrio térmico entre fases
y discretizacion en direccién axial por diferencias finitas.
Con ello, se consigue representar el punto de operacién
de ignicién reportado en Di Blasi (2000) (7,000 EDOs)
utilizando 3 RCTAs con un total de 9 EDOs (Badillo-
Hernandez et al., 2013).

Para el caso de reactores en configuracién Imbert, los
trabajos de Simone et al. (2013), Masmoudi et al. (2014) y
Yucel y Hastaoglu (2016) abordan el problema siguiendo
la misma linea que Di Blasi y Branca (2013) para un
gasificador estratificado con entrada secundaria de aire,
obteniendo representaciones de 5,984 — 147,000 EDOs.
El trabajo de Santamaria-Padilla et al. (2016) consistié
en aplicar la metodologia de modelado desarrollada por
Badillo (2014) a la configuracién Imbert, considerando
que en algtin tanque intermedio del tren de N RCTAs se
tiene la entrada de aire g., como se muestra en la Fig. 3,
en ella ¢ son flujos hacia atrés o de retromezclado donde
se concentran los fendmenos de transporte dispersivos, g
son flujos hacia adelante que involucran fenémenos de
transporte convectivos y una aportacién de dispersivos,
Vi es el volumen de cada tanque. Una forma general y
compacta de ver al gasificador es mediante el sistema
algebraico diferencial (2)

Xk = fk(Xl, vy Xy Xk+1yZk—152Zky Zk+1, us,ug)
zr = gr(X1,. .., Xk, Xk+1, Us, Ug) (2)
T
Xi = [szpCz i} ) . k{,,N
T
Z; = [COQ, CH2’L CCOz CCOQ, CCH4% CT’L Vs,i Ug 1]
T
u; = [Tpo mp]
T
Uy = [Ta0 4]

donde: x; son los estados lentos (densidad de biomasa y
carbonizado, pp, pc v temperatura del lecho T'); z; son los

Tabla 1. Caracteristicas del gasificador de
10kW y requerimientos de la biomasa

Rango de potencia de salida 2 — 10kW
Consumo de biomasa 160 — 320 kg/dia
Rango de flujo de gas 5 — 27 m3/hr
Tamafo de particula 1.27 - 381 cm

estados répidos (concentracién de los gases C, velocidad
de sélidos y del gas vs,vy); € es el tanque en el cual entra
el aire; uy es la alimentacién de biomasa (temperatura
de la biomasa a la entrada Tpo y gasto mdsico mp); u
es la alimentacion de aire (temperatura del aire entrante
Tao y gasto mésico m4); fi,¢; son funciones no lineales
de los estados lentos y rapidos, respectivamente; N es
el nimero de tanques, que a partir de resultados de
Kramers y Alberda (1953) y Hlavacek et al. (1999) se

puede encontrar entre

Pe_yoL o
2 i

donde Pe es el nimero de Peclet, L es la longitud total del

reactor y dp, es el tamafio de particula. Con lo anterior el

nimero de EDOs utilizadas para representar el gasificador

es M =3 x N.

2.2 Descripcion del sistema experimental de estudio

El sistema de gasificaciéon con que cuenta el Instituto
de Ingenieria es el GEK APL-PP10 de la empresa ALL
Power Labs, la Tabla 1 lista las principales caracteristicas
que proporciona el fabricante, asi como recomendaciones
bésicas de la biomasa a utilizar. El reactor es de flu-
jos concurrentes en configuraciéon Imbert. Se encuentra
instrumentado en su interior con 10 termopares tipo K
etiquetados como T7 — Tig, ubicados en 10.5, 18.5, 26.5,
33.5, 38.5, 43.5, 48.5, 53.5, 62 y 75 cm, respectivamente,
medidos desde la cima del reactor, distribuidos como
se muestra en la Fig. 4 y otro a la salida del reactor
(Tyout); hay dos puntos de medicién de presién diferencial,
referidos a la presién ambiental, uno dentro del reactor
antes de la zona de combustién (P,,,p) y otro a la salida
del reactor (Preqc)-

3. RESULTADOS

Los modelos utilizados convencionalmente, parten del co-
nocimiento de los flujos de entrada al reactor, asi como
de las condiciones de frontera e inciales, generalmente la
simulaciones se hacen para representar un punto nominal
de operacion partiendo de un punto cercano y mantenien-
do los flujos de entrada constantes (Masmoudi et al., 2014;
Pérez et al., 2014), mientras que para simular la transicién
de una condicién de operacién a otra, se varian los flujos
de forma tal que los resultados de la simulacién se ajusten
a las trayectorias registradas experimentalmente (Simone
et al., 2013; Di Blasi y Branca, 2013; Yucel y Hastaoglu,
2016). En ambos casos sélo se presta atencion a los perfiles
espaciales y/o temporales de temperatura y composicién
del gas de sintesis, comparando que se ajusten a los datos
experimentales, pero dejando de lado el analisis del gasto
de gas de sintesis.
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Figura 4. Instrumentacion del reactor

Sin embargo, la aplicacién que demanda el uso del gas
de sintesis es la que dicta el comportamiento de los flujos
de entrada de biomasa y aire, pero este hecho no esta
reflejado en los modelos disponibles. Por ello en esta
seccién primero se presentan resultados experimentales
del gasificador, para evidenciar como la demanda del gas
de sintesis modifica la condicién de operacién del reactor;
posteriormente se muestran resultados de simulacién par-
tiendo del modelo (2), calibrado en Santamaria-Padilla
et al. (2016), para generar diferentes condiciones de ope-
racion y establecer la relacion existente entre el consumo
del gas de sintesis y los flujos de aire y biomasa entrantes.

3.1 Resultados experimentales

En la Fig. 5 se presentan los datos obtenidos experimen-
talmente al operar el sistema de gasificacion GEK APL-
PP10 utilizando chips de madera, desde el encendido del
reactor hasta que alcanzar una condicién de operacién.
En los primeros instantes de operacion la demanda del
gas de sintesis es forzada mediante un arreglo de venti-
ladores, mientras que cuando aparece la linea verde en
las gréaficas de presion, se estd suministrando el gas a un
motor de combustién interna. Para el caso de gréficas
de temperatura, es posible observar que las mediciones
en los termopares 77 — Ty poseen una gran variacién,
mientras el reactor va encendiendo, sin alcanzar un es-
tado estacionario; por otra parte, al suministrar el gas
de sintesis al motor y dejando pasar un cierto tiempo,
las temperaturas en todo el reactor tienden a un valor
determinado, alcanzando una condiciéon de operacién. Si
se observan las gréaficas de presion, es posible observar
que, en general, cuando no se ha encendido el motor,
la presion vacuométrica en Preqe ¥ Pemp s€ mantienen
constantes con valores de aproximadamente -1 y -0.4 kPa,
respectivamente; una vez que el motor se enciende, la
demanda del gas de sintesis aumenta y un efecto visible
es el cambio en Pr... que llega a tener valores de —2 a
—3 kPa, mientras que P,,,,, se mantiene practicamente
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Figura 5. Registro experimental de temperatura y presién,
linea verde indica motor encendido

constante. Cabe mencionar que durante la operacion del
reactor, el flujo de aire entrante se debe a los cambios
de presion dentro del reactor que permiten la apertura
de una valvula check, de igual forma el suministro de
biomasa se da de forma tal que el reactor se mantiene
siempre lleno. Por lo anterior es posible notar que dichos
flujos se auto-regulan y dependen de la demanda del gas
de sintesis producido en el reactor, por lo que su valor
no es constante y depende del uso que se le dé al gas de
sintesis.

3.2 Resultados de simulacion

Para poder contar con diferentes condiciones de ope-
racién se realizaron simulaciones utilizando el modelo
de N-RCTA, con las consideraciones y pardametros de
cinética quimica utilizados en Santamaria-Padilla et al.
(2016), se ha demostrado que este modelo describe el
comportamiento en estado estacionario del reactor del
GEK APL-PP10 a la luz de incertidumbres paramétri-
cas y experimentales. Se simulé el comportamiento en
estado estacionario del gasificador Imbert utilizando 13
RCTAs, eligiendo como entradas el flujo de biomasa mp
y la relacién aire/biomasa W, = ra/mp, y las salidas
P,y y 0 = Pyy/mp, la potencia y rendimiento (relacién
potencia-biomasa) , respectivamente, del sistema de gasi-
ficacion. Para el propdsito del presente estudio, reescribi-
remos el modelo del gasificador en forma compacta, con
las nuevas entradas y salidas, obteniendo

x = F(x,U)

2= GxU)

y = h(x,z,U) = [Psgq U]T (4)
U= [rp Wap]"

Para el célculo de la potencia del sistema de gasificacién
P, , se consideré que el gas de sintesis se utiliza en un
motor de combustién interna con eficiencia nyc; = 20 %,
acoplado a un generador eléctrico con eficiencia ny g =

90% y que 30% de la energia del gas de sintesis se
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Figura 6. Potencia resultante para diferentes relaciones
aire/biomasa

usa en intercambiadores de calor o se pierde a su paso
por las tuberias, es decir sélo se aprovecha el 70% de
la energia contenida en el gas 7, = 70%. La Fig. 6
resume los resultados de las simulaciones, cada marca en
la misma representa una simulacién distinta que llegd a
estado estacionario. La relacién aire-biomasa W, esta
en el eje de las abcisas, mientras que la potencia Py, se
representa en el de las ordenadas. Para poder visualizar
los resultados, solamente se usaron cinco valores distintos
para el flujo de biomasa, que se distinguen por el tipo
y color de la marca. Finalmente, para propositos de
referencia, se incluyé una linea horizontal que representa
una potencia de 8.4kW, que corresponde al 84 % de la
potencia eléctrica maxima que puede producir el equipo
experimental. Asi, la potencia del sistema de gasificacién
se obtiene de

Psg = dgs PCIgs NIvct IME Tp (5)
donde g¢45 es el flujo volumétrico del gas de sintesis a la
salida del reactor; PClIgs es el poder caldrico inferior del
gas de sintesis, que a su vez estd definido por

PCI, =Y PCLX; (6)

donde PCI; es el poder calérico del compuesto i; X; es la
fraccién molar del compuesto i = Hy, CO,CHy.

En la Fig. 6 es posible observar que para diferentes flujos
de biomasa se tiene un comportamiento creciente de P4
al incrementar W, /;, de igual forma se aprecia que para
producir la misma potencia P, = 8.4 kW (linea sélida
horizontal) existe una solucién diferente para cada valor
de mhp. Las soluciones estan etiquetadas en la Fig. 6 como
P1-Ps.

La Tabla 2 muestra los datos correspondientes a las dos
entradas y el rendimiento para los cinco puntos p;, se
incluye una columna adicional con el valor del poder
calérico PC1,, en cada uno de ellos. Se ha considerado,
adicionalmente, que el gas de sintesis entra al motor de
combustién interna a una temperatura de 70°C. En la
Tabla se puede notar que mp y Wy, tienen comporta-

Tabla 2. Caracteristicas de puntos de opera-
cién para producir 8.4 kW con gas de sintesis

a 70°C
i mp,; Wa o [kJ/kg] PCI; [MJ/m3]
p1 8.8333  2.0000 5.3201 6.6799
p2  9.8333  1.7200 4.7469 6.6672
p3  11.5000 1.4000 4.0808 6.6204
pa 12,5000 1.2400 3.7640 6.6021
ps  13.3333  1.1200 3.5323 6.5887

Tabla 3. Composicién del gas de sintesis, flujo
volumétrico y temperatura a la salida del

reactor
i %XHy %XCO %XCHi qgs[m?3/s] Tsg,i
p1 0.1725  0.2276 0.0163 25.3263  668.8011
p2  0.1816  0.2146 0.0178 25.2041  661.9878
ps  0.1896  0.1996 0.0197 25.5184  654.9746
ps  0.1935  0.1930 0.0204 25.6557  630.6069
ps  0.1962  0.1886 0.0208 25.7338  640.6868

mientos opuestos, pues al crecer mp, W, disminuye.
El rendimiento o tiene un comportamiento similar al
de Wy, o disminuye al disminuir W, /. De los datos
mostrados en la Tabla 2, se concluye que el mejor punto
de operacién para obtener Py = 8.4 kW es p;, punto que
esta en la frontera de los valores considerados en la simu-
lacién para W, ;, y que poseé el mayor rendimiento de los
puntos mostrados. También resulta conveniente senalar
que el poder calérico PCIgs en los diferentes puntos de
operacion p; es muy similar, esto se complementa con los
datos de la Tabla 3, que muestra la composicion del gas de
sintesis en los cinco puntos bajo estudio, la temperatura
a la que sale el gas de sintesis y su fljo volumétrico. Es la
combinacién de estos la que produce que PCIy, sea muy
similar en los puntos de operacién mostrados.

4. DISCUSION

Los resultados obtenidos mediante simulacién evidencian,
desde el punto de vista entrada salida, algunos hechos
interesantes.

= Los perfiles mostrados en la Fig. 6 muestran un
comportamiento monoténicamente creciente de la
potencia Py, frente a la relacién aire-biomasa W, /.

= La disposicién de las curvas de nivel para el flujo de
biomasa mp también sigue un orden, aunque en este
caso monotdénicamente decreciente.

Estos resultados nos llevan a concluir que el mapa
entrada-salida del sistema entrada-estado-salida (4) es
estaticamente invertible, lo que indica que dadas las con-
diciones deseadas en las variables de salida, sera posible
determinar univocamente los valores de las entradas con-
signa o set points que los producen, esto es

= F(x,U)
zZ=G(X,U) (7)
y = h(X,2,U)

Realizando la manipulacién algebraica correspondiente,
es posible calcular las entradas U a partir de las salidas y
mediante una funcién ¥



B U=3(y) (8)

donde (+) son los valores de los vectores en estado esta-
cionario. El hecho de que la soluciéon éptima, para los
casos bajo estudio, esté en una frontera y que el va-
lor de la relacién aire-biomasa obtenido W, = 2 sea
mayor al recomendado por el fabricante W,,, = 1.5,
deja abiertas cuestiones importantes relacionadas con la
seguridad de la operacion que deberan ser analizadas mas
cuidadosamente. Tampoco quedan resueltas las cuestiones
de robustez de los puntos de operacién, en relaciéon con su
comportamiento dindamico y la posible cercania a puntos
de bifurcacion que reduzcan el tamano de las regiones de
atraccién y compliquen por ello el diseno de los esquemas
de control. Finalmente, es necesario hacer andlisis de
detectabilidad completo para las salidas elegidas, paso
necesario para el diseno de esquemas de estimacion y
control.

El mapa estatico permite calcular las entradas nominales
en funcién de la demanda potencia-rendimiento. La ex-
tensién de la nocién de inversién estatica a su variante
dindmica, en un estudio futuro permitird el diseno de
transiciones suaves, rapidas y con esfuerzo razonable de
control entre dos pares de potencia rendimiento.

5. CONCLUSION

Se caracterizd el mapa entrada-salida para un reactor de
gasificacién de biomasa en configuraciéon Imbert, conside-
rando como entradas el flujo de aire y biomasa y como
salidas la potencia producida y el rendimiento. A partir
de un modelo de bajo orden, calibrado con datos experi-
mentales, se realizé un conjunto amplio de simulaciones
que permitié construir parcialmente este mapa entrada-
salida. Con resultados de simulacién se establecié que
el mapa entrada-salida es estaticamente monovaluado y
robustamente invertible. Como trabajo futuro queda de-
terminar la invertibilidad global del mapa-entrada salida,
el andlisis de detectabilidad de las salidas y la solucion del
problema de inversiéon dindmica. Con los resultados aqui
presentados y los aportados por el trabajo futuro, sera
posible determinar los puntos de operacién, set points, que
correspondan con valores deseados de la salida, asi como
el diseno de transiciones suaves entre distintos puntos de
operacion.

El hecho de que los valores de mayor rendimiento para
el caso bajo estudio se hayan encontrado en la frontera
del espacio explorado, plantea explorar el problema de
optimacioén para determinar si es posible disenar leyes de
control robustas en estas condiciones.
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