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te articulo se realizan los balances de materia y energia de un modelo de reactor de dos {2)
* bien mezclada compuesta por particulas carbonizadas y gas en el minimo de¢ ﬂuidizacién: y
una segunda “fase burbuja” en flujo tapon sin presencia de solidos. Los balances de poblacién buscan predecir el
rendimiento y concentracion de los diferentes gases {esultantes del proceso de gasificacion. Finalmente se presentan
s resultados del programa de simulacion obtenido a partir del presente modelo; el efecto del tamafio de las
s es despreciable con respecto a los resultados obtenidos en un modelo globalizado ( ver DYNA N° 130, julio de

RESUMEN: En el presen
fases; una “fase emulsion’

alguno
burbuja
2000). .
/f'p ALABRAS CLAVES: Carbon, Modelos de gasificacién, Lecho fluidizado, Balances de poblacion de materia.

paper are carried out mass and energy balances in a model of a reactor of two (2) phases; a
d with particles of qhar and gas in minimun of fluidization, and a second “bubble” phaseyin
plug flow without presence of solids.The populatlon balances allow to c.alculat.e the yield and concentration of the different
gases resulting of the gasification process. Fl_nally, some results of the simulation program obtained with the present model
are presented; the effect of the bubble size is negligible in comparison with the results obtained in a lumped model ( see

DYNA N° 130, july 2000).
S: Coal, Gasification models, fluidized bed, Population balances.

ABSTRACT: In this
“emulsion” phase well-mixe

KEYWORD
| HIPOTESIS la zona de gasificacién desde la zona de combustién no
contienen oxigeno.
El conjunto de suposiciones para nuestro caso se describe a * Las resistencias al transporte de calor y masa dentro de
confinuacion: las particulas, y entre el gas y el slido, estan incluidas
, en las correlaciones empiricas para la cinética.
particulas

e El carbonizado alimentado al reactor contiene

de tamaiio uniforme y conversion X - e Las particulas reaccionan siguiendo el modelo de nicleo

menguante, por lo tanto, la capa de ceniza formada no se
o Las particulas arrastradas son capturadas y devueltas al desprende de la particula.

lecho. e La fase emulsién tiene una porosidad (constante de
do ingresan y salen de la zona vacio), &,,, igual que la del lecho a las condiciones de

e Las particulas de carboniza e éstas pas
i6n de éstas pasa . S
ue una fracc pasa minima fluidizacién.

de gasificacion, luego de q

por la zona de combustion.
e La fase emulsién estd uniformemente mezclada y la

. ; i {culas entre la zona .,

. idad de intercambio de partl concentraci . . .

{dd: gvaesliofflzcacién y la zona de combustion €s tal que: (2) la dicha fase on de las diversas especies es uniforme en
cantidad de carbono conducido al interior de la zona de
combustion €s el justo para completar el consumo de

i nla alimentacion Y, (b) los gases que entran a e La fase burbuja est4 libre de s6lidos.
oxigeno € )
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Los gases desde la zona de combustion, suben a la fase 2 BALANCE MASICO DEL MATERIAL VOLATIL

burbuja en forma de flujo tapén. (Se difiere aqui del

modelo original de Davidson y Harrison). En la Figura 1 se presenta el diagrama de flujo de gases

de alimento y de los productos de gasificacion en el reactor.

La temperatura de la zona de gasificacion es uniforme.

/= / =Co
Yo 02 Composicion Y3
f _ del gas de f _
yi =H,0 salida ya =4H,
fo_
y; =CO, : Y 5f =CH ,
U; (m/s) Flujo de gases
Fase burbuja
—_— e
Flujo de CO+H20'—)C02+H2
particulas de Flujo de
carbonizado particulas de
carbonizado
Zona de gasificacion
Gases que 0
entran a la H;0  y,(0) = »
zona d<_3’ 0, Ypo(0) =0=1x,,
gasificacion 0 0
'CO;  vy(0) =y, + g
Todo el oxigeno se . .’
consume en esta Zona de Combustion
zona pasando a C+0, - CO,
co,
N
U, (m/s) ~ Flujo de gases
~ _ .0
Composicién H,0 =y
del gas de < 0, =4°
alimento 2= 0
0
. CO, =y,

Figura 1. Flujo de gases en el reactor.
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En la Tabla 1 se pueden observar los valores del

coeficiente estequiométrico, a;;, para cada especie de

acuerdo con el siguiente conjunto de reacciones:

1

C+H,0—->CO+H, (RD)
C+2H, - CH, (R2)
C0+H20(—)C02+H2 (R3)

Tabla 1. Coeficientes estequiométricos de los componentes
gaseosds (Escobar y Rincon, 1999)

Reaccidn

Componente | Reaccién 1 | Reaccion Reaccion

(=1 (G=2) G=3)
0, (=0 og =0 0 = 0 Og3 = 0
HgO (l= l) o =-1 Oy = 0 o3 =-1
COZ (l=2) Oy = 0 Oy = 0 O3 = 1
CcO (l=3) O3 = 1 O3y = 0 033 =-1
H, (i=4) 04 = 1 Oy =-2 03 = 1
CH, (i=5) os; =0 sy = 1 os3 = 0

/
Un balance de masa para las especies gaseosas en la zona
de gasificacion estd representado por el siguiente par de

ecuaciones:

Para la fase burbuja:

d *
I[Ucbi]:gB(Kbe)b,i(Cei — Cpi )+ Fex; M
Para la fase emulsion:

. 3
£(Kpe )y 1(Cei = Coi )+ Foxi — Zlaij =0 @)
/=

x; =x,; para F, <0y donde F,=(R~R». @)

Como el valor de g5 es desconocido, éste se calcula

utilizando la condicién de equilibrio para la reaccién de
desplazamiento del agua (R3)

KWS - xe4 'xe2 (4)
XelXe3

Si suponemos que (Kbe)b; - (Kbe)b para todo i; y si se

multiplica ambos lados de las ecuaciones (1) y (2) por
Ly /UqC, obtendremos:

Para la fase burbuja:

% [uybi ] = K(xei ~ Ybi )‘ Qx; ©)

du _

y 7[—Q 6)

En la fase emulsion, la sumatoria de a;. g; (T.Px,) es para
nuestro caso igual a (g;-g), luego:

K(xei_;bi)"'Qxi‘ - (lri?))F(X)[gl _g2] @)

Donde:

0- (]-‘S—_%)F'()(‘)[gl -] ®)
K

K= gBLf( be)b ©)

Uo
Para el propdsito de este trabajo tenemos:

¥ = y,:(0)=0, para i =345

¥ =%0=0, ¥ =0
\
3 +8 = 53(0)
Siendo: x; = x,; (10

Las ecuaciones (5) y (6) pueden ser ficilmente integradas
para la condicién de Q >0, en este caso se considera como

etapa lenta la gasificacion.

Integrando la ecuacioén (6) con las siguientes condiciones
u=1a /=0 obtenemos:

u=1+Ql (11)
Sustituyendo (10) y (11) en (5) obtenemos:
P5i() = i + [pi0) ~ x; 1+ 01) K121 (12)

La composicion de salida de los gases efluentes esta dada
por la siguiente ecuacion:

¥ = p5i(1) = x5 +[14(0) ~ x,; {1+ ©) (ko)1 (13)

Al reemplazar la composicion media  molar del
componente i-esimo y,; en la fase burbuja y llevando a la

ecuacion (7):
0Ly - xalli -1+ ) ¥2)- 0, +

S0 XS g - 14
(I_XO)F(X)jEIOLUgJ(T,Pxe) 0 (14)
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Expandiendo la ecuacién (14) para cada una de las
especies x,; se tiene:

[]7(1+Q)_K/Q]

xei = Ypi(0) [1_(] Loyk e, Q]+

tsafo ) X 3 (TP s
(U-xoi-(+0y¥ 2] ) oe(TPe) (1)

De la ecuacién (8) sabemos que:

0 _ o
lg-g2] (1-%,
transforma en:

)F(X) , por lo tanto la ecuacion (15) se

o b 0<e
Xei = Ypi(0) [1—(1+Q)‘K'Q +]Q]+
. @ ,

(g —gz][1—(1+Q)_K 2+

N B (0 skl
Haciendo: A_[1!(1+Q)_K/Q+QJ y

3
] zla,-jgj(T,Pxe) (16)
=

cl= . 9 1
[g]—gz]ll—(HQ) Q+QJ

La ecuacion (16) se transforma en:
3 »
%o = ypi(0)A+Cl Zayg (T, Px,) (17)
j=

Expandiendo la ecuacién (17) para cada x,; obtenemos:

Xeo =0, (Todo se consume en la zona de combustién) (18)

Xe1 = yp (0)4-C1* (g +g3) (19)
X3 = Yp2(0)4+Cl* gq (20)
X3 =Cl*(g) - g3) @1)
Xeq =C1*(g; —2g, +g3) (22)
X5 =Cl* g, (23)

Tabla 2. Ecuaciones y parametros utilizados en el modelo de
dos fases. (Sundaresan and Admunson, 1979)

Velocidad minima de fluidizacion U mf Propuesta por Wen
and Yu:

N —

d3 -
U,,,f=d” . (33.7)2+0.0408—’%(p5—2—pg)g ~337

PPg H

Velocidad de ascenso de las burbujas 24, :

up =Ug - U,y +0.71yg.d,

Fraccion en volumen de las burbujas en el reactor £ :
(U ~Uy)
Up

Altura del lecho L 7
L
mf
Ly =+—"—
4 (1-&)

Coeficiente de intercambio (Kbe)b (por unidad de volumen

de la fase de burbuja y por unidad de tiempo):

| 1
U %V
(Kpe)y = 4.5 1 5.85.2°8
db d%
b
-5 ml1.75
conD=(8.677*10 7'7)
P*101325.0

Valor de parametros usados en el trabajo:

dp =2.5%10"*m
L, =2.5m :
gmf =0.5 s

_50%10°° Kg-n/
1 =50%10 /

2.1 Balance de carbono en el reactor

El balance de carbono se hace en todo el reactor (zona de
gasificacion y zona de combustién). El carbono se alimenta a
través de las particulas de carbonizado, y en el gas de
alimento si éste contiene CO,, CO y CH,. El carbono sale en
las particulas retiradas del reactor las cuales alcanzan un
nivel de conversion promedio X y en los gases producto de
las reacciones de gasificacion, por lo tanto la conversion
promedio del carbono en las particulas a la salida del reactor
esta Jada por:

PP ORR Rl (W WO W W IV I

a
(24)
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2.2 Balance de energia total en el sistema

Se supone que la entalpia, la densidad y el peso molecular de
las cenizas son iguales a las del carbono; se trata de
supuestos que facilitan los calculos e introducen poco error
siempre y cuando el contenido de cenizas del carbonizado
sea bajo. La densidad del carbono (p,), la fraccién de

carbono base en la particula (Wb) y el volumen de particula

(Vp) permanecen constantes.

La ecuacién que nos determina la temperatura de salida de
los gases (T') esta dada por la siguiente ecuacién:

a

TP cn)- (- X ac()]-+ )

W, (1 -
[

6 6
Sl 1) $500,)=0

i=

(25)

e

La entalpia total del componente ise calcula de la
siguiente forma:

Hi(T)=aHG, +H,;(T),para i=0-6.
AH ?,,- = Entalpia de formacion del componente i a 298 K

H s,i(T)'; Entalpia sensible del componente i, referida a

7Y(298K).
3 METODO DE SOLUCION.

En el programa de calculo se debe especificar datos como la
presion de operacion del sistema (P ), el tiempo de
residencia (7), la composicién de los gases de alimento

(oxigeno ( yoo) y agua ( y01 )), vy el méas caracteristico del
trabajo, el didmetro de burbuja (d}, ); el resto de datos son

constantes y siempre van a estar especificados de una forma
fija al comenzar el programa, aunque algunas veces pueden
ser modificados para observar qué efectos pueden tener en
los resultados finales. En nuestro caso las Unicas variables
que se cambian durante las corridas son las mencionadas
anteriormente.

Con las ecuaciones descritas en la seccion anterior, se
puede calcular el valor de las composiciones de los gases

producidos en el reactor ( yif ), la conversion promedio de

las particulas (X ) y la temperatura en la zona de
gasificacion (T ), todo con la influencia del diametro de
burbuja (dp ).

g e
La solucién del sistema de ecuaciones se hace a través de
. . P 'l"
los siguientes pasos: -

yempausmsn FA

s

£ CIFLICTEL:
BPTO. DE BIELI 10 ,r-u*‘
;‘LIOTECA g GOMES

e - Especificar los pardmetros P,t, yg_, y d, . El programa

escoge por si mismo una T y un vector x,; para comenzar
a iterar dependiendo basicamente de P y dj,. En nuestro

caso Tp siempre es menor que T , luego hacemos T = Tp .

Calculamos G; y G, con base en la temperatura y las
fracciones de las especies en la fase emulsion (x,;) con las

que arranca el programa empleando las correlaciones de
Johnson.

Determinar  Z ,F(X) y X iterando hasta obtener la
aproximacion deseada.

Recalcular el vector de ici
composiciones x,;

Recalcular el valor de G, y G, usando las correlaciones de

Johnson y el vector X,; calculado.

Comparar los valores de G, vy G, con los valores

supuestos, iterar hasta que se obtenga la precision deseada.

Calcular la temperatura T del reactor, compararla con la

temperatura supuesta, iterar hasta obtener la aproximacién
deseada, comenzando desde e] primer paso.

Una vez se consigue el valor deseado de el vector x5y T,

se procede a calcular el vector de fracciones mol de los
s -

productos y;” , que depende basicamente de x,; .

4 ETAPAS EN LA SOLUCION DEL MODELO.
4.1 Calculo de la conversién promedio de las particulas:

Se’remite al lectorz en lo conceriente a este numeral, al
articulo sobre el mismo tema presentado en el N° 130 de la
revista DYNA de la Facultad de Minas (ver bibliografia).

4.2 Fase emulsion: Vector inicial de composiciones, x,;

Después de muchos intentos con diferentes vectores de
fraccignes mol de la fase emulsion para comenzar a iterar, se
obtuvieron dos que cumplian para un amplio intervalo de
valores tanto para el tiempo de residencia como para la
presic.')n y el didmetro de burbuja. En el presente modelo se
trabajo con tres presiones diferentes, 1, 5 y 10 atmdsferas;
tiempos de residencia que alcanzaban hasta 5000 seg. (83.3
min), mas que suficiente para una gasificacion en lecho
fluidizado; y didmetros de burbuja que van desde 0.03 m
hasta 0.4 m (rr}és de 0.1m sélo sirve para efectos de
comparacion € influencia del didmetro de burbuja en la
conversion del carbono, ya que experimentalmente se
utilizan didmetros mucho menores, del orden de 5 mm).

En nuestro caso no hay necesidad de suponer un vector
inicial de fracciones de productos. El programa escoge un




20 Arroyave, Castafio y Aguirre

vector (uno de los dos x,;) para cada corrida dependiendo

principalmente de la presién y del diémetrq de burpuja, ya
que cada uno posee una temperatura de inicio diferente.
Cabe aclarar que los vectores deben dar valores vélidos para
G, y G,, de tal forma que la iteracién pueda continuar.

Cada vector tiene la posibilidad de ser utilizado para
alimento de oxigeno entre 0.1 y 0.29 (de vapor de agua entre
0.9 y 0.71 respectivamente). .

Suponiendo que los gases forman una mezcla ideal, la
presién parcial de cada componente se calcula como: p; =
Px,; ii=0-5

4.3 Temperatura inicial del reactor, T

Al igual que en el punto anterior, el programa comienza con
una temperatura dependiendo del vector de fracciones mol’
de la fase emulsion escogido por el mismo. No puede ser
arbitraria, por lo que se determind después de ensayar con
varias temperaturas y comparando los resultados con pruebas
ya tealizadas y confirmadas, pero a pequefios didmetros de
burbuja que es precisamente cuando los resultados de ambos
modelos deben ser similares.

4.4 Valores iniciales para X y Z . Calculo de X

Inicialmente se supone Z =1.5 y luego se calcula F(x).

La resolucion de la integral para F(X) se encuentra
explicada perfectamente en la pagina 62 de Escobar y
Rincon, basta con decir que involucra series de Taylor y el
método de Gauss - Legendre.

4.5 Cilculo del vector final de composiciones, x,;

Con los nuevos valores de Z,X y F(X) y los demads que

estan involucrados en el ciclo, procedemos a recalcular las
fracciones molares de cada componente en la fase emulsion
del reactor. Segin el algoritmo planteado en el capitulo
anterior tenemos:

.

Para el O,: X0 =0

Parael H,0:  x, =CI(G, +g;)

Para el CO,: X, =Clgs

Parael CO:  x,5 =CI(G, - g3)

Para el H: Xeq = CI(G) -2G, + g3)
Parael CH;: x5 =CIG,

El valor de g3 se calcula empleando la constante de

equilibrio para la reaccion de desplazamiento del
agua (reaccion R3) Kws :

~ x,(Hy)x,(CO,)

K = (H,0)x,(CO)

La constante de equilibrio Kws esta dada por la expresion
de las correlaciones de Johnson. Reemplazando los x,; por

su respectiva expresion se obtiene:

_ [C1(G, - 2G, + g5 )Clgs)

K5 = 101G, + 25 )C1G, g5 )]

Multiplicando los términos y simplificando resulta una
ecuacion cuadratica:

aag23 +bbgs +cc =0, donde:
aa = C1(Kws — 1)

bb = 2C1G, — Ay, (0)- C1G, — Ay (0)Kws

cc = Ay (0)G Kws — C1G? 1 Kws — AG 42 (0)+ 244, (0)G,

Con los coeficientes se encuentran las dos raices de la
ecuacion cuadratica correspondientes a dos posibles valores
de g3, se selecciona el valor positivo (al ser una -onstante

cinética cuyas unidades son segundo" no tiene sentido un
valor negativo), si las dos raices son positivas se analizan las
ecuaciones para calcular las fracciones molares de los
productos, seleccionando la raiz de tal forma que dichas
fracciones sean positivas y menores que uno. ‘

4.6 Determinacion de la temperatura del sistema

La nueva temperatura del reactor se obtiene a partir del
balance de energia y calculando los coeficientes del
polinomio final de grado cuatro por el método de Laguerre.
En todos los casos se obtienen cuatro raices, una raiz real
positiva, una raiz real negativa y una raiz imaginaria con su
complemento. De estas cuatro posibles temperaturas se
selecciona la raiz real positiva.
;

La nueva temperatura se utiliza pata recalcular la
conversiéon promedio y las fracciones molares de los
productos, con las cuales se recalcula a su vez la temperatura
del reactor. El programa usa una aproximacion de la
temperatura de 0.01 X.

* Cilculo de H(Ts)

Hc(Ts) = ~269.67 - 0.57508Ts + 5.6321 %107 Ts?
-2.3672%107%75> +3.9768%107'075*
* Cilculode H,(Tg) i=0,1.2

Hy(Tg) = ~59993.7 + 6.8803Tg +1.6899 107> Tg>

~1.323%107"7g>
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H,(Tg) = -1958.6 + 6.1393Tg +1.5535*10>Tg?

~3.07799*107'Tg?
H,(Tg) = -96263.9 + 5.655T¢ +6.6391% 107> Tg?
-2.4797%107°Tg> +3.8049%107107g*

e Cilculo de PO

PO= Wb(loi—xojl(l W H(T5)- agli- W, X )|

s 2
-1+ Q)ZO)’ifai + .ZO.ViOH i(Tg)
1= i=

e Cailculo de PI

—al—WbX 6 S f
_ (1 Sp.
Pl [ A } (+Q)Ey, i

e Chlculo de P2
—-(Zl—WbY 6 5 f
P2= —AT——% 1+ e

e Cilculode P3

P3=[1£1_—Zb_{)u_s}_(l+g)§y,.fd,.
i=0

w,(1-X,)
e Calculo de P4

—all -, X g S f
= -\ i e;
P4 [ AT ] (+Q)i§0y, ;

e Solucién de la ecuacién de grado cuatro con respecto
aT

PO+ PIT + P2T% + P3T> + P4T* =0

Recalcular la conversion promedlo y lals lfraccno:::;
molares de los productos, con las cuales se Feca tcuﬁallt? r::
la temperatura del reactor, hasta que converja €s a .

En la siguiente tabla, el coeficiente a; correspondiente a la

suma de la entalpia de formacién con el término
independiente para el célculo de la entalpia con la
temperatura; los demas términos para el polinomio son
exactamente iguales a los presentados en el articulo original
de Sundaresan — Amundson del modelo poblacional
(Sundaresan and Admunson, 1979).

H,(T)=a; +b,T +¢;T? +d;T> +¢,T*

Tabla 3. Coeficiente del polinomio de entalpia.

Componente a;
0, (i=0) -1958.6
H,0 (i=1) -59993.7
CO, (i=2) -96263.9
CO (i=3) -28334.3
H, (i=4) -2124.8
CH, (i=95) -19524.5
C (i=6) -269.67

4.7 Calculo de las composiciones de los productos, y,~f

. \ .
Este ultimo vector se calcula una vez haya convergido tanto
la temperatura como el vector de composiciones de la fase
emulsion, a través de las ecuaciones.

5 RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL
MODELO BIFASICO DE SUNDARESAN-
AMUNDSON.

El programa de calculo del presente modelo, desarrollado y
validado por los autores, permite simular diferentes
escenarios y a su vez decidir sobre las condiciones de disefio
y operacion de un reactor bifasico con las caracteristicas

‘descritas inicialmente.

A continuacién, y solo a titulo ilustrativo, se presentan en

forma grafica algunos de los puntos simulados. Las
condiciones fueron las siguientes:

Wy =08, Xo=00, f,=10.

La temperatura de pre-tratamiento se toma igual a la de
gasificacion, esto se consigue en el programa introduciendo
un valor pequefio para Tp, (Tp =298K), P= 1 atm,
t=1500 s, y (O;) = variable, = 0.9099, Tg =373 K,
db =0.1 m.
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6 NOTACION

C

Cy

" Dyna 132, 2001 , 23

ur Velocidad terminal de los sélidos, m/s
Concentracion en la fase emulsién, Kmol/m? v I\:/eslocxdad superficial de los gases a la altura *7,
Concentracién en la fase burbuja, Kmol/m® U, Velocidad superficial de los gases de alimento,

m/s

Didmetro de burbuja, m . Ups Velocidad de minima fluidizacién, m/s
Didmetro de las particulas de carbonizado Wy, Fraccién de carbono base en la particula de
alimentadas, m carbonizado; carbono base/ (carbono base +
Difusividad del gas, m?%/s ceniza)
Velocidad de generacién de moles en exceso, X Conversion del carbono base en la particula de

Kgmol/ m* (volumen del reactor) s
Factorde reactividad

Dependencia funcional de la velocidad de

cambio de la conversion con la conversion
Aceleracion debida a la gravedad, m/s’

J =12,3 Dependencia de R; de la temperatura
y las presién parcial, s~/ :
Entalpia molar del carbono (sélido), Kcal/Kmol

Entalpia parcial molar del componente i,
Kcal/Kmol

Entalpia sensible del componente i, referida a 7°
(298K)

Entalpia sensible del carbono a T, referida a 7°

Constante de  equilibrio  (reaccion  de
desplazamiento del agua).

Coeficiente de transferencia burbuja-emulsion
(adimensional).

Coeficiente de transferencia de masa burbuja-

emulcion, s

Coordenada adimensional de la altura del reactor
Coordenada de altura del reactor, m

Altura del reactor a las condiciones de operacion,
m

Altura del reactor al minimo de fluidizacién, m

Presion en el reactor, atm
Presion parcial del componente i, atm

Velocidad de generacion de moles en exceso
(adimensional)
j=12Velocidad de

carbono/m’ s

Temperatura de la zona de gasificacion, K
Temperatura de pretratamiento del carbonizado,
K

Temperatura de sélidos y gases en el alimento, K

reaccion, Kmol de

Temperatura de referencia, 298 K
Velocidad superficial a la
(adimensional)

Velocidad de ascenso de la burbuja, m/s

altura “I”,

Velocidad superficial en la salida del reactor

(adimensional)

carbonizado; carbono base que ha reaccionado/
carbono base alimentado

Xo Conversién del carbono base en particulas
alimentadas.

X Conversiéon promedio de las particulas en el
lecho

X, Vector de fracciones mol en la fase emulsion.

x* Vector definido en la ccuacién 10.

yo Vector de fracciones mol en los gases de
alimento

yf Vector de fracciones mol en los gases efluentes

Vb Vector de fracciones mol en la fase burbuja

y Vector de fracciones mol promedio sobre la fase
burbuja

SIMBOLOS GRIEGOS:

a Relacién de flujo molar carbono-gases de
alimentacion

aj Coeficiente estequiométrico del componente i en

la reaccién j. (positivo para los productos y
negativo para los reactivos)

a Parametro de la cinética de Johnson

Fo Densidad del carbonizado alimentado, Kg/m?

Pg Densidad de los gases, Kg/m®

Ps Densidad del sélido en ¢l reactor, Kg/m®

T Tiempo de residencia efectivo de las particulas, s
T Tiempo medio de residencia de las particulas, s
£p Fraccién en volumen de burbujas en el reactor
Emf Vacio a las condiciones de minima fluidizacién
)7, Viscosidad del gas, Kg/m s

AH® r,c Entalpia de formacién del carbono a T

AH® r,i Entalpia de formacién del componente i a 7’

SUBINDICES:

i Componente i-ésimo, 0: Oxigeno (0;), 1: Agua
(H,0), 2: Diéxido de carbono (CO,), 3:
Monéxido de carbono (CO), 4: Hidrégeno (Hj),
5: Metano (CH,), 6: Carbono (C).
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