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Resumen: 

Se desarrolló un modelo matemático que describe el comportamiento de la combustión 

de una partícula de char de carbón inmersa en un gas combustible que  tiene en cuenta 

las variaciones en el tamaño de la partícula y en la densidad aparente. El modelo predice 

que la partícula se consume en el interior con poca disminución de su radio externo, 

donde el contenido de O2 es el reactivo controlante del tiempo de reacción y la 

temperatura de la partícula. El O2 incrementa la tasa de reacción en la partícula y reduce 

las posibilidades de congelamiento de las reacciones de combustión y de formación de 

inquemados. Además, se evidencia un efecto de competencia entre el CO y el oxígeno, 

lo cual controla la combustión de la partícula sólida. La presencia de CO y O2 en la 

atmósfera alrededor de la partícula juega un papel determinante en la combustión de 

partículas sólidas de carbón, debido a la alta cinética química en fase homogénea 

respecto a lo que se observa en fase heterogénea disminuyendo el O2 disponible para la 

combustión en fase heterogénea. 

Palabras clave: Combustión de carbón, char, modelo matemático, zona de combustión. 

Abstract: 

A mathematical model to predict a particle charcoal combustion  surrounded by fuel gas 

has been developed. The model has been formulated to predict changes in particle 

diameter and density.  Simulations results show that charcoal under combustion 

consume  inner mass  without big changes in particle diameter.  The O2 content is the 

parameter which control reaction rate and particle temperatura. The O2 presence 

increases the solid reaction rate and reduce the amount of unburned material. Also, a 

competence effect between CO and O2 has been studied. The mentioned effect controls 

the charcoal particle combustion. The presence of CO and O2 on the surrounded gas 

have a fundamental roll in the particles combustion because  high reaction rate in 

gaseous phase compared with solid reaction rate which reduce the amount of O2 

available to react with charcoal particle. 

Key words: Coal combustion, char, coal, mathematical model, burning mode. 

  



Contenido 

Índice de Figuras ................................................................................................. 7 

Lista de Símbolos y abreviaturas ..................................................................... 10 

1. Capitulo 1: Marco teórico y estado del arte .............................................. 13 

2. Capitulo 2. Modelo Matemático .................................................................. 39 

2.1. Hipótesis para el modelo desarrollado ............................................... 39 

2.2. Modelo para  la combustión en la fase homogénea .......................... 40 

2.2.1. Ecuación de continuidad para multicomponentes: .................... 41 

2.2.2. Ecuación de Cantidad de Movimiento. ......................................... 43 

2.2.3. Ecuación de energía. ..................................................................... 50 

2.2.4. Modelo para la combustión en fase heterogénea ....................... 53 

3. Capitulo 3.Simulación de la combustión  de la partícula de carbón (char) 
en presencia de CO y O2. .................................................................................. 63 

3.1. Estrategia de solución del modelo matemático ................................. 63 

3.1.1. Adimensionalización. ..................................................................... 64 

3.1.2. Modelo de discretización ............................................................... 66 

3.2. Resultados de las Simulaciones Numéricas ...................................... 70 

3.2.1. Tiempo de combustión .................................................................. 72 

3.2.2. Temperatura de partícula .............................................................. 75 

3.2.3. Evolución de la porosidad y área superficial. ............................. 76 

3.2.4. Evaluación de simulaciones sin reacción química ..................... 80 

3.2.5. Análisis con reacción química en la fase homogénea ................ 83 

3.2.6. Análisis de condiciones con fracción masa inicial de O2 de 0% 86 

3.2.7. Análisis de variación de CO con fracción masa de O2 constante
 90 

4. Conclusiones ............................................................................................. 106 

Bibliografía ....................................................................................................... 110 

 

  



Índice de Figuras 
 

Figura 1. Esquema de procesos en la combustión de carbón ......................................... 14 

Figura 2. Esquemas de perfiles de concentración en función de La etapa controlante ... 18 

Figura 3. Re partícula para diferentes temperaturas y Rp0. ............................................ 44 

Figura 4 Velocidad en r para el gas para dos tamaños de partícula. ............................... 47 

Figura 5. Diagrama esquemático del flujo de stockes (creppingflow) .............................. 48 

Figura 6. Contorno de velocidad simulación FLUENT 6.3. .............................................. 49 

Figura 7. Vectores de velocidad simulación FLUENT 6.3. .............................................. 49 

Figura 8. Diagrama esquemático de la partícula de char de carbón ............................... 54 

Figura 9. Esquema del modelo de discretización ............................................................ 67 

Figura 10. Tiempo de combustión con reacción química y sin reacción química en fase 

homogénea. (Sin rxn, no incluye reacción en fase homogénea y con rxn incluye reacción 

en fase homogénea) ....................................................................................................... 73 

Figura 11.Tiempo de combustión con reacción química CO 10%, con reacción química  

CO 20% y sin reacción química en fase homogénea ...................................................... 74 

Figura 12. Temperatura adimensional con CO 10% en condición límite. ........................ 75 

Figura 13. Evolución de la temperatura adimensional de la partícula en el tiempo 

adimensional. Simulación con CO 10% y O2 20% condición inicial O2  20% y reacción 

química en fase gaseosa. ............................................................................................... 76 

Figura 14. Evolución de la porosidad y la superficie de la partícula en el tiempo 

adimensional .................................................................................................................. 77 

Figura 15. Simulación para Rp/Rp0, S/S0 y ρ/ ρ0, simulación  para CO 10% y O2 20% con 

reacción química. ............................................................................................................ 78 

Figura 16. Evolución del radio de partícula con la conversión ......................................... 79 

Figura 17. Esquema de la trayectoria de combustión ..................................................... 80 

Figura 18. Simulación sin reacción química CO 10% y O2 5%. a) Perfil en el tiempo nodo 

1 para CO, O2 y CO2  b) perfil de O2, CO y CO2 para t=total/2 ........................................ 81 

Figura 19. Simulación sin reacción química CO 10% y O2 20%. a) Perfil en el tiempo 

nodo 1 para CO, O2 y CO2  b) perfil de O2, CO y CO2 para t=total/2 ............................... 82 

Figura 20. 10% CO y 5% de O2 con 5% O2 inicial ........................................................... 83 



Figura 21. Superficie de O2 CO 10% y O2 5% con 5% O2ini ........................................... 84 

Figura 22. Conversión para CO 10% O2 30% y O2 inicial 30% ........................................ 85 

Figura 23. Superficie de O2 con CO 10% O2 30% y O2 inicial 30% ................................. 85 

Figura 24. Simulación con CO 5% y O2 20 % para condición inicial de O2 0% ................ 86 

Figura 25. Simulación con  CO y O2 20% con O2 inicial 0% ............................................ 87 

Figura 26. Superficie de O2 con CO y O2 20%  en la frontera y O2 inicial 0% .................. 87 

Figura 27. Simulación con  CO y O2 20%  y con 20% de O2 inicial ................................. 88 

Figura 28. Superficie de O2 con CO y O2 20% y 20% de O2 inicial. ................................. 89 

Figura 29. Simulación de combustión a diferentes cantidades de CO y O2 10%. ............ 92 

Figura 30. Superficie de O2 para simulación con CO 30% y O2 10% y condición inicial 

10% O2 ........................................................................................................................... 93 

Figura 31.Superficie de CO simulación con CO 30% O2 10% y condición inicial de 10% 

O2. ................................................................................................................................... 94 

Figura 32. Conversión alcanzada a tiempo adimensional igual a 20 con variación de la 

concentración de CO en la condición frontera y O2 10%. ................................................ 95 

Figura 33. Conversión  con CO 10% y O2 20% con cinética mayor ................................ 96 

Figura 34. Superficie de O2 con CO 10% y O2 20% con cinética mayor .......................... 97 

Figura 35.Superficie de CO con CO 10% y O2 20% con cinética mayor ......................... 97 

Figura 36. Conversión  con CO 10% y O2 30% con cinética mayor ................................ 98 

Figura 37. Superficie de O2 con CO 10 y O2 30 con cinética mayor ................................ 98 

Figura 38. Superficie de CO con CO 10 y O2 20 con cinética mayor ............................... 98 

Figura 39. Evolución en el tiempo de la concentración  CO, CO2 y O2 para el nodo 1 para 

diferentes concentraciones en la frontera de: Superior a) O2 10%, Medio b) O2 20%, 

Inferior c) O2 30% para cinética química aumentada. ................................................... 101 

Figura 40. Evolución en el tiempo de CO, CO2 y O2 para el nodo 1 para: Superior a) K 

estándar, Medio b) K estándar x 10, Inferior c) K estándar x 100 para  20% O2 ............ 103 

Figura 41. a) Fotografía de un quemador industrial típico en la industria del cemento, b) 

configuración de llama en combustor de industrial de cemento. ................................... 104 

 

 



Índice de Tablas 

Tabla 1. Parámetros de simulación ............................................................................. 71 

Tabla 2  Cuadro resumen con diseño de experimentos para las simulaciones ........... 72 

 

  



Lista de Símbolos y abreviaturas 

 

Símbolo Explicación Símbol

o 

Explicación 

CO2 Concentración  de O2  KgO2/m
3 Hirxn Calor de reacción J/kg 

q Tasa de consumo de carbón kg/m2s Jq Flux de calor J/m2s 

Ks Coeficiente tipo Arrhenius  

kg/m2satm 
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rf Distancia radial de la partícula m ρp Densidad de la partícula kg/m3 

D Coeficiente de difusión de O2 m
2/s ϒ’’, ϒ’’

ext, 

ϒ’’
int  

Tasa de reacción total, externa e 

interna  kg/m2s 

M Peso molecular de O2 kg/kmol η Factor de efectividad 

R Constante de los gases X Conversión 

T, Tm Temperatura gases, temperatura en 

frontera modelo Field K 

m0 Masa inicial de carbón kg 

ϕf Factor de mecanismo modelo Field St Superficie total de partícula m2/kg 

kf Coeficiente difusional  modelo Field. Φ1 Modulo de Thiele 

Hgf Tasa de generación de calor modelo Deff Difusividad efectiva m2/s 



Field kcal/m2s 

Hcf Tasa de pérdidas de calor por 

conducción modelo Field kcal/m2s 

Ki, eff Constante cinética de reacción 

Hrf Tasa de pérdidas de calor por 

radiación modelo Field kcal/m2s 

Dk-eff Difusividad de knusen m2/s 

m Masa de carbón  kg rporo Radio de poro m 

Re Número de Reynolds  tortuosidad 

Nu Número de Nusselt NAV Número de avogadro 

Pe Número de Péclet Tp  Temperatura de partícula K 

Pr Número de prandtl Kco Coeficiente cinético de la reacción 

homogénea 

Sh Número de Sherwood Kc Coeficiente cinético de la reacción 

heterogénea 

Sc Número de Schmidt Ψ Parámetro estructura Bathia 

ρg Densidad del gas kg/m3 ϖ Fracción de distribución de 

productos de reacción 

Yi Fracción masa del compuesto i Cpc Capacidad calorífica del carbón 

ϒigas Tasa de reacción del compuesto i 

kg/m3s 

qs-g Flujo de calor del sólido al gas 

J/m3s 

Digas Difusividad del compuesto i en el 

gas m2/s 

θg Temperatura adimensional gas 

Yi0 Fracción masa del compuesto i λ Longitud adimensional 



inicial 

r Distancia radial  m θs Temperatura adimensional 

partícula 

Rpart, Rp Radio de partícula m Rp* Longitud adimensional partícula 

Jigas Flux másico del compuesto i kg/m2s Τ Tiempo adimensional 

Wj Masa molar del compuesto j. 

kg/kmol 

Da Número de Damköhler 

B Parámetro  PeT Número de Péclet térmico 

Hg-s Coeficiente de transferencia de calor 

W/m2K 

Z1 Parámetros geométricos 

discretización 

Kg-s Coeficiente de transferencia de 

masa kg/m2 s 

  

Vr Velocidad en dirección radial m/s   

V∞ Velocidad infinito m/s   

Hg Entalpia del gas J/kg   

Cpi Capacidad calorífica del compuesto i 

J/kgK 

  

 

 

  



 

 

 

1. Capitulo 1: Marco teórico y estado del arte 

 

El carbón, al ser un combustible sólido, es una compleja colección de polímeros 

orgánicos constituidos básicamente por clústeres aromáticos, unidos por moléculas de 

hidrocarburos y otros átomos como oxígeno, nitrógeno, azufre (como sulfuro) y otros, 

como resultado de un lento deterioro de biomasa influenciado por procesos geológicos 

[1] Tanto el grado de descomposición de la biomasa que dio origen al carbón, como los 

procesos geológicos que este sufrió, determinan las características físicas y químicas de 

este. 

Cuando una partícula de carbón es calentada, ocurren una serie de eventos o procesos 

que transforman su estructura. Desde luego, la secuencia y características de los 

procesos dependerán de las características del carbón, de las condiciones de 

calentamiento (T, P y composición de la atmósfera). Estos eventos pueden agruparse 

en: Secado, Pirólisis o Devolatilización, Gasificación  o sí se hace en atmósfera rica en 

O2 se da lugar a la combustión. Estos eventos son reacciones heterogéneas  que pueden 

darse simultáneamente o en serie como se muestra en la figura 1. 



 

Figura 1. Esquema de procesos en la combustión de carbón 

El secado es el primer proceso que toma lugar y se da con el calentamiento de la 

partícula sólida, generalmente sucede en  un rango de temperatura desde temperatura 

ambiente hasta  380 K [1]. Aunque parece un proceso sencillo, es una compleja 

combinación procesos de transferencia de masa y energía en varias fases que dependen 

mucho del calentamiento de la partícula. 

El calentamiento de la partícula se da por radiación y convección con dificultad para su 

cuantificación. La velocidad de calentamiento juega un papel fundamental ya que de este 

depende la naturaleza y la magnitud de la devolatilización. Para el conocimiento del 

calentamiento se requiere conocer i) Cómo es el movimiento de la partícula y las fuerzas 

a las que está sometida y ii) la cinética de calentamiento [2]. 

La devolatilización ha sido ampliamente estudiada en los últimos 40 años con el 

desarrollo de un gran número de modelos, es de gran importancia porque de esta 

depende la combustión, además, en procesos como gasificación de carbón para producir 

gas de síntesis es generadora de productos de interés. 

Temperatura  

Carbón 

Char 

Volátiles 

CO+CO2+H2
O+… 

Pirólisis y Descomposición 
Térmica (devolatilización y secado) Combustión 



Williams [2] determinó que cuando el proceso de  devolatilización comienza, la 

transferencia de masa interfiere con  la transferencia de calor especialmente en 

carbones con humedad significativa. Por lo tanto, la descomposición se da mientras el 

calentamiento de la partícula se está dando. De otro lado, se asume que la combustión 

inicia cuando se alcanza la temperatura de ignición por lo que la transferencia de masa 

podría retardar este proceso. 

En general, existen tres tipos de modelos usados para la devolatilización de carbones: 

 Tipo Arrhenius: Se asume cinética global del tipo Arrhenius, donde los 

parámetros cinéticos son obtenidos experimentalmente por el calentamiento de 

una muestra en atmósfera inerte mientras se mide la cantidad de volátiles 

generados. Arenillas[3] concluye que este tipo de modelos no son precisos y solo 

aplican para las velocidades de calentamiento con las que se determinaron los 

parámetros cinéticos. 

 Modelo de distribución de energía de activación (DAEM): Este modelo asume que 

la devolatilización ocurre a través de múltiples reacciones de primer orden que se 

dan simultáneamente [3] y concluye que esta aproximación predice muy bien la 

devolatilización del carbón a diferentes ratas de calentamiento. 

 Modelos del tipo FG-DVC y FLASHCHAIN [2][4][5][6]. Con el mejoramiento de las 

técnicas de análisis, se han podido desarrollar este tipo de modelos, los cuales a 

partir de la composición química del carbón, pueden predecir el comportamiento 

de la devolatilización y las especies liberadas a cualquier tiempo. Se han 

realizado gran número de trabajos  sobre estos modelos y fueron desarrollados 

en Sandia Nacional Laboratories Livermore USA, quienes son pioneros en 

investigaciones sobre combustión de carbón. Arenillas [3] comprueba 

experimentalmente la evolución de compuestos específicos durante la evolución 

encontrando un muy buen ajuste. 

 

La combustión de la partícula de char es el  proceso de mayor importancia en las 

aplicaciones, esta reacción es la que mayor energía libera y la que más tiempo toma 

siendo la etapa controlante en combustión de carbón. Sin embargo, a pesar del gran 



número de investigaciones realizadas en los últimos años, el mecanismo char-oxígeno 

no ha sido completamente entendido por el gran numero de factores que intervienen en 

el proceso 

La cinética de la reacción determina cuanto carbón se va a quemar o qué tan grande 

tiene que ser la cámara de combustión para 100% de conversión (tiempo de residencia), 

esto a su vez determina cuanta energía se va a generar, esta además influenciada por el 

tamaño de partícula, la cantidad de cenizas, la fragmentación de la partícula, la etapa de 

devolatilización, la distribución de tamaños de poros inicial entre otras. La etapa 

controlante en la combustión del char puede ser la reacción química, o la transferencia 

de masa por difusión en la partícula o una combinación de ambos factores, para lo cual 

se definen 3 zonas [2][7][8]. 

Zona I: Donde la reacción química es la etapa controlante (ocurre generalmente a baja 

temperatura o con partículas pequeñas), no hay un perfil de O2 en la partícula ya que en 

todo el interior de la misma la concentración de O2 es igual a la de la superficie. La 

reacción química es lenta (controla la cinética)  (ej. Carbones poco reactivos o 

temperaturas bajas), el gas penetra más rápido que la velocidad de consumo, en el 

estado estable la concentración es igual a la del seno del fluido. Cuando la reacción 

química es la etapa controlante, experimentalmente se ha observado [2] que  la energía 

de activación  y el orden de reacción obedecen a los valores verdaderos. 

 

Zona II: Se caracteriza por presentar tanto reacción química en la superficie como 

difusión en los poros y reacción química al interior de la partícula, se observa en esta un 

perfil de concentraciones de O2 en función del radio de la partícula. La reacción es  más 

rápida, el reactivo se consume antes de llegar al centro de la partícula. En estado 

estacionario hay un gradiente de concentración dentro de la partícula. La  etapa 

controlante es la difusión en los poros y la reacción química en la superficie. 

Experimentalmente se ha observado que la energía de activación es del orden del 50% 

de la energía verdadera [2]. 



Zona III: Ocurre normalmente a altas temperaturas cuando la transferencia de masa 

desde el gas es la etapa controlante, la reacción química se da en la superficie de la 

partícula. La reacción química es muy rápida (carbón muy reactivo o alta temperatura), el 

gas reactivo se consume inmediatamente llega a la superficie, en estado estacionario  

habrá un gradiente de concentración en la capa límite. 

Las reacciones en cada zona pueden explicarse como lo hace L. Radovic [9] en varias 

etapas en paralelo o consecutivas: 

a) Difusión del reactante gaseoso desde el seno del fluido hacia la interfase gas – 

solido 

b) Difusión del reactante en los poros del sólido 

c) Adsorción  (química) de reactante en la superficie del sólido. 

d) Reacción química en la superficie  

e) Desorción de productos 

f) Difusión de productos hacia la superficie externa 

g) Difusión de productos hacia el seno del fluido 

 

La pregunta típica que debe ser realizada es ¿Cuál de las etapas anteriores es la  

controlante? Además, como pueden describirse las cinéticas químicas ya que estas 

pueden presentar diferentes acercamientos como  por ejemplo: tipo Arrhenius 

[10][11][12][8] o tipo Langmuir [13][14][7]. En la figura2  se presentan esquemáticamente 

los perfiles de O2 para las diferentes zonas de combustión. 

Zona I 

CO2 



Zona II 

Zona II 

Zona III 

 

Zona III 

Figura 2. Esquemas de perfiles de concentración en función de La etapa controlante 

Con lo anterior se pueden definir dos tipos de cinéticas: 

a) Cinética intrínseca: todos los procesos que están en la zona I ya que no 

obedecen a fenómenos difusionales. 

CO2 

CO2 

CO2 

CO2 



 

b) Cinética global: depende o depende en parte de los fenómenos difusionales 

(dentro y fuera de la partícula)  zonas II y III 

 

El proceso de combustión esta descrito por Field [15] y presenta la reacción de carbón 

pulverizado como muchos pasos secuenciales acoplados resumidos en el transporte de 

O2 u otros reactantes  gaseosos a la superficie del carbón, reacción con la superficie y 

transporte de los productos fuera de la partícula y la tasa global de reacción estará 

controlada por el paso más lento de todos. El O2 es transportado hacia la partícula y 

productos hacia afuera por difusión molecular debido a los gradientes de concentración 

entre la superficie de la partícula y el seno de la fase gaseosa.  

 

La velocidad de transporte puede acelerarse disminuyendo el espesor de la capa límite a 

través de la cual el gas debe transportarse ya sea incrementando la velocidad relativa 

entre el gas y la superficie o disminuyendo el tamaño de partícula (esta última no tiene 

un efecto muy importante en el proceso [15]). El transporte de los productos fuera de la 

partícula  no es un factor tan importante  para controlar la tasa de reacción global. Este 

solo será importante si los productos  inhiben la reacción química o previene el acceso 

de O2 a la superficie. Sin embargo, no hay evidencia que los productos inhiban la 

reacción química a temperaturas superiores a los 1000K  y los productos pueden 

prevenir el acceso de O2 solo si ellos consumen O2 [15]. 

 

Según Field [15], el flujo convectivo ocasionado por la combustión de carbón puede ser 

despreciado cuando exista un gas inerte diluyente  como el N2 en contenidos cercanos al 

80%. Se ha pensado que el solo hecho de tener productos de combustión puede 

entorpecer la velocidad con la que el O2 alcanza la partícula pero Field [15] argumenta 

que esto no es cierto. 

 

Las diferentes reacciones que tienen lugar en la combustión de carbón pueden ser 

consideradas como una colección de reacciones simultaneas para lo cual usualmente  

se procede a simplificar el sistema asumiendo algunas reacciones virtualmente 

instantáneas y otras demasiado lentas que no tienen efecto para la tasa global y solo 



para pocas reacciones (una o dos) se considera un efecto cuantitativo en la tasa de 

reacción. Con lo anterior,  se obtiene una tasa de reacción de la forma: 

 

                 E.  1 

 

Donde q es  la tasa de consumo de carbón por área superficial, Psf presión parcial de O2 

y Ks coeficiente tipo Arrhenius. Field [15] expresa esta tasa de reacción como una sobre 

simplificación del fenómeno pues asume que no hay efectos del tipo de carbón (para los 

valores de las constantes de Arrhenius dadas) y solo es función del gradiente de O2 en la 

superficie. 

 

Como las partículas son porosas, es posible que el O2 se difunda y reaccione con la 

superficie interna, Field [15] presenta alguna información de trabajos que han estudiado 

el grado de penetración y su efecto sobre las energías de activación de la reacción, sin 

embargo, en este trabajo se hace una revisión más completa del estado del arte sobre 

este tema en específico. 

 

Cuando  la reacción se da internamente, el coeficiente de reacción superficial Ks no debe 

ser constante pero dependerá de la relación entre la superficie interna y externa 

disponibles (ejemplo tamaño de partícula). En el mismo sentido se plantea que las 

partículas son permeadas por los poros y que esto aplica para diferentes tipos de char 

de carbón. Además, en los procesos de devolatilización es conocida la formación de 

burbujas y poros dentro de las partículas que pueden ser accesibles o llegar a serlo 

durante el avance de la reacción dándose esta tanto en el interior como en el exterior de 

la partícula. 

 

La diferencia de temperatura entre el gas y la partícula dependen de la tasa de 

generación de calor y la tasa de disipación del mismo por conducción y radiación. El 

cálculo de la diferencia entre estas dos temperaturas se hace cada vez más complicado 

debido a las incertidumbres de los mecanismos de reacción y las simplificaciones 

realizadas. Por ejemplo si el O2 ataca la superficie de carbón para formar CO2 todo el 

calor es liberado a la superficie pero si se forma CO y este es transportado fuera de la 



partícula antes de combinarse con más O2 solo parte del calor generado será liberado a 

la superficie. 

 

La generación de energía por la combustión tiende a incrementar la temperatura de la 

partícula por encima de la temperatura del gas incluso en órdenes de cientos de grados, 

lo cual debe tenerse en cuenta a la hora del cálculo de la rata de combustión. Otros 

problemas en el estudio de la combustión  se refieren a incertidumbres en el tamaño y la 

forma de la partícula y la presencia de cenizas. Si la partícula se hincha durante la 

devolatilización, la tasa de reacción incrementará, sin embargo, la presencia de ceniza 

podría bloquear el acceso de O2 a las superficies e incluso podría tener algún efecto en 

la tasa de pérdida de calor disminuyendo la tasa de reacción. 

 

 

Una partícula de carbón esférica está rodeada de un gas estático, de muchos diámetros 

de partícula de espesor, a través de la cual de difunde O2  desde el seno de la corriente 

de gas hasta la superficie de la partícula, reaccionando en la superficie para producir  

productos que se difunden desde la superficie hacia el seno de la corriente de gas (este 

es el planteamiento típico para la combustión de carbón). Los productos deben ser una 

mezcla de  CO y CO2 pero se asume que la oxidación del CO se hace muy cerca de la 

superficie de la partícula, por lo tanto el producto efectivo es CO2 

En la capa límite, el O2 debe cumplir la ley de conservación por lo tanto, la tasa de 

transporte de oxígeno a través de una superficie imaginaria de cualquier radio debe ser 

igual  a la tasa a la cual es trasportado el O2 a la superficie dela partícula [15]: 
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Donde G(r) es el  flux de O2  dado por  una ecuación de transporte difusional y af el radio 

de la partícula  y rf la distancia radial. 

 

Field [15] desprecia el  trasporte convectivo debido al flujo de reactivos y productos, 

puede existir un flujo especialmente si el carbón (C) es transportado lejos en forma de 

CO especialmente debido  a un flujo neto molar. Pero este flujo representa solamente 



una pequeña corrección en las ecuaciones difusionales. Field [15], discute que al ser 

esta una razón obvia es menos obvio  un flujo de Stefan, discutido por Frank 

Kamenetskii, este flujo surge si cada una de las especies es calculada como si se  

difundieran individualmente. Por lo tanto, Field plantea que el flujo de Stefan es menos 

una realidad física y mas una conveniencia matemática para subsanar discrepancias que 

surgen cuando se usan ecuaciones de difusión que solo son aproximadamente 

correctas.  

 

Para  efectos prácticos, cuando el seno del gas es N2  introducido en el aire de 

combustión, estos flujos solo representan una pequeña  corrección en el cálculo, en el 

caso del presente trabajo,  la atmósfera oxidante será una mezcla de aire y gas 

combustible, por ende, la disponibilidad de O2 será menor que en aire normal y según los 

criterios de [15] sería posible despreciar las correcciones por flujo convectivo en la 

partícula. 
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Para integrar la ecuación de flux, es necesario tener en cuenta como varia la T y la 

difusión con respecto al radio, para un T constante y despreciando la variación de la 

temperatura se tiene: 
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Con Pgf  y Psf presiones parciales de O2 en el gas y la superficie respectivamente. 

Esta ecuación de entrega  la tasa neta de transporte de O2 a la superficie en términos de 

la  concentración de oxígeno del gas (para este caso debería ser de la capa límite). La 



tasa de reacción en términos del consumo de O2  depende del producto de la reacción  

que es transportado hacia fuera: 
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Donde φf es el factor del mecanismo de reacción. Entonces: 
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Cuando el coeficiente Kf es alto, controla la  difusión, por lo tanto, Ps será muy bajita 

comparada con  Pg ya que todo el O2 que alcanza la superficie reacciona 

inmediatamente. Para este caso especifico y según la ecuación anterior, este transporte 

depende fuertemente del diámetro de partícula y la temperatura modificando estas, se 

eliminarían las resistencias difusionales  independientemente del tipo de combustible a 

usarse. 

 

Esta ecuación básicamente entrega el transporte de O2, para evaluar este, es necesario 

conocer la concentración en la superficie. Lo anterior es el modelo simple planteado por 

[15] que permite tener una mejor idea del proceso de combustión de la partícula.  

 

La combustión de  carbón en su superficie en equilibrio térmico con sus alrededores fue 

considerada por Frank-Kamenestki, Vulis, Spalding, [15] para este Field  los detalles de 

su desarrollo difieren un poco de los del  otros autores pero el principio básico es común 

entre todos el cual supone que para que este equilibrio térmico se conserve, la tasa de 

generación de calor debe ser igual a la rata de pérdidas de las mismas 

 

0 rfcfgf HHH
         

E.  7

 

 



Hgf calor de reacción 

Hcf calor perdido por conducción 

Hrf calor perdido por radiación 
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Field [15]expone que en combustión normal, el gradiente de temperatura en la partícula 

es despreciable, además, se referencia el trabajo de  Badzioch  (Badzioch, S., Gregory, 

D. & Field, M.A. 1964 Fuel, 43, 267-280) y presenta  un desarrollo  para determinar la 

temperatura de equilibrio, para lo cual todas las ecuaciones son expresadas en términos 

de la temperatura de la  partícula (homogénea en r) y así calcula los flujos convectivos y 

radiantes además calcula el calor generado.  

 

Para el caso particular de esta tesis, no es posible asumir las suposiciones de Frank-

kamenetski ya que él no estudia la interacción con un gas combustible al exterior que en 

todo momento está alterando la temperatura de los gases alrededor y el equilibrio 

térmico no es conocido. Sin embargo, se toma la forma de calcular las pérdidas de calor 

de Field. 

 

 

Field [15] en su apéndice H  presenta que la velocidad de transferencia de calor por 

convección conducción o de masa por difusión, entre una partícula y un fluido en el cual 

está inmersa esta incrementa si existe un movimiento relativo entre ambas. Para 

partículas pequeñas como las de carbón pulverizado, el Re de la partícula que 

caracteriza el movimiento no se espera superior a 100, y en  muchas veces ni siquiera 

excede 1. Esto significa que el flujo es normalmente una  línea de corriente (Stokes flow) 

y cuando no lo es nunca existirá un flujo turbulento desarrollado. 

 

Field [15] hace una revisión  de los estudios experimentales y teóricos de la transferencia 

de calor y masa de una partícula inmersa en un gas para números de Re de partícula 



inferiores a 100 para el caso de carbón pulverizado. Presenta que los autores realizaron 

los experimentos para tamaños superiores a los del carbón pulverizado (100 micrones) y 

asumen que los resultados se mantienen para partículas de menor tamaño. La razón es 

que le gas tenderá a comportarse como un continuo  cuando el tamaño de la partícula es 

similar a la distancia entre las líneas de flujo. 

 

Después de una revisión de literatura y teórica plantea que una buena relación para el 

cálculo de los números de Nusselt y  Sherwood para números de Reynolds de partícula 

inferiores a 1 donde aplicaría el flujo de Stockes es la desarrollada por Acrivos [15] y se 

define como: 
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Con: 
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Estas ecuaciones permiten calcular los coeficientes de transferencia de masa a energía 

para  realizar los acoples matemáticos entre los balances para la fase sólida y la fase 

gaseosa. 

 

 

El carbón es el combustible fósil  más abundante en la tierra y es el responsable de casi 

el 27% del total de la energía primaria comercial usada en el mundo y la productora de 

cerca del 34% de la energía eléctrica del mundo con un gran porcentaje de carbón 

pulverizado [2]. Incrementar la eficiencia de las plantas de generación basadas en 

carbón alrededor del mundo traería resultados significativos en la reducción de 

emisiones de CO2 a la vez que extendería las reservas de carbón. 



 

En la práctica, la combustión de carbón pulverizado es mezclar partículas entre 5 y 400 

μm con aire de combustión para transportarlo al quemador donde es mezclado con aire 

adicional de combustión (secundario) en la punta del quemador y establecer condiciones 

correctas de combustión. Las interacciones de los patrones de flujo y el calor liberado en 

la combustión determinan la tasa de reacción de partículas, la estequiometría de las 

zonas de reacción (I, II y II) y sus temperaturas. Lo anterior determina la estabilidad de la 

llama, la cantidad de inquemados, el campo de temperaturas y el tiempo de residencia, 

el nivel de mezcla turbulenta de los volátiles con radicales libres y productos calientes de 

combustión. 

 

La mayoría de los modelos de combustión usan pasos simplificados de combustión y 

devolatilización debido a limitaciones computacionales y por la falta de conocimiento en 

el proceso detallado de combustión. Típicamente, los modelos usan cuatro pasos bien 

definidos: calentamiento, devolatilización, combustión de volátiles y combustión de char 

con un grado relativo de éxito para la predicción de NOx e inquemados como se presenta 

en la Figura 1. 

 

El proceso de combustión de char es de vital importancia en la combustión de carbón 

pulverizado en la práctica, sin embargo, a pesar de investigaciones intensivas en la 

última mitad del siglo, los mecanismos de reacción char-oxígeno son  completamente 

entendidos debido a un gran número de factores como crecimiento de poros y efectos en 

la transferencia de masa, además de complicaciones adicionales derivadas de la 

influencia del tamaño de partícula, contenido de cenizas y fragmentación de las 

partículas entre otras. 

Las etapas limitantes pueden ser la reacción química, la difusión de los gases a la 

partícula o una combinación de ambos (zona I, II y III). La complicación en la práctica 

viene al tratar de definir en cual zona ocurre la combustión; generalmente, esta toma 

lugar en una zona intermedia. En la zona I, la reacción química es etapa controlante las 

observaciones experimentales permites determinar el orden real de reacción, como la 

tasa de reacción es lenta en los poros, cualquier molécula de oxígeno que reacciona es 

prontamente remplazada por otra molécula proveniente de la capa límite y la 

concentración en los poros es tomada como la concentración en la seno del gas. 



 

En zona II como la temperatura de la partícula aumenta la reacción entre el char y el O2 

se vuelve más rápida por lo que la concentración de O2 en los poros es menor que en el 

seno del gas y 0 en el centro de la partícula, la tasa de reacción observada está 

controlada por la reacción química. 

 

En zona III a muy alta temperatura, la reacción en la partícula llega a ser tan rápida que 

la concentración de O2 disminuye a 0 en la superficie externa de la partícula, la tasa de 

transferencia de moléculas de O2 de los alrededores del gas hacia la superficie externa 

controla la velocidad de reacción, y la tasa de reacción observada puede expresarse en 

términos del flux másico. 

 

 

J. Yu, M. Zhang, and J. Zhang [16] Desarrollan un modelo que tiene en cuenta las 

reacciones químicas, la transferencia de masa y energía en la capa límite de la partícula 

en la combustión de una partícula de carbón. Hicieron comparaciones de temperatura 

por FTIR y simulación de carbón pulverizado que muestran que la llama de volátiles 

induce la combustión de los primeros productos en la superficie de oxidación CO. Debido 

a la llama de volátiles, las partículas de carbón pueden hacer ignición a una temperatura 

inferior que la temperatura de ignición heterogénea. Aunque se demuestra la influencia 

de la llama de volátiles, no se presenta ningún efecto en la tasa de reacción interna de la 

partícula 

 

F. J. Higuera [10] Asume para su modelo que la combustión de la partícula de char se da 

en forma de una esfera encogiéndose sin reacción en fase heterogénea al interior de la 

partícula, es decir, la etapa controlante de es la difusión de O2 en la capa límite, La 

porosidad de la partícula es tenida en cuenta e incluida solo en los factores pre 

exponenciales de las cinéticas tipo Arrhenius pero en ningún momento hay variación de 

la misma. Por otro lado,  la combustión en la fase gaseosa es tomada como infinitamente 

rápida por lo que existe una llama muy delgada pegada a la superficie de la partícula 

implicando que la producción de CO se da por gasificación con CO2 y no con O2 para 

combustión. El balance de masa y energía propuesto por Higuera [10] para la partícula 

asume que dicha partícula es siempre esférica y que la partícula es uniforme en 



temperatura ya que  el calor específico y la conductividad térmica son cortos 

comparados con la vida de la partícula a las condiciones de proceso.  

C. R. Xu and W. B. Fu [12] hacen un desarrollo para calcular la fluido dinámica del gas 

en el exterior de una partícula durante su combustión; para eso define los balances de 

momentum, energía, especies y ecuaciones de continuidad y estado en función de una 

variable de líneas de corriente. Para el cálculo de la rata de combustión asume 

condiciones estacionarias y asume una tasa de reacción de C+O2 para producir CO2, 

donde el modelo se basa en un núcleo decreciente pero no homogéneo en el radio, para 

esto, hace una integral de las tasas de reacción para un hemisferio de la partícula. Esto 

tiende a suceder si la partícula está totalmente estacionaria y no hay un giro relativo, en 

nuestro caso, por efectos del flujo suponemos que la partícula está girando en  la 

corriente de gas entonces las diferencias en el hemisferio son despreciables. Por otro 

lado, el autor asume combustión en régimen III donde solo la transferencia de masa 

externa controla y no tiene en cuenta cambios en la estructura del carbón. 

F. Yi, J. Fan, D. Li, S. Lu, and K. Luo [17] Modelan la combustión de partículas de carbón 

para 7 diámetros diferentes variando entre 0,006 – 16 mm; 3 temperaturas 1000 – 1800 

K y 4 velocidades 0, 0.5, 5 y 50 m/s  en tres dimensiones y en estado transitorio para el 

cálculo del tiempo de combustión de la partícula. La malla construida en el programa de 

simulación (CFD) es 8 veces más grande que el diámetro de partícula e introducen los 

modelos de combustión de la partícula. 

 

Los modelos introducidos son dos modelos clásicos de combustión,  de película simple 

(single-film model) y película doble (double-film model), estos modelos no incluyen la 

combustión al interior de la partícula y se asume que la reacción se da en la superficie. 

Además,  caracteriza el régimen de combustión en el cual se realiza el proceso bajo la 

luz de las variables estudiadas (diámetro, temperatura, velocidad) y define tres 

regímenes de combustión. Combustión de carbón controlado por la cinética: la define 

como  concentración de O2 en la superficie permanece superior al 95% de la 

concentración  del ambiente. Combustión de carbón controlado por la difusión: La define 

como  la concentración de O2 en la superficie permanece inferior al 10% de la 



concentración del O2 del ambiente. Combustión de carbón controlado por la cinética - 

difusión: cuando está entre los casos anteriores. 

 

También se define  el tiempo de combustión de carbón como el tiempo necesario para 

que la  masa de carbón llegue a valores inferiores al 10% de la masa inicial. 

La conclusión fundamental de este trabajo es  que el diámetro de partícula y  la 

velocidad relativa de gases tiene baja influencia  en el tiempo de combustión para 

partículas de carbón con diámetros inferiores a 0,24 mm en combustión con aire a 1400 

K. además, que la mayoría de los casos para partículas entre 0,06 mm y 0,24 mm  con 

temperatura de 1400 K tienen una combustión controlada por la cinética y la difusión. 

Como otro aspecto,  cuando el diámetro de la partícula es mucho más grande que 

0,24mm el tiempo de combustión decrece con  el diámetro de partícula y el incremento 

de la velocidad relativa siendo estos casos  cercanos a ser controlados por la difusión. 

 

Anup Kumar Sadhukhan [18] trabaja en la simulación de la combustión de  carbones con 

alto contenido de cenizas,  presenta además un análisis interesante del estado del arte  

donde concluye que los modelos para combustión  de char de carbón  del tipo  de núcleo 

decreciente (shrinking core model) son modelos muy útiles para  la combustión de 

materiales de muy baja porosidad. En los casos  donde esto no aplica (la mayoría del 

char de carbón) el O2 puede difundirse por los poros y la reacción química podría 

aparecer en el interior de la partícula. 

 

                  [8] describe la combustión de una partícula de carbón por mecanismo de 

núcleo decreciente con formación de capa de cenizas. La combustión avanza en el 

tiempo y la región se va moviendo hacia el centro de la partícula, en este sentido la 

partícula se divide en capa de cenizas y núcleo sin reaccionar. Además, el autor realiza 

diferentes pruebas experimentales por el método TGA y hace seguimiento a la porosidad 

con mediciones de porosimetría de mercurio. Concluye que la combustión no causa 

cambios en la distribución de poros y porosidad del núcleo que no ha reaccionado, la 

porosidad de la capa de ceniza indica baja resistencia difusional para los reactantes. Las 

pruebas y el modelo de [8], están desarrollados para combustión en zona III donde solo 

la difusividad en la capa límite y en este caso incluye la capa de ceniza es la etapa 

limitante. 



 

M. L. de Souza-Santos [1] Describe la reacción heterogénea gas-partícula de carbón 

bajo los modelos del tipo de núcleo decreciente (shrinking core model) y núcleo expuesto  

(exposed core model) donde la reacción química se da en la superficie y el consumo es 

controlado por la transferencia de masa en la capa límite (típica Zona III). 

 

V. E. Banin Et al [19] muestra que generalmente la zona II de combustión es aplicada 

cuando se presentan altas temperaturas y moderadas presiones, las mediciones de los 

órdenes de reacción para ese caso son aproximadamente de 0,5 lo que implica un orden 

real de reacción de 0. Lo anterior es basado en el hecho que la mayoría de los 

experimentos tienen alguna afectación de la  difusión interna o externa. Para lo anterior 

hace un análisis de diferentes condiciones buscando que la combustión no se vea 

afectada y poder determinar los verdaderos ordenes de reacción y determina las 

condiciones en las que si son afectados por la difusión en un intervalo de temperaturas y 

presión parcial de O2. Calculó las tasas de reacción por dos métodos, midiendo 

directamente el radio de la partícula y con base en un balance de energía (ambos con un 

pirómetro infrarrojo). V. E. Banin Et al [19] encontró que para el tamaño de partículas 

usado de 5 micrones, la combustión se da bajo un régimen de esfera rugosa para 

presiones parciales superiores a 1 bar en la cual la tasa de reacción es mas similar a un 

régimen III pero superior por tener mayor área superficial (por esfera rugosa), el orden de 

reacción es cercano a 0 y la influencia del área superficial interna es despreciable en 

caso de carbón y comparable con la influencia del área externa para el char. Cuando la 

presión parcial es más baja que 1 bar, la combustión es limitada por la difusión. 

 

Bathia [20] expone que una partícula de char está compuesta por microporos rodeados 

de mesoporos y macroporos, la reacción en fase heterogénea se da en los microporos 

mientras que los macroporos actúan como canales de transporte de reactivos y 

productos. Sin embargo, como se propone que la porosidad es responsable del 

transporte interno y este parámetro estructural cambia en el transcurso de la combustión 

necesariamente está involucrado en el modelo. Se han desarrollado varios modelos 

estructurales entre los cuales el modelo de Bhatia y Permutter ha sido ampliamente 



aceptado el cual expresa la evolución de  la superficie durante la combustión o 

gasificación de char de carbón[20]. 

 

Mitchell [7] presenta el cambio en el diámetro de partícula, densidad aparente y área 

específica depende del régimen en el cual se quema la partícula. Están identificados los 

diferentes régimen de combustión: régimen en zona I, y dos zonas II débil y fuerte que 

dependen de la temperatura. Para modelar la combustión en el régimen de zona II  usan 

modelos de ley de potencias (power law) donde la variación del diámetro de la partícula y 

la densidad están correlacionadas por factores alfa y beta típicamente constantes. Esto 

asume que todo el tiempo de combustión se da en zona II y se ha visto que al final 

debido a la formación de grandes poros y coalescencia de los mismos, la combustión 

cambia de régimen a zona I, además usa el modelo de Bathia [20], para condiciones de 

alta temperatura. 

 

Mitchell [21] realiza estudios de la combustión de char de carbón cuando son sometidos 

a altas presiones, para los carbones que presentan fuertes comportamientos 

termoplásticos (índices de hinchamiento altos), la estructura resultante juega un rol 

determinante en su reactividad y difusión de gases durante su combustión. Para la 

oxidación de char a altas temperaturas, la difusión en los poros es una de las etapas 

controlantes para la reacción, la cual, es fuertemente influenciada por la distribución de 

tamaños de poro. 

 

Algunos estudios han indicado que la alta presión influencia la formación del char debido 

a una mayor resistencia en la liberación de volátiles por lo que se incrementa el 

crecimiento de las burbujas en la etapa termoplástica y por ende incrementando el 

hinchamiento. Mitchell busca obtener y validar un modelo de combustión de char que 

tenga en cuenta el comportamiento de diferentes morfologías, para lo cual toma como 

referencia la clasificación en tres grupos cenoesféricas, mezcladas y densas. El modelo 

consiste en las tres características morfológicas, balance de población y variación en 

tamaño, densidad aparente y una descripción de la estructura. 

 

R. Barranco Et al [22]  exponen que normalmente en los  desarrollos de  modelos 

cinético para la combustión de carbón pulverizado  la reacción  química es considerada 



como una función de la reactividad del carbón  y la masa de combustible por un orden de 

reacción, el autor hace referencia a tres tipos de modelos para la combustión de carbón 

pulverizado y concluye que solo están en función de la concentración de O2 y de la 

temperatura mientras que el resto de parámetros importantes no son considerados. Para 

esto entonces hacen un análisis dimensional para obtener la tasa de reacción basada en 

el método de Rayleigh justificando que este tiempo de análisis tiene mayor sentido físico 

que los métodos empíricos tradicionales. El modelo final queda expresando en términos 

de 3  números adimensionales que representan: 1 la relación entre la reactividad química 

del char y  sus propiedades físicas, 2 esta asociando las características químicas del 

proceso de combustión y 3 considera las características físico-químicas en relación con 

sus fracciones reactivas y no reactivas. Sin embargo, no se presenta ningún resultado ni 

uso del modelo propuesto 

 

R. C. Everson Et al [23] explica los tres tipos de regímenes de reacción para la 

combustión de partículas de carbón. Además, dice que normalmente en la combustión 

de carbón fino a alta temperatura con char relativamente poroso, el efecto de la difusión 

intra partícula es despreciado y afirma que esto no es necesariamente aplicable para 

bajas temperaturas. El autor usa el modelo de Bathia y Perlmutter [20] para la reacción 

química y difusión y afirma que lo selecciona debido a que están incorporados 

características como porosidad, crecimiento de poro, coalescencias referidas a las 

propiedades iníciales del char. Expresa la conversión en función de la porosidad y 

difusividad, correlaciona la difusividad con la porosidad con una ecuación de orden 2 y 

determina el perfil de O2 dentro de la partícula con un balance de masa difusivo. Sin 

embargo, asume que el diámetro de la partícula permanece igual y no hay variación del 

este. 

 

D. Maloney Et al [24]  evaluaron diferentes condiciones de combustión en experimentos  

en flujo laminar y los datos fueron comparados contra modelos cinéticos para char 

(CBK). Realizaron diferentes experimentos para comparar los resultados con las 

predicciones realizadas por el modelo CBK. Los resultados experimentales muestren una 

serie de resultados dispersos en términos del tamaño de partícula y la densidad aparente 

sugiriendo que mucha de esta variabilidad está referida a las variaciones del contenido 

de cenizas entre partículas. Concluyen que el modelo CBK predice bien la naturaleza 



general de las variaciones masa y tamaño pero los datos iníciales son sumamente 

importantes para obtener una buena predicción del fenómeno, además, el modelo 

predice que las partículas con alta densidad reaccionaran más lento y durarán mas en el 

tiempo siendo consistente con las observaciones experimentales. 

 

M. Gharebaghi Et al [11] Buscó modelar la cinética de combustión de carbón bajo 

condiciones de oxicombustión; sugiere que a bajas temperaturas las tasas de reacciones 

(zona I) son similares tanto para aire como para atmosferas de oxicombustión, pero 

cuando se incrementa la temperatura (transición a zona II) la reactividad del char 

incrementa en oxicombustión. Mientras que para zona III la tasa de reacción es menor 

debido a que la difusividad de O2 en CO2 es inferior a la difusividad en N2. El área 

superficial y la porosidad son parámetros importantes que afectan significativamente el 

proceso de combustión, las cuales son funciones del tiempo, la temperatura, la condición 

inicial, rango de carbón, rata de calentamiento, rata de devolatilización y oxidación y 

etapas de fragmentación. Sin embargo, asumir un valor constate de área superficial es 

una práctica común que contribuye considerablemente a errores en la predicación.  

 

R. He, T. Suda, and T. Fujimori [25] expresa que es bien conocido como el tamaño de 

las partículas tienen un efecto importante en la combustión de char de carbón, los 

coeficientes de transferencia de calor de la partícula y la difusión de O2 desde el seno del 

gas a la superficie de la partícula normalmente dependen del tamaño de la misma. Para 

combustión de carbón, se cree que cuando la partícula es inferior a 100 micrones la 

reacción es controlada por la reacción química, para partículas superiores a 100 

micrones, la tasa de reacción es proporcional al cuadrado del diámetro y para inferiores 

a 100 micrones es proporcional a 0,4 potencia del diámetro. Los efectos del tamaño 

pueden ser diferentes dependiendo del ambiente, a altas temperaturas la combustión de 

pequeñas partículas es principalmente controlada por la reacción química y puede ser 

afectada parcialmente por la difusión. 

 

En la combustión de char, el tamaño de la partícula afecta tanto la transferencia de 

masa, de calor y las tasas de reacción. Generalmente, partículas pequeñas tienen menor 

tiempo de reacción, sin embargo, es difícil investigar los efectos de una partícula sola 

cuando esta es pequeña. Además, plantea un modelo unidimensional que incluye 



efectos de la estructura de poros combinados con la transferencia de calor y de masa. 

Las partículas de char se queman tanto en el exterior como en el interior. Primeramente, 

el O2 se difunde desde el exterior hasta la superficie y los productos de reacción se 

difunden hacia el seno del gas, el O2 también se difunde dentro de los poros y reacciona 

al interior de la partícula y los productos se difunden hacia afuera de la partícula, es así 

como todas estas difusiones afectan la combustión la forma geométrica de los poros es 

compleja y difícil de describir. Se ha encontrado que se presentan estructuras del tipo 

fractal donde la difusión no puede ser descrita por la tradicional ley de Fick. El autor 

supone la transferencia de masa desde el seno del gas hacia la superficie de la partícula 

como la ley de Fick, además supone reacción de orden 1 tipo Arrhenius por unidad de 

área, el área es calculada como el área interna mas el área externa por un factor que 

corrige el contenido de ceniza, además, los efectos de la difusión de O2 al interior de la 

partícula es incluido explícitamente en la ecuación de Arrhenius así como los efectos de 

los poros como un efecto global para el cálculo de una energía de activación aparente 

que depende del factor geométrico fractal. Aunque presenta combustión interna y 

externa, asume que no hay reducción en la densidad de la partícula y solo disminución 

del diámetro que no está de acuerdo con su planteamiento. Además, aunque exista 

coalescencia, interconexión de poros y crecimiento de los mismos en combustión 

normal, el autor asume que el factor geométrico fractal es constante en el tiempo de 

combustión. 

 

H. Fei  [26] dice que la evolución estructural de partículas durante la combustión o 

gasificación es bastante compleja, las propiedades de los poros no solamente influencian 

las reacciones de combustión sino que intensifican la complejidad de la reacción 

heterogénea. Se ha determinado que la teoría fractal es una manera efectiva de describir 

el fenómeno y ha sido aplicada ampliamente en la última década. La combustión de char 

está influenciada por varios factores, es un fenómeno bastante complicado y 

especialmente para el char de carbón, este tiene abundancia de submicroporos en los 

cuales pueden predominar las reacciones, uno de los modelos más utilizados es el de 

Bhatia, Perlmutter [20] que tiene en cuenta el crecimiento de poros y la coalescencia en 

el modelo original de Bathia, el parámetro es constante, H. Fei [26] hace una 

modificación al factor haciéndolo función de la dimensión fractal, encuentra que a 

conversiones superiores de 0,7, el parámetro empieza a desviarse de su valor inicial al 



igual que la dimensión fractal, con el cambio el autor disminuye el error de predicción de 

3,6% a 1,9%. Lo cual no es significativo para este trabajo. 

 

I. M. Bews Et al [27] presenta que el orden de reacción ha sido revisado muchas veces 

en el contexto de la combustión de char de carbón y que a pesar del número de 

investigaciones el orden de reacción sigue estando indefinido. Muchos han concluido 

que es de primer orden respecto al O2 mientras otros reportan orden 0. La dificultad de 

su medición radica en que el proceso debe estar estrictamente en zona III donde no se 

presenten problemas difusivos al interior de la partícula (partículas pequeñas y bajas 

temperaturas) hace referencias y cálculos del numero de Biot encontrando valores Bi << 

1, lo cual implica que la transferencia de calor en la partícula se limita mas por la 

convección que por la conducción. Bews hace diferentes estudios en un reactor en lecho 

fluidizado donde puede inhibir los efectos de los radicales libres y los incrementos de 

temperatura debido que este tipo de reactores dispersan tanto el calor generado como 

los componentes. El autor hace  un planteamiento interesante sobre el mecanismo de 

reacción para el cual define una cinética de orden 0,5 en O2, el cual se basa en una 

quimisorción disociativa e irreversible en sitios libres de la superficie del carbón  

 

V. E. Banin, R. Moors, and B. Veefkind [14] presenta un acercamiento general a la 

interpretación de resultados experimentales del comportamiento de char teniendo en 

cuenta parámetros estructurales durante la combustión. El módulo de Thiele es usado 

apara evaluar la verdadera tasa de reacción a partir de los valores medidos, este 

acercamiento ha sido probado en reacciones superficiales que involucran catalizadores 

porosos.  

En la aplicación de combustión de char de carbón, su uso generalizado puede causar 

errores, la fuente de estos errores es la variación del tamaño de los poros durante la 

combustión. Experimentalmente usan partículas muy pequeñas de 5 micrones 

aproximadamente, estas partículas alcanzan equilibrio térmico en un tiempo 

característico de 20 microsegundos mientras el tiempo de reacción es del orden de 1- 5 

milisegundos, por lo tanto, el autor usa el balance de energía para seguir la tasa de 

reacción. Banin [14] dice como un cambio en el orden de reacción medido con el cambio 

de la presión parcial de O2 puede ser usado como indicativo del papel que la difusión 

interna juega. Si el orden de reacción medido <0,5, significaría que el orden de reacción 



medido es igual al real y no hay limitante en la difusión interna o que tanto la reacción en 

la superficie interna como en la externa tienen en el mismo orden de reacción, en ambos 

casos, la combustión se daría en un modo de núcleo decreciente, en caso contrario, la 

tasa de reacción consiste en dos partes: combustión en la superficie externa y 

combustión dentro de la partícula y obtiene una tasa de reacción en términos de las 

superficie, el factor de efectividad y una cinética tipo Lagmuir. 

 

En muchos artículos la descripción del cambio de poros debido a la reacción es asumida 

como una expansión de cada poro uniforme, implicando que la tasa de reacción tiene 

que ser igual en cualquier parte de la partícula con orden de reacción 0 para el O2 o si 

los cambios en la presión parcial de O2 son despreciables (zona I) lo cual no es cierto. 

Otros mucho modelos usan aproximaciones semi empíricas para describir el área interna 

en función de la conversión pero contienen gran número de parámetros ajustables. Este 

autor busca representar un modelo sin usar parámetros semi empíricos y los hace bajo 

los siguientes supuestos: 

 

 poros inicialmente cilíndricos todos del mismo tamaño 

 la porosidad inicial es uniforme 

 la temperatura en la partícula es uniforme  

 poros paralelos en la dirección radial y todos se originan en la superficie externa 

 la diferencia radial de la densidad del gas reaccionan a través del radio es 

despreciable 

Con estas suposiciones está en capacidad de obtener una distribución  de poros que 

podrán ir cambiando en función del tiempo. Banin, no calcula variaciones de porosidad 

pero esta es implícitamente calculada con la distribución de poros y los cambios de 

densidad de O2 al interior de la partícula. 

 

V. E. Banin Et al [28] hace experimentos con carbón en un reactor tipo shock tube, 

variando temperaturas y presión parcial de O2, además, modela este mismo proceso 

para determinar las tasas de producción de CO y CO2. Concluye que a altas 

temperaturas la formación de CO prima sobre la formación de CO2, esto, disminuye la 

tasa de liberación de calor y el CO2 es formado en reacción homogénea. Cuando la 



temperatura de la partícula incrementa, la tasa de reacción heterogénea también 

incrementa, la cual causa que el flux de CO y volátiles en la superficie (para carbón y no 

char) también incremente, como resultado, la reacción homogénea es empujada lejos de 

la superficie. Banin [28] busca la relación entre la tasa de reacción de la partícula de char 

y las propiedades fractales de los poros, dice que el módulo de Thiele es a menudo 

usado para describir el efecto de los poros pero la clásica ley de difusión no puede tener 

en cuenta la no linealidad del fenómeno (asume que es no lineal). 

 

R. He, J. I. Sato, and C. Chen [29] define las áreas de reacción, entre las cuales son 

despreciadas el área externa y el área de los microporos donde solo sería importante la 

contribución del área de los macroporos y los vacíos inter partícula. Con base en esto 

modifica una expresión tipo Arrhenius donde la energía de activación es una función del 

parámetro geométrico fractal, para lo cual se basa en mediciones de área por 

porosimetría de mercurio. Sin embargo, hace un desarrollo para obtener la dimensión 

fractal la cual se hace constante para el modelo; a medida que la reacción avanza las 

geometrías de los poros deben cambiar, por lo tanto la dimensión fractal obtenida de las 

mediciones iníciales también deben cambiar. He [29] es claro y ampliamente aceptado 

que los poros afectan la combustión en carbón, el estudio se puede hacer experimental o 

numéricamente, experimentalmente hay gran dispersión de resultados en la literatura por 

la dificultad de observar los cambios en los poros durante la combustión. Numéricamente 

existen varios acercamientos desde modelos continuos o discretos, normalmente son 

usados modelos continuos basados en la ley de Fick, sin embargo según [29] solo aplica 

para poros regulares y como los poros son fractales es necesario asumir un modelo 

fractal. 

 

Q. Shang and J. Zhang [30] desarrolla un modelo estocástico que involucra todos los 

proceso descritos, sin embargo, para la reacción del char usa un modelo controlado por 

la transferencia de masa en términos del número de Sherwood. 

 

Existen diferentes aproximaciones al estudio de la combustión de una partícula de char 

que tienen en cuenta múltiples factores de la partícula en sí misma, sin embargo, no  se 

encuentran importantes estudios que traten de correlacionar tanto los fenómenos 



internos de la partícula como los fenómenos externos  a la misma. En la combustión real, 

las partículas están sometidas a una competencia por el oxígeno con otras partículas y 

en casos especiales con otros combustibles de mayor reactividad.  En la combustión,  

pueden existir diferentes gases sean combustibles o productos de las reacciones de 

combustión de mayor reactividad que disminuyen la presión parcial de O2 en los 

alrededores de la partícula  disminuyendo  probablemente la tasa de reacción del char. 

  



2. Capitulo 2. Modelo Matemático 

 

En este capítulo se describe el desarrollo del modelo matemático que dé cuenta del 

conocimiento del fenómeno y de las principales hipótesis del modelo. También se 

describe el método numérico utilizado para la solución del sistema de ecuaciones 

diferenciales resultantes. Partiendo del estado del arte, se concluyó que un modelo del 

proceso de oxidación de una partícula sólida de carbón y de un gas combustible basado 

en submodelos ampliamente conocidos tales como el caso de núcleo sin reaccionar 

puede quedar cortos en la representación matemática del fenómeno. Con lo anterior se 

realizó una juiciosa elaboración conceptual del fenómeno  y se amplió el alcance de la 

hipótesis inicial basado en el modelo del núcleo decreciente a un modelo que tenga en 

cuenta tanto el cambio en el tamaño de partícula como  la variación en la densidad 

aparente de la misma, lo que se traduce en modelar la combustión de la partícula de 

char en Zona II (Etapa controlante la difusión y la reacción química). 

 

Otra de las particularidades que se presentan en este capítulo es el acoplamiento  de la 

combustión en la fase gaseosa y la combustión de la partícula de char que no se 

encuentra ampliamente reportada, este acople hace necesario empalmar dos fenómenos 

que se dan a escalas de tiempo diferente y que complican su solución. Estos dos 

fenómenos se refieren a la combustión de la partícula de char cuando el O2 se difunde 

desde el seno del gas en la condición frontera y reacciona tanto en la superficie como al 

interior de la partícula y la combustión en fase gaseosa del CO producido por la reacción 

de la partícula y el proveniente de la condición frontera con el O2. 

 

2.1.  Hipótesis para el modelo desarrollado 

 



Para el planteamiento del modelo se hacen las siguientes suposiciones o hipótesis que 

permiten la construcción de un modelo para ser resuelto por métodos numéricos: 

 

1. Se supone una partícula esférica de carbón de radio Rp0 inicial y siempre se 

mantiene como una esfera. 

2. Como la partícula es pequeña, es arrastrada por el gas pero presenta un 

movimiento relativo con este. Este movimiento relativo permite caracterizar el 

flujo alrededor de la partícula. 

3. Se asume que el gas en el exterior de la partícula se comporta como gas 

ideal 

4.  Se supone que en la zona homogénea (solo gas), el flujo de gases es 

laminar para la escala espacial analizada 

5. Aunque la partícula de gas presenta un movimiento relativo con el flujo de 

gas, se asume  que hay un plano de simetría y por lo tanto flujo axisimétrico 

con plano   

6. Se asume que  partícula es pequeña comparada con sus alrededores, 

además, en el movimiento relativo, la partícula está girando en el gas,  por lo 

tanto no hay variación en  , con lo anterior, se asume que solo existe 

variación en r. 

 

2.2.  Modelo para  la combustión en la fase 

homogénea 

 

El planteamiento del modelo se basa en las ecuaciones fundamentales para balances de 

masa, energía y cantidad de movimiento, los cuales permiten definir un sistema de 

ecuaciones matemáticas que describen el fenómeno. Se presenta en éste ítem las 

ecuaciones matemáticas para cada fase de manera genérica y luego las simplificadas de 

acuerdo con las hipótesis planteadas. 



 

2.2.1. Ecuación de continuidad para multicomponentes: 

 

La ecuación genérica para el balance de materia por especie se formula de la siguiente 

manera [31]: 
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Esta ecuación incluye muchos términos cuando es desplegada a estructura más simple, 

por lo tanto, se  realizan suposiciones  para  disminuir la complejidad de la solución 

numérica como: densidad del gas promedio no se altera,  los cambios de temperatura a 

estas condiciones no son tan importantes y como se presenta adelante las fases gas y 

solido son isotérmicas en el espacio, se puede considerar constante la densidad total del 

gas como un valor promedio. 
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Para el cálculo de las difusividades existen varios acercamientos reportados en la 

literatura [32], sin embargo, para este modelo  y debido al costo computacional,  se 

asume que la velocidad de difusión se comporta de acuerdo con la ley de Fick y los 



efectos Soret (termo-difusión) y Dufour (difusión térmica por gradientes de 

concentración)  son despreciados. La condición inicial de temperatura es igual para toda 

la fase gaseosa incluyendo la condición frontera por lo tanto, los gradientes de 

temperatura iníciales permiten despreciar  la termo difusión, por otro lado,  nos se está 

presentando difusión de un gas puro en otro para que sean evidentes los fenómenos 

como difusión térmica por gradiente de  concentración, los gases, se difunden desde la 

condición frontera hacia la partícula y desde la partícula hasta la condición frontera  en 

concentraciones bajas, por otro lado, estos efectos son importantes cuando existen 

diferencias significativas en los pesos moleculares de los gases como separación de H2 y 

He de aire y N2 [33]. En este caso, son despreciados estos fenómenos. 
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La ley de Fick tiene en cuenta los coeficiente de difusividad binaria y por ende se debe 

recalcularlos para la mezcla, para esto se aplicó el modelo  de Hirschfelder-Curtiss que 

se asume como aproximación de orden cero y tienen en cuenta todas las difusividades 

binarias de los compuestos [32][34] 
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Donde 
jigasD ,
es la difusividad binaria de la especie i en la especie j y ji WYw ,, son la 

masa molar de la mezcla (kg/mol), fracción másica de la especie i y masa molar de la 

especie j (kg/mol) respectivamente. Las especies analizadas son: CO, CO2, O2 y el N2 

como gas de balance, por lo tanto i=1 CO, i=2 CO2, i=3 O2 e i=4 N2. 

 

Condiciones iníciales y de frontera: 

 

 A t=0  0ii YY    para todo r 



 

 P r    > 0  en r = ∞  0ii YY    para todo t 

 

 Para t > 0  en r = Rpart supsup igasi JJ  . 

 

Las anteriores condiciones frontera significan que en el instante t=0 existe una 

concentración  inicial Yi0 en la fase gaseosa de los compuestos analizados. Mientras que 

para t >0 existen condiciones que no cambian en la frontera  y esta se comporta como 

una fuente y/o sumidero de los compuestos analizados. 

Para la condición en la superficie de la partícula, se asume que el flujo de O2 desde el 

gas hacia la partícula es equivalente a la tasa de reacción de la partícula y por ende al 

flux másico de CO desde la partícula hacia la fase homogénea. 

 

2.2.2. Ecuación de Cantidad de Movimiento. 

Según Field Et al [15], el flujo de Stokes para movimiento relativo interpreta que la tasa 

velocidad de transferencia de calor por convección y conducción  o masa por difusión de 

una partícula inmersa en un fluido incrementa si hay movimiento relativo entre estas. 

Para este tipo de aplicaciones no se esperan números de Re superiores a 100 y en 

algunos casos no exceden  1. Lo que significa que el  flujo se presenta comúnmente 

como líneas de flujo y nunca se observa un flujo turbulento. En la figura 3 se presenta el 

cálculo del número de Re para diferentes temperaturas de gas. 

 



 

Figura 3. Re partícula para diferentes temperaturas y Rp0. 

 

Como puede observarse, solo se alcanzan valores del Re de partícula superior a 100 

para partículas de 3 mm a velocidades relativas superiores a 9,8 m/s. Sin embargo, es 

conocido que el numero de Reynolds de partícula en flujo de stocks no debería superar 

la unidad [15] para que se pueda aproximar a la condición de flujo de stockes 

“creepingf ow”,  sí que    ve oci    re   iva de la partícula no debe exceder 0,2 m/s 

según la figura 3. 

 

Con base en esto, Field [15] realizó una detallada revisión de la literatura para  

determinar  la medida de los coeficientes de transferencia de masa y energía a números 

de Reynolds inferiores a 100  con el siguiente resultado: 

 

Para Re superiores a 10: 

 

 

    2
1

3
1

Re2 ScBSh 

 

Donde B es un parámetro  igual a 0,69 para calor y 0,68 para masa. 

    2
1

3
1

RePr2 BNu 



Para números de Reynolds de partícula inferiores a 1 donde aplica flujo de Stockes  se 

puede usar la ecuación de Acrivos [15]: 
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Por lo tanto es posible encontrar el coeficiente de trasferencia de calor con: 
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Y para la transferencia de masa se tiene
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Este tipo de flujos es llamado flujo de Stokes  y algunos autores lo denominan flujo de  

Stockes  “creppingf ow”, e  cu    h  si o  mp i men e es u i  o por  iferen es  u ores 

resolviendo analíticamente sus ecuaciones para condiciones específicas y obteniendo 

relaciones algebraicas para el cálculo de la velocidad en función de la  posición 

[31][15][12]. Este flujo de Stokes permite obtener ecuaciones para las velocidades al 

suponer que la etapa transitoria del movimiento del fluido es mucho más rápida que los 

fenómenos de transferencia de masa y energía. Bird [31] introduce la definición de líneas 

de flujo con las cuales es posible resolver analíticamente el balance de momentum y 

obtener las velocidades en función de la coordenada espacial.  
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Según las suposiciones anteriores para todo   la velocidad en   será la misma. Por lo 

tanto integrando la ecuación entre [0, ] se obtiene: 
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En este trabajo, el uso de la solución de la ecuación para momentum es utilizado para 

definir  el área de estudio  en fase gaseosa. El criterio de selección para el tamaño de la 

región donde se resolverá la ecuación diferencial para el gas es la distancia a la cual se 

alcanza el  80% del valor de la velocidad del movimiento relativo. 

Para obtener este valor se graficó el perfil de la velocidad para diferentes tamaños de 

partícula y se determinó que el 80% de la velocidad inicial se alcanza cuando se cumple 

cu n o  ∞=7,45* part  según la ecuación para  flujo de Stockes como se ve en la figura 

4.  

En la figura 4 se presentan los perfiles de velocidad radial según la ecuación de 

movimiento para los tamaños de partícula de 2 y 3 mm, con base en esto, se identificó  

la distancia en r para la cual la velocidad de los gases es 0.16 m/s (80% de la velocidad) 

y se definió que la dimensión de la fase gaseosa  siempre sería 7,45 veces el radio de 

partícula, asumiendo una velocidad relativa entre la fase solida y la fase gaseosa de 0,2 

m/s. 

 

 



 

 

Figura 4. Velocidad en r para el gas para dos tamaños de partícula. 

 

El valor determinado  con base en la Figura 4 es necesario para definir la posición de la 

condición frontera con el seno del gas, la cual será una condición que estará en función 

del radio de partícula. 

 

La velocidad relativa baja y el número de Reynolds calculado para  la partícula, como se 

presenta en la figura 3, permiten despreciar el término convectivo de en las ecuaciones 

por componente y energía de la fase gaseosa. 

 



 

Figura 5. Diagrama esquemático del flujo de stockes (creppingflow) 

 

Para el intervalo en el espacio utilizado y partiendo del comportamiento del flujo de 

Stockes donde se evidencian las líneas de flujo (Figura 5), no se resolverá la 

hidrodinámica para todo el gas. Se asume que después de una distancia dictaminada 

por el flujo de stockes el gas se comporta en forma homogénea  y la concentración  del 

gas es la de la  condición frontera. Mientras que para una extensión de la capa límite el 

gas se adhiere a la superficie y la velocidad relativa entre ambas tiende a cero, por lo 

tanto, es posible despreciar los términos convectivos de las ecuaciones de masa y 

energía, al mismo tiempo que la ecuación de velocidad. Como comprobación se realizó 

una simulación  2D simple del flujo sobre una esfera en FLUENT 6.3 para determinar la 

magnitud de  la velocidad  a ciertas distancias de la superficie de la partícula como se 

muestra en las figuras 6 y 7.  

 

Con base en estas simulaciones se aprecian las magnitudes de velocidad muy bajas 

cerca a la partícula  y aumentos en la medida que esta se aleja, sin embargo, aunque 

estos aumentos son 1 orden de magnitud mayor, son bastante bajos comparados con la 

velocidad relativa impuesta. Es muy importante anotar que esta simulación no hace parte 

fundamental de este  trabajo y solo se realizó de manera ilustrativa para  mirar algunos 



aspectos de la fluido dinámica puesto que aquí se incluyen dos dimensiones en la 

simulación y para el caso de estudio una de estas se está despreciando. 

 

 

Figura 6. Contorno de velocidad simulación FLUENT 6.3. 

 

 

Figura 7. Vectores de velocidad simulación FLUENT 6.3. 

 

Otra simplificación realizada consiste en que el movimiento relativo ocasionado por el 

flujo de Stefan es despreciado, según Field Et al [15], la corrección que se hace por este 



tipo de flujos debido a la diferencia en flujos molares es pequeña, especialmente para 

atmosferas que estén diluidas con un inerte como el N2, para este caso, además de tener 

N2 como diluyente, se espera tener una concentración baja de O2 en la superficie de la 

partícula debido a la dilución con CO2  y otras fases presentes por la combustión. 

 

2.2.3. Ecuación de energía. 

 

En la ecuación de energía general para el gas, se plantea que existe un gradiente de 

temperatura en la fase gaseosa debido a la combustión en fase heterogénea más la 

combustión en fase homogénea del gas combustible y el O2. Bird Et. al [31] presenta la 

ecuación general para el gas como: 
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La presión tiene la componente termodinámica y la componente cinética, es decir, 

depende tanto de la temperatura y la densidad (parte termodinámica) y de la compresión 

de las líneas de flujo al estar sometidas al flujo de Stockes , por lo tanto, de la solución 

para las líneas de flujo en flujo de Stockes se tiene según Bird [31]: 
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Donde: 

P0 es la presión termodinámica y los otros dos términos son despreciables. Como fue 

definido antes, en  el gas  ideal la presión puede aproximarse a la ecuación de estado, 

donde: 

    ̃  

 

Además, en la escala que se hace el análisis, es posible asumir que no hay una 

variación importante de la presión como lo expresa Higuera Et. al [10] siendo esto valido 

para gases ideales. Con  lo anterior haciendo las simplificaciones del caso la ecuación 

de energía queda: 
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Cambiando a T 
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Asumiendo Cp prome io p r  e  g s  y ρg constante se obtiene: 

 

       iRXNgqgg

gg
HJr

rr
VTCpr

rrt

TCp
'''

11 2

2

2

2



































  

E.  24

 
 

Condiciones iníciales y de frontera: 

 

 Para t = 0 r = RpartT = T0 partícula 

 Para t >0 en r TT  

 Para t > 0  en r = Rpart supsup qgasq JJ   

 

Las condiciones frontera presentadas significan que a un t=0 existe un equilibrio térmico 

entre el gas y la partícula a una temperatura T0, para t>0 en la condición frontera el 

cambio de temperatura es despreciable por el volumen de gas y se comporta como un 

sumidero de energía, mientras para la condición frontera en la superficie de la partícula, 

el flux de energía desde la partícula es igual al flux de energía recibida por la fase 

gaseosa. 



 

2.2.4. Modelo para la combustión en fase heterogénea 

 

El fenómeno, se concluye que la competencia por el O2 en la fase gaseosa podría 

modificar la combustión de la partícula y sería necesario desarrollar un modelo que diera 

cuenta de los cambios que podría sufrir la molécula, es por eso, que este modelo no se 

basa en modelos estudiados y planteados en la hipótesis inicial ni en solo cinéticas tipo 

Arrhenius. Este modelo permite seguir los cambios tanto internos como externos de la 

partícula de carbón y una estrategia para evaluar la cinética con base en un modelo. 

 

El balance de masa para el sólido se realizó para una partícula de char esférica de radio 

Rp0 la cual cuenta con una porosidad  y masa inicial  ԑ0 y mp0 respectivamente. El O2 para 

la reacción es transportado desde la fase gaseosa hasta la superficie de la partícula por 

gradiente de concentraciones y siguiendo la ley de Fick. Cuando el O2 llega a la 

superficie de la partícula puede reaccionar en la superficie externa o difundirse al interior 

de la misma para reaccionar en la superficie interna. Si el O2 reacciona en la superficie 

externa la partícula experimentará un cambio en su volumen Rp. En cambio si el O2 

alcanza a difundirse al interior se  observará un cambio en la conversión sin cambio de 

radio o un aumento en la porosidad  siendo esto equivalente a la disminución de la 

densidad aparente de la partícula.  La figura 8, presenta un diagrama esquemático de 

una partícula de char como objeto de estudio, la partícula de char reacciona con el O2 

tanto en su superficie como en el interior de la partícula cambiando su radio y su 

porosidad respectivamente, ambas reacciones son cuantificadas en la conversión total 

de la partícula. 



 

Figura 8. Diagrama esquemático de la partícula de char de carbón 
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Dónde:  



''  Es la velocidad de reacción por área superficial externa e interna  con: 
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Usando el concepto del modulo de Thiele la tasa de reacción interna es equivalente a la 

tasa de reacción máxima que se da cuando la concentración de O2 es igual a la 

concentración en la superficie por el factor de efectividad  el cual es función del módulo 

de Thiele [35][36][37] 
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La tasa de reacción de máxima interna por unidad de área superficial interna, debe ser 

igual a la tasa de reacción externa por unidad de área superficial externa [37] 
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Es necesario entonces  buscar una expresión para la porosidad que permita resolver y 

hacer un seguimiento a este parámetro en el tiempo. Por lo tanto basados en la 

definición convencional de porosidad  como la relación de volumen vacio/volumen total 

se tiene: 
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Se debe tener en cuenta que esta definición de porosidad lleva a una función que 

presenta singularidad en Rp=0 y equivalente a X=1, en la solución matemática debe 

tenerse esto en cuenta para acotar el valor  de conversión a una X determinada, la cual 

para este trabajo fue seleccionada como 99% para la mayoría de las simulaciones. El 

cálculo del factor de efectividad involucra el número de Thiele, por lo tanto es necesario 

encontrarlo. Para reacciones de orden 1 (en este trabajo el orden de reacción es 1, 

debido a las temperaturas en las que se da la combustión [11][18]) como es este caso el 

módulo de Thiele puede escribirse como [37][35][23][38] 
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Y para valores grandes del módulo de Thiele [35] 
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Además, para el tamaño de poros presentes en el char de carbón pulverizado [37] la 

difusión de O2 está regido por la difusión de knudsen y la difusividad del gas [7][14][4] 

 



effKieff DDD 


111

         

E.  42

 

M

TNkrD
D

pAVBporok
effK







 8

3

2


       

E.  43

 

Se puede asumir un valor de tortuosidad del orden de 3 [7] para poros uniformes 

orientados aleatoriamente. 
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Higuera [10] y (       , Je emenský,  emi rová, & M rkoš, 2001) suponen modelos 

similares para la combustión  de char de carbón en la superficie de la misma, ambos se 

soportan en las reacciones elementales y aproximaciones a la cinética tipo Arrenhius. 
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  COCOC s 22           (c) 

 



En este caso, solo se toman las dos primeras reacciones elementales tal como lo hace 

Higuera [10], donde las velocidades de consumo de C(s)  en términos de masa de carbón 

consumida por unidad de área superficial y unidad de tiempo, se definen como sigue 

[39][34]:  
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para la reacción en fase homogénea, referida como la reacción (b), se usa la siguiente 

expresión cinética [34] 
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Dado que la reacción interna es sólido- gas St [m
2/kg] puede obtenerse a partir de la 

ecuación desarrollada por Bathia con  su modelo de poro aleatorio (random pore model) 

[40][18][20] 
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Donde el parámetro estructural puede expresarse en términos de las características 

iníciales del char como[20]: 
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Una posible solución para resolver  la distribución de productos de reacción fue 

planteada por Sadhukhan Et al [18], este presenta que para oxidaciones  a temperaturas 

superiores de 1273 K, el producto de reacción predominante es CO y en el intervalo de 

temperaturas entre 673-1173 K la distribución de productos de reacción esta dado por: 

 








 


TY
Y

CO

CO
6240

exp2512
2


       

E.  52
 

Entonces con el propósito de hacer el balance de reacción hace referencia a: [18] 
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Dependiendo de la temperatura de operación, será posible obtener una distribución de 

estos productos. Igualmente de Souza-Santos [1] presenta las mismas correlaciones 

para la distribución de compuestos. Sin embargo, la temperatura para la cual es 

reportada la anterior correlación es inferior a  la temperatura de operación  del sistema, 



por lo tanto es importante determinar una relación para los compuestos CO y CO2 

durante la reacción. 

 

M. Zhang, J. Yu, and X. Xu [41]  presenta  resultados de su investigación que permiten 

decir que la producción de CO2 se da preferencialmente a temperaturas inferiores a 

1100K o presiones parciales de O2 inferiores a 0,007Mpa y la formación de CO se da 

preferencialmente a temperaturas superiores a 1600 K o presiones parciales de O2 

superiores a 0,012 Mpa. Esto puede ser  complementado con los estudios realizados por 

[42][43][28], esto permite una simplificación del modelo con la suposición que en fase 

heterogénea, la única reacción química es  la producción de CO y el consumo de este se 

da en fase homogénea, además, la reacción de gasificación  con C y CO2 como 

reactantes  es despreciada. 

 

Condiciones iníciales y de frontera: 

 

 Para t=0  0X , 0SS   y 
0pp RR   

 Para r=0  0
dt

dX
 

Estas condiciones frontera significan que para el tiempo t = 0 no hay conversión de la 

partícula y tanto el radio como la superficie presentan los valores iníciales de la partícula. 

En el centro de la partícula por la simetría de la misma, la variación de la conversión es 

igual a cero. 
 

 

Balance de energía para el sólido: 

 



La capacidad calorífica para el carbón es constante con la temperatura. La partícula es 

isotérmica por que el número de Biot es menor a 0,1 y del orden de 1x10-5. 
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Condiciones iníciales y de  frontera: 

 En t = 0 para  0 < r >Rpart 0ss TT   

 Para t > 0 en r = 0 0qsJ   por condición de simetría 

 Para r=Rpart )()( 44

  TTTThAJ sssqs 
, con As igual al área de una esfera 

de radio Rpart

 

 

Estas condiciones de frontera significan en t = 0 la partícula tiene temperatura inicial Ts0, 

en el centro de la partícula debido a la simetría no hay flujo de calor y para la superficie 

existe una transferencia de calor hacia el gas por convección y hacia los alrededores por 

radiación. 

  



3. Capitulo 3.Simulación de la combustión  

de la partícula de carbón (char) en 

presencia de CO y O2. 

 

En este capítulo se presenta el método de solución del modelo matemático presentado 

en el capítulo 2 y los resultados de las simulaciones. Para esto, se desarrolló un código 

de simulación en Matlab que permite la simulación de la combustión de una partícula de 

carbón basado en el modelo desarrollado. Tal simulación permite la modificación de 

diferentes parámetros como son radio de partícula, Fracción masa de O2 en la condición 

frontera e inicial, temperaturas iníciales de partícula y de fase gaseosa. 

Con el modelo se predijo el avance de la reacción medida como conversión, radio de 

partícula, porosidad de partícula, temperatura de partícula y tiempos de reacción para la 

fase heterogénea (sólido). Para la fase homogénea (gas) es posible determinar los 

perfiles de temperatura y perfiles de fracción másica de los compuestos estudiados. 

 

3.1. Estrategia de solución del modelo matemático 

 

El modelo desarrollado contempla  2 escalas de tiempo una para la fase gaseosa y otra 

para la fase sólida ya que las reacciones en fase homogénea son mucho más rápidas 

que las reacciones en fase heterogénea. Ambas reacciones compiten por la cantidad de 

O2 presente obligando a que las escalas de tiempo para la solución sean muy pequeñas 

para poder cubrir el efecto stiff del fenómeno. 

La condición frontera para el gas se ha definido como una fuente de O2 y CO, a partir de 

la distancia en la que se encuentra la condición frontera no existe difusión de las 

especies modeladas.  



El acoplamiento del modelo en fase sólida y gaseosa esta sujetó a la conversión de char 

y a la concentración en la superficie transportada desde la fase gaseosa. Es decir, la 

conversión del char depende de la fracción masa de O2 en la superficie, este O2 se 

difunde al interior o reacciona en la superficie produciendo CO que pasa en el nodo 1 a 

la fase gaseosa. 

El análisis numérico de todos estos fenómenos obligan a trabajar con variables que 

presentan importantes diferencias en las magnitudes de las mismas, esto puede ser 

simplificado bajo la adimensionalización del modelo matemático para que la oscilación 

de las magnitudes estén en el intervalo [0,1]. 

 

3.1.1. Adimensionalización. 

Debido a que este fenómeno es altamente stiff, es necesario hacer algunas 

redefiniciones de variables para disminuir  inestabilidades en la solución numérica, para 

esto se definen las siguientes variables: 

 Temperatura de gas adimensional 
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 Longitud Adimensional 
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 Temperatura de sólido adimensional 
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 Longitud del sólido adimensional 
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Después del tratamiento matemático para convertir el modelo en función de sus nuevas 

variables se obtiene: 

Ecuación de Continuidad 
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Se define el tiempo adimensional como: 
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Con lo anterior se obtienen grupos de términos que en conjunto son adimensionales  los 

cuales son equivalentes a  la definición de número adimensional de Péclet másico como 

la relación entre convección y difusión: 
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Por otro lado, es posible definir el número adimensional de Damköhler como la relación 

entre el tiempo característico del flujo y el tiempo característico cinético, en este caso 

'''0 igasp

g

R

V
Da



 


         E.  65 

Entonces la forma final de la ecuación de continuidad es: 
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Ecuación de energía 

En analogía con masa, se define el número de Péclet térmico así: 
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Adimensionalización de la ecuación para la fase heterogénea 
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Si se  ivi e por V∞ y multiplica por Rp0 se obtiene: 

Ecuación de masa: 
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Ecuación de energía: 
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3.1.2. Modelo de discretización 

 

El sistema de ecuaciones diferencial resultante es no lineal y su complejidad no permite 

encontrar soluciones analíticas, es necesario recurrir a los métodos numéricos para 



facilitar la solución del sistema  en función del tiempo y de una dimensión de la posición. 

Para esto es necesario discretizar la posición y obtener una ecuación diferencial por 

posición para cada componente (4) y temperatura que posteriormente será resuelta 

como una matriz de ecuaciones diferenciales lineales con la ayuda de la subrutina 

ODE15 de Matlab. En este trabajo se utilizaron diferencias finitas centradas [44]. 

En la Figura 9 se presenta un esquema del espacio físico para el cual está definido y 

será resuelto el modelo desarrollado. Consta de una zona donde está presente la fase 

homogénea (gas) y para la cual deben ser discretizadas las ecuaciones del modelo en la 

coordenada geométrica y una fase heterogénea para la cual no existe la necesidad de la 

discretización pero esta debe ir muy bien acoplada al modelo en fase homogénea. 

 

Figura 9. Esquema del modelo de discretización 

Se definen las siguientes variables que aparecen después de la discretización de las 

ecuaciones  y del tratamiento matemático de las mismas definido por [44] como 

coeficientes central y vecinos de la ecuación: 
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Con estos parámetros es posible reescribir el modelo matemático como un sistema lineal 

de ecuaciones diferenciales de la forma: 

Ecuación de especies para fase homogénea: 
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Condición inicial 

  ,11,;0 innodosi YY
 

Esta fase presenta dos tipos de condiciones frontera  Tipo Dirichlet como: 

  ,1, innodosi YY
 

O condiciones tipo Robin en la otra frontera como: 
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Para i=2 (CO2) 

tY  ;00,2  

Para i=3 (O2) 
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Para i=4 (N2) 

0,30,20,10,4 1 YYYY 
 

De igual manera, para el balance de energía se definen el coeficiente central y vecinos 

como: 
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Se define por comodidad: 
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Obteniéndose la ecuación discretizada de la forma: 
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Condición inicial 
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Con condición frontera: 
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Las ecuaciones para el sólido no necesitan ser discretizadas ya que estas carecen de la 

variación espacial de sus propiedades, para la masa se tiene la ecuación adimensional 

de la forma: 
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Con condición inicial 
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Y para la ecuación de energía: 
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Con condición inicial 

0;0  s
 

Este tratamiento matemático permite obtener un sistema de ecuaciones diferenciales 

lineales que puede ser resuelto fácilmente mediante el uso de métodos numéricos y de 

subrutinas desarrolladas en los paquetes de simulación. Para tal motivo, se desarrolló un 

código fuente en MATLAB R2008 para resolver el sistema de ecuaciones. Los 

parámetros y propiedades para la simulación fueron obtenidos de trabajos reportados en 

la literatura [45][46][34][27][19]. 

 

3.2. Resultados de las Simulaciones Numéricas 



En la  Tabla 1 se presentan parámetros de simulación utilizados  para el desarrollo del 

modelo, la mayoría de estos fueron obtenidos de la literatura durante la revisión del 

estado del arte. 

Tabla 1. Parámetros de simulación 

Parámetro Valor Unidade

s 

Ref. 

Número de nodos 10 Un NA 

Vinf. 0,2 m/s Sim. Flujo de 

Stockes 

Cpmezcla gas 970 J/kgK  

Presión gas 101300 kg/ms2  

Radio partícula 1 – 3 mm  

Porosidad inicial 0,5  [7] 

Densidad aparente 540 kg/m3 [7] 

Área específica. Inicial 300 m2/kg [7] 

Entalpia reacción C/CO 4000000 J/kg [19] 

Entalpia reacción CO/CO2 10100000 J/kg [19] 

Radio de poro 1E-8 m [37] 

Parámetro estructural Ѱ ecuación  [20] 

Tortuosidad 3   

K eff 0,5 m/s [37] 



Emisividad sólido 0,95   

 

Se realizaron diferentes simulaciones variando los contenidos de O2, CO y Tinicial en el 

gas. En la Tabla 2  describe el diseño de experimentos o simulaciones  numéricas 

realizadas a  una temperatura inicial de 1500 K.  

Tabla 2.  Cuadro resumen con diseño de experimentos para las simulaciones 

 

 

Los recuadros llenos en la Tabla 2 representan simulaciones realizadas para el análisis 

del fenómeno, sin embargo, simulaciones adicionales con variación en la temperatura 

inicial, condiciones de no reacción química en fase gaseosa y orden de magnitud de la 

cinética química también son presentados. Cabe resaltar que las evaluaciones 

realizadas sin tener reacción química en la fase gaseosa buscaron aislar el fenómeno de 

competencia  entre el CO y la partícula por el O2  eliminando el consumo de O2 en la 

fase gaseosa para hacer el análisis comparativo. 

 

3.2.1. Tiempo de combustión 

Una de las variables más importantes que se estudió para este fenómeno es el tiempo 

de reacción necesario para que la partícula de char alcance una conversión 

determinada. Por hipótesis, la competencia entre el CO y la partícula de char por el O2 

incrementa los tiempos de reacción y por ende la probabilidad de generar una mayor 

cantidad de inquemados en ambientes industriales. Por lo tanto fue necesario hacer un 



análisis comparativo con un proceso similar en el que no se tenga en cuenta la reacción 

que compite por el O2 en la fase gaseosa. 

 

Figura 10. Tiempo de combustión con reacción química y sin reacción química en fase 

homogénea. (Sin rxn, no incluye reacción en fase homogénea y con rxn incluye reacción 

en fase homogénea) 

Como puede observarse en la figura 10, el tiempo de combustión depende 

significativamente de la fracción masa de O2 en la condición frontera. Se observa que a 

menores fracciones masa de O2, se incrementa la pendiente del gráfico, lo que da cuenta 

de la importancia de los procesos difusivos en el fenómeno, mientras que para 

contenidos altos de O2 la pendiente disminuye notablemente evidenciando claramente 

que la resistencia a la difusión por los altas concentraciones de O2 no es un limitante. 

También, en la figura 10 se aprecia la presencia de los dos factores resistivos que 

involucran los fenómenos cinéticos y de reacción química, esto quiere decir que en todo 

momento los dos mecanismos controlantes están presentes: a bajas concentraciones de 

O2 prima el fenómeno difusivo mientras que a altas concentraciones prima la cinética 

química. 

Por otro lado, las simulaciones realizadas con y sin reacción química en la fase gaseosa 

no presentan diferencias significativas importantes con lo cual se puede concluir que 

7

12

17

22

27

32

37

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6

Ti
e

m
p

o
 a

d
im

e
n

si
o

n
al

 

Fracción másica de O2 

sin rxn con rxn



para las condiciones simuladas (especialmente las condiciones cinéticas), el contenido 

de CO fue reactivo límite y en muy baja cantidad para  perturbar la combustión de la 

partícula. 

El comportamiento de los tiempos de reacción para una condición frontera con mayor 

porcentaje de CO se observa en la figura 11, donde se observan los tiempos de reacción 

para diferentes fracciones másicas de oxidante. 

 

Figura 11.Tiempo de combustión con reacción química CO 10%, con reacción química  

CO 20% y sin reacción química en fase homogénea 

En la figura 11 se aprecia que en la medida que se incrementa la concentración de un 

combustible gaseoso en el medio (para este caso CO), la reacción en fase homogénea 

se ve afectada para relaciones másicas que no son altamente ricas en oxidante. Para las 

condiciones ricas en O2 no existe diferencia alguna apreciable a partir de valores 

superiores a 30% en fracción masa. Esta información pude ser de gran importancia a 

escala industrial, debido a que  mezclas de combustibles gaseosos y sólidos podrían ser 

utilizados sin alteración alguna de los regímenes de combustión en la medida que se 

haga un enriquecimiento con O2. 
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3.2.2. Temperatura de partícula 

 

La temperatura es otra de las variables importantes en la combustión ya es un 

controlante directo para la transferencia de calor incrementando el flux de calor cuando 

la temperatura aumenta siendo estó muy importante para sistemas reactivos a altas 

temperaturas y peligroso para equipos con protecciones refractarias. Por otro lado  es 

ampliamente conocido que uno de los contaminantes más importantes del aire y 

causante del smog es el NOx siendo  el NOx térmico uno de los mecanismos más 

importantes para la formación de este, el cual está fuertemente ligado a la temperatura y 

el contenido de O2.[47][48] 

 

Figura 12. Temperatura adimensional con CO 10% en condición límite. 

Es interesante destacar que los valores de temperatura de partícula, son fuertemente 

dependientes del contenido de O2 como se esperaba y como puede observarse en la 

figura 12, debido a que la tasa de reacción es superior cuando el O2 es alto esta 

condición  disminuye el tiempo necesario para la disipación de energía la cual es menor 

que la tasa de generación de energía por reacción por ende el flux de energía es mayor 

a altos niveles de O2.  
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Figura 13. Evolución de la temperatura adimensional de la partícula en el tiempo 

adimensional. Simulación con CO 10% y O2 20% condición inicial O2  20% y reacción 

química en fase gaseosa. 

Cuando la conversión es muy alta, la temperatura de partícula alcanza un máximo en la 

cual debido a la poca masa de carbón remanente, la disipación de energía es mayor a la 

tasa de generación y la temperatura de partícula decae rápidamente como se evidencia 

en la figura 13. 

3.2.3. Evolución de la porosidad y área superficial. 

El programa de simulación, permite  hacer un seguimiento a la variación de la porosidad 

y el área superficial total en el tiempo, la variación en la porosidad de la partícula y el 

área superficial son calculados como fue definido en capítulo 2 [18][20][40]. 
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Figura 14. Evolución de la porosidad y la superficie de la partícula en el tiempo 

adimensional 

 

En la figura 14 se ilustra la evolución de la porosidad  y la superficie en el tiempo 

adimensional para una simulación con CO 10%y O2 20% en la condición frontera, como 

puede observarse, la porosidad disminuye con el tiempo debido al avance de la 

conversión de la partícula. Aunque el cambio del radio de partícula  no es  considerable a 

etapas iníciales de la conversión,  la porosidad aumenta considerablemente debido a la 

combustión de la partícula al interior por su alta área específica. La superficie total de la 

partícula disminuye constantemente con el avance de la conversión debido a que la 

condición inicial fue definida para un char de carbón  con alta área específica  y donde el 

aumento de superficie se da en un proceso anterior, sin embargo cabe anotar que la 

evolución de la superficie presenta  tendencia similar a los resultados presentados por 

Bhatia [20] p r  v  ores  e ψ=0 y o ros p ráme ros  e simu  ción   
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Figura 15. Simulación para Rp/Rp0, S/S0 y ρ/ ρ0, simulación  para CO 10% y O2 20% con 

reacción química. 

En la  Figura 15 se  presentan  la evolución en el tiempo del radio de partícula, superficie 

total y densidad aparente (Rp/Rp0, S/S0 y ρ/ρ0). El comportamiento  predicho en este 

trabajo es similar al presentado por Mitchell [7]  en  el radio de partícula y la densidad 

aparente; mientras que el comportamiento  del área superficial (S/S0) presentado se 

asemeja  a los resultados presentados por Bathia [20]. 

Cuando se realiza un análisis de las diferencias con los autores,  se observa que le 

modelo propuesto por Mitchell [7] asume crecimiento de poros y coalescencia siguiendo 

el modelo propuesto por Bathia [20], sin embargo,  la evolución del área superficial 

reportada en [7] no parece estar ajustada a la realidad física del fenómeno. Mitchell [7] 

presenta en sus resultados incrementos constantes en la superficie total, lo cual, solo 

sería posible con  la aparición constante de microporos en la partícula sin tener 

crecimiento o coalescencia de estos, tal fenómeno no parece tener explicación ya que en 

la medida que la conversión de la partícula avanza, la coalescencia de poros y el 

crecimiento de los mismos siempre presentes tenderán a disminuir el área específica y al 

mismo tiempo la superficie disponible para la reacción química.  
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Por otro lado, en la figura 16  se presenta la evolución del radio de partícula con el 

tiempo  la cual presenta una tendencia similar a los resultados presentados por Mitchell 

[7] para esta variable a alta temperatura. 

 

Figura 16. Evolución del radio de partícula con la conversión 

La trayectoria que sigue la combustión de la partícula simulada según los resultados 

obtenidos, puede obtenerse cuando la figura 16 es esquematizada como se  presenta en 

la figura 17. Aunque hay evidencia numérica  que para las condiciones de simulación la 

partícula se quema en Zona II  (existe variación en el radio de la partícula como en la 

densidad aparente), el fenómeno predominante es la reacción química y la partícula se 

asemeja más a una zona I. 
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Figura 17. Esquema de la trayectoria de combustión 

En la figura 17 se presenta esquemáticamente como debido a la gran área superficial de 

la partícula en el interior, la reacción química se da en mayor proporción allí, por lo tanto, 

existe una variación mayor de la densidad aparente de la partícula que del radio de la 

misma. En tiempos avanzados de la combustión y cuando la partícula presenta una 

densidad aparente muy baja debido a altos valores de conversión se asume que existe 

fragmentación de la partícula y no desaparición total de la misma, sin embargo, el 

fenómeno de la fragmentación no ha sido tenido en cuenta para este modelo. En la 

figura 3.8 se observa que a tasas altas de conversión el radio de partícula permanece 

cercano al 80% del radio inicial, para estas condiciones la fragmentación del material 

remanente es la condición más probable en el proceso. 

 

3.2.4. Evaluación de simulaciones sin reacción química 

Se realizaron las mismas simulaciones presentadas en la Tabla 2 para la condición sin 

reacción química, este diseño de simulaciones buscan  tener una mayor comprensión del 

fenómeno de competencia y entender  como es este fenómeno en función de las 

fracciones másicas estudiadas. 



 

Figura 18. Simulación sin reacción química CO 10% y O2 5%. a) Perfil en el tiempo nodo 

1 para CO, O2 y CO2  b) perfil de O2, CO y CO2 para t=total/2 

En la Figura 18 se presenta una simulación con 5% de O2 y 10% de CO. Se evidencia la 

difusión hacia la partícula como mecanismo controlante, al mismo tiempo se ve un 

decaimiento en la concentración desde el nodo 5 simulado hacia  la superficie de la 

partícula. 

Por otro lado, cuando se observa el perfil en el tiempo del O2 (Figura 18 a)) se observa 

claramente en el nodo 1 un decaimiento para los tiempos iniciales y una rata de 

consumo casi constante dependiente de la difusión para la mayoría del tiempo restante. 

Cuando la conversión se acerca a 1 la tasa de consumo disminuye y por ende la 

concentración de O2 en el nodo 1. 

Cuando se incrementa el contenido de O2 en la capa límite, como se presenta en la 

figura 19, la concentración en el nodo 1 es alta, sin embargo, se sigue evidenciando la 
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misma tendencia en el perfil  pero en este caso desde el decaimiento de la fracción masa 

de O2 es a partir del nodo 8. Esto puede ser debido a que la tasa de reacción es más 

rápida y la difusión más lenta que a condiciones de menor concentración. Sin embargo, 

las tendencias para la variación de O2 son similares en todos los casos donde no hay 

reacción química 

 

Figura 19. Simulación sin reacción química CO 10% y O2 20%. a) Perfil en el tiempo 

nodo 1 para CO, O2 y CO2  b) perfil de O2, CO y CO2 para t=total/2 

En la figura 19 se observa que para el nodo 1 la concentración de CO es monótona 

creciente con una tasa de producción inicial bastante alta, sin embargo, a tiempos 

mayores la concentración tiende a estabilizarse y al final del tiempo de combustión 

disminuye por efectos difusivos y menor tasa generación por agotamiento de la partícula. 

Como en este caso no hay reacción en fase homogénea los valores de CO2 siempre 

tienden a disminuir cuando se aumenta la concentración de CO debido a la dilución de 

este. 
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3.2.5. Análisis con reacción química en la fase homogénea 

Se realizaron simulaciones con reacción química en la fase homogénea como se explica 

en la Tabla 2, estas simulaciones tienen una serie de parámetros escogidos con base en 

la literatura estudiada como se presentan en la Tabla 1. 

Las simulaciones con reacción química y variación de concentración de O2 muestran la 

disminución del tiempo de combustión de la partícula con el aumento de la fracción masa 

de O2 como se esperaba, sin embargo, hay un pequeño retardo para completar la 

reacción cuando hay presencia de CO debido al consumo de O2 en la fase gaseosa, 

cabe anotar, que  en la medida que se aumente la tasa de reacción en fase gaseosa los 

perfiles tienden a cambiar ya que el consumo de O2 será mayor y por ende su 

disponibilidad será menor para la reacción en fase heterogénea. 

 

Figura 20. 10% CO y 5% de O2 con 5% O2 inicial 
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Figura 21. Superficie de O2 CO 10% y O2 5% con 5% O2ini 

En las figuras 20 y 21 se presentan los resultados para simulaciones realizadas con 5% 

de O2 y las figuras 22 y 23 presentan la misma simulación para con 30% de O2 inicial. 

Para la condición  de 5% de O2 el tiempo adimensional necesario para completar la 

combustión es de 32,38 mientras que para una condición de 30% de O2 es 11,85 como 

se presenta en las figuras 20 y 21, implicando que el tiempo de reacción es 

aproximadamente un tercio del tiempo de combustión para la otra condición. Es evidente 

que el factor más importante es la disponibilidad de O2 para la reacción química, cuando 

el O2 disminuye afecta directamente la combustión de la partícula igual que cuando se 

incrementa el contenido de CO se incrementan inmediatamente los tiempos de reacción 

por el consumo de O2. 



 

Figura 22. Conversión para CO 10% O2 30% y O2 inicial 30% 

 

Figura 23. Superficie de O2 con CO 10% O2 30% y O2 inicial 30% 

Las superficies de O2 presentadas en las figuras 21 y 23 presentan comportamientos y 

tendencias similares, el único cambio aparente son los niveles de fracción masa los 

cuales son equivalentes a mayores flux másicos (misma condición geométrica) para 

fracciones másicas superiores en la condición frontera superiores como se presenta en 

la figura 23. 
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3.2.6. Análisis de condiciones con fracción masa inicial de 

O2 de 0% 

Las simulaciones presentadas en 3.2.5 parten de la premisa que en el instante t=0 en el 

área de estudio homogénea no hay presencia de CO pero si de O2. Esta cantidad extra 

de O2 se difunde rápidamente hacia la superficie de la partícula y reacciona para producir 

CO sin tener algún consumo durante este proceso. Un interrogante que surgió durante 

las simulaciones fue Qué pasa si no hay O2 alrededor de la partícula y este debe 

difundirse desde la condición frontera con el CO? 

Por lo tanto si se asume para las condiciones iníciales 0% de O2,  el resultado de las 

simulaciones realizadas evidencia que los tiempos de combustión se incrementan  

debido al retardo por la difusión del O2 desde la frontera hasta la superficie de la 

partícula como se observa en las figuras 24 y 25 para dos simulaciones diferentes. 

 

Figura 24. Simulación con CO 5% y O2 20 % para condición inicial de O2 0% 
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Figura 25. Simulación con  CO y O2 20% con O2 inicial 0% 

 

Figura 26. Superficie de O2 con CO y O2 20%  en la frontera y O2 inicial 0% 

En la figura 26 se observa cómo evoluciona la concentración de O2 debido a la difusión 

de O2 hacia la superficie de la partícula provocando el tiempo de retardo mostrado en las 

figuras 24 y 25. Además, debido a la generación de CO en la reacción heterogénea  se 

agota el O2 disponible  congelando la reacción como se presenta en las figuras 25 y 26. 
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Para una condición de 5% de CO, existe el O2 suficiente para consumir todo el CO 

proveniente de la condición frontera y llegar hasta la superficie de la partícula. En este 

caso, el CO  es el reactivo límite como se ve en la Figura 24. Para concentraciones 

similares de CO y O2, el CO de la proveniente de la frontera es consumido en la fase 

homogénea y un remanente de O2 alcanza a llegar a la partícula, debido al avance de la 

reacción y a la generación de CO en fase heterogénea, el CO producido consume el O2 

remanente  disponible para la reacción en fase heterogénea y bloquea la reacción como 

se observa en la Figura 25. 

 

Cuando se inicia con O2 en la  fase gaseosa, existe mayor disponibilidad de O2 por lo 

tanto los perfiles cambian drásticamente, en la figura 27 se presenta la condición de 

simulación analizada en las figuras 25 para hacer comparación de los comportamientos. 

 

Figura 27. Simulación con  CO y O2 20%  y con 20% de O2 inicial 
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Claramente se observa que bajo esta condición no se presenta tiempo de retraso  por 

difusión inicial ni congelamiento de la reacción  heterogénea ya que siempre existe 

disponibilidad de O2. 

 

 

Figura 28. Superficie de O2 con CO y O2 20% y 20% de O2 inicial. 

En la figura 28  se presenta un cambio en el comportamiento por el no agotamiento de la 

disponibilidad de O2 en comparación  con la figura 25, aunque disminuye a valores muy 

bajos, alcanza la conversión total de la partícula de carbón este O2 inicial permite  hacer 

combustión total de la fase sólida. 

Los dos comportamientos con y sin O2 al inicio de la reacción nuevamente demuestran el 

traumatismo que ocasiona tener un combustible en fase gaseosa alrededor de una 

partícula de combustible sólido, dando lugar a diferentes interrogantes para el diseño de 

quemadores  de mezcla de combustibles. Estos interrogantes van orientados a la 

optimización de las mezclas de combustible y oxidante, el impulso necesario a la 

partícula de carbón para que está  alcance a reaccionar antes de depositarse en el lecho 

de los hornos, calderas u otros. 



Lo interesante de revisar estas condiciones se basa en la similitud de la combustión  en 

operaciones industriales. Normalmente para quemadores de carbón pulverizado de altas 

potencias se usan aires de transporte (primario) de 5-10% del aire estequiométrico, lo 

que físicamente implica  muy baja disponibilidad de O2 para la reacción y por ende debe 

existir una difusión desde el aire secundario hasta la partícula. Si entre el camino del O2 

desde el aire secundario hasta las partículas se adiciona un combustible gaseoso, la 

combustión del sólido se verá afectada en gran medida.  

 

3.2.7. Análisis de variación de CO con fracción masa de O2 

constante 

Como puede observarse en las figuras 29 a), b) y c) a medida que incrementa el 

contenido de CO en la condición frontera, el O2 se convierte en el reactivo límite y al ser 

más rápida la reacción en fase homogénea comparada con la heterogénea se consume 

todo el O2 disponible y no permite la difusión de O2 hasta la partícula de  char 

congelando la reacción y ocasionando material sin reaccionar (inquemados). El único 

mecanismo disponible para la reacción del char bajo esta condición es la reacción de 

gasificación con CO2 generando una mayor concentración de CO, esta reacción no ha 

sido contabilizada en este trabajo como fue comentado anteriormente  y sería un buen 

aporte en trabajos futuros. 



 

a) Simulaciones con CO 5% O2 10% y 10% de O2 inicial 

 

b) Simulaciones con CO 10% O2 10% y 10% de O2 inicial 

0 0.5 1 1.5 2 2.5

x 10
5

0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9

1
Conversion

Tiempo adimensional

c
o
n
v
e
rs

io
n
 X

, 
ra

d
io

 d
e
 p

a
rt

ic
u
la

 a
d
im

e
n
s
io

n
a
l

0 0.5 1 1.5 2 2.5

x 10
5

0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9

1
Conversion

Tiempo adimensional

c
o
n
v
e
rs

io
n
 X

, 
ra

d
io

 d
e
 p

a
rt

ic
u
la

 a
d
im

e
n
s
io

n
a
l



 

c) Simulaciones con CO 30% O2 10% y 10% de O2 inicial 

Figura 29. Simulación de combustión a diferentes cantidades de CO y O2 10%. 

Las simulaciones presentadas en la figura 29 a), b), c) representan diferentes valores de 

CO para una condición de O2 = 10%, como puede verse cuando el CO supera la 

cantidad estequiométrica el O2 se consume totalmente en la fase gaseosa y la reacción 

en fase heterogénea se detiene. Para niveles altos en CO (superiores a la relación 

estequiométrica) la  reacción solo tiene lugar cuando el O2 en fase gaseosa presente 

como condición inicial migra hacia la superficie de la partícula pues en el instante 0 

existe la condición de 0 % CO, una vez agotado este O2 no hay reacción en la partícula 

de char de carbón, como puede verse en la grafica de superficie  Figura 30 
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Figura 30. Superficie de O2 para simulación con CO 30% y O2 10% y condición inicial 

10% O2 

 

En la figura 30 el O2 inicia en 0,1 y en la medida que la conversión aumenta se evidencia 

un decaimiento del mismo hasta valores de 0 donde la reacción se detiene a un tiempo 

adimensional de  18,4.  

 



 

Figura 31.Superficie de CO simulación con CO 30% O2 10% y condición inicial de 10% 

O2. 

Para esta misma simulación se presenta la grafica 31 de superficie para el CO, como 

puede verse en tiempos  altos hay un decaimiento por consumo, correspondiente al 

decaimiento presentado en la Figura 30 para el O2, mientras que para el nodo 1 hay un 

pico y un decaimiento posterior por la ausencia del O2 para reaccionar con  la partícula. 

En La figura 32 se presenta la conversión alcanzada a un tiempo adimensional de 20 

para diferentes fracciones másicas de CO y con O2 constante en 10%. Claramente se 

observa que en la medida que el CO es aumentado, la competencia por el O2 es mayor y 

la partícula  disminuye drásticamente su conversión a tal punto que, como se evidencia 

en la figura 29 c), la reacción  en la fase heterogénea se detiene con lo que se estaría 

incrementando la fracción de material inquemado. 



 

Figura 32. Conversión alcanzada a tiempo adimensional igual a 20 con variación de la 

concentración de CO en la condición frontera y O2 10%. 

El resultado presentado en la figura 32 evidencia claramente la competencia por el O2 

cuando un gas combustible esta presente. Si el O2 encuentra en su camino hacia la 

partícula un gas combustible, esté se consumirá preferentemente con el gas dejando el 

exceso de O2 (si existe) para la combustión del char, una deficiencia en O2 traerá por 

consecuencia un incremento en la generación de inquemados. Este tipo de 

comportamiento fue reportado por Gomez [49] donde se muestra preferencia en el 

consumo de O2 por parte del combustible a su alrededor debido a las altas cinéticas 

químicas y presentando un retraso para el combustible que se mezcla con el O2  por 

transporte difusivo. 

Análisis incrementando  la cinética química en la reacción en fase homogénea 

Se ha determinado que una de las variables que más afecta el fenómeno estudiado es la 

cinética química en la fase homogénea. Una cinética química mayor consume 

rápidamente el O2 disponible y puede afectar directamente la combustión en fase 

homogénea. El desarrollo de la combustión dependerá entonces de la reactividad del 

gas combustible, en este caso, se han modificado los parámetros cinéticos incrementado 

en algunos órdenes de magnitud la tasa de reacción en fase homogénea y  simulado el 
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proceso de 2 maneras distintas, el primero de  ellos incrementando la cinética química a 

fracción masa de O2 constante y el segundo incrementado la cinética a un valor 

determinado y variando en contenido de O2. 

 

Figura 33. Conversión  con CO 10% y O2 20% con cinética mayor 
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Figura 34. Superficie de O2 con CO 10% y O2 20% con cinética mayor 

 

Figura 35. Superficie de CO con CO 10% y O2 20% con cinética mayor 
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Figura 36. Conversión  con CO 10% y O2 30% con cinética mayor 

 

Figura 37. Superficie de O2 con CO 10 y O2 30 con cinética mayor 

 

Figura 38. Superficie de CO con CO 10 y O2 20 con cinética mayor 

En las figuras 33, 34 y 35 se presentan la conversión, superficie de O2 y superficie de CO 

respectivamente cuando  la cinética química en fase gaseosa es aumentada 2 órdenes 

de magnitud comparada con la cinética a la cual se hicieron las simulaciones estándar. 



El proceso de combustión en fase gaseosa es Stiff y el método de solución más la  

maquina computacional no permitieron llevar los valores cinéticos a los  reportados, sin 

embargo, permite revisar el efecto de la competencia por O2 de un gas combustible. 

Cuando se presenta un gas combustible de alta reactividad, el O2 es inmediatamente 

consumido por él evitando que el O2 remanente alcance la superficie de la partícula, por 

lo tanto, siempre será necesario adicionar aire estequiométrico en exceso para  

garantizar que el O2 sea suficiente para llegar  la partícula. Lo anterior trae como 

consecuencia que la eficiencia global de combustión deba bajar por la adición de mayor 

cantidad de aire que debe ser calentado. 

En las figuras 36, 37 y 38  se muestran  la conversión, superficie de O2 y superficie de 

CO respectivamente cuando  la cinética química en fase gaseosa es aumentada 1 orden 

de magnitud comparada con la cinética a la cual se hicieron las simulaciones estándar. 

Al igual que la simulación 2 órdenes de magnitud superior el consumo de CO es 

inmediato, pero en este caso, la conversión de la partícula se hace lenta pero no se 

detiene  para los tiempos simulados, esto hace muy dependiente la combustión de la 

fase solida al gas combustible que lo rodea, su concentración y la naturaleza química del 

mismo  puesto que su cinética química dependerá drásticamente de ello. Cabe anotar 

que le pico presente en las Figuras 35 y 38 corresponde condición inicial y muestra la 

alta velocidad de consumo. 

3.2.7.1. Incremento de la cinética química a fracción 

masa de O2 variable. 

En la figura 39 a), b) y c) se presentan los perfiles de CO, CO2 y O2 en el tiempo para el 

nodo uno, con cinética aumentada y variación de la concentración de O2 en la condición 

frontera, como puede observarse, el proceso de combustión es totalmente dependiente 

de los contenidos de O2. 
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Figura 39. Evolución en el tiempo de la concentración  CO, CO2 y O2 para el nodo 1 para 

diferentes concentraciones en la frontera de: Superior a) O2 10%, Medio b) O2 20%, 

Inferior c) O2 30% para cinética química aumentada. 

Para a) el tiempo adimensional en el que se da el agotamiento de O2 es muy corto  

bloqueando inmediatamente la reacción en fase heterogénea debido al contenido  de CO 

en la capa límite y la generación de CO por la reacción con la partícula, para b) 

igualmente se presenta el agotamiento de O2 a tiempos mayores  y con menores niveles 

de CO en el perfil por la mayor concentración de O2. Cuando se incrementa el contenido 

de O2 como en c), el agotamiento se da en el CO; sin embargo, como existe 

concentración de O2 suficiente para la combustión de la partícula la generación de CO 

está siempre presente disminuyendo cada vez más los niveles de O2 disponibles. Por 

tendencia,  deberá llegar al nivel en que la generación de CO consuma todo el O2 

disponible y se bloquee la reacción. 

 

3.2.7.2.  Incremento de la cinética química a fracción 

masa de O2 constante. 
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En la figura 40 a), b) y c)  se presentan la influencia de la cinética de reacción en la fase 

gaseosa para el proceso de combustión para una concentración de CO 10% y O2 del 

20%, la figura a)  orden de magnitud de 105, la b 106 y c 107 , para la figura a) se observa 

como el gas combustible y para el caso de este estudio el CO, la cinética  permite 

consumo de gas sin agotamiento del mismo para los tiempos simulados y por ende 

conversión total de la partícula de char de carbón. Si se incrementa la cinética  en un 

grado de magnitud, como en la figura b),  hay un cambio drástico en la tendencia y un 

agotamiento de O2 en el tiempo adimensional de 3 aproximadamente, para este punto, la 

reacción de la partícula de char se detiene. 
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c 

Figura 40. Evolución en el tiempo de CO, CO2 y O2 para el nodo 1 para: Superior a) K 

estándar, Medio b) K estándar x 10, Inferior c) K estándar x 100 para  20% O2 
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Un grado de magnitud mas, c), disminuye el tiempo de agotamiento de O2 y por ende 

congela la reacción más rápido alcanzando una menor conversión a un tiempo 

adimensional de 1,5 aproximadamente.  Simulaciones con cinéticas de mayor orden de 

magnitud no fueron realizadas debido a que el tipo de modelo desarrollado es altamente 

stiff y la solución matemática empleada aunque esta desarrollada para procesos stiff no 

es capaz de estabilizar la solución. 

Los análisis anteriores son válidos cuando conceptualmente se extrapolan a una 

operación de combustión, es posible tener diferentes configuraciones de combustión en 

mezclas de combustibles.  

Típicamente el O2 es transportado y mezclado desde afuera hacia adentro de la zona de 

combustión como se ilustra en la figura 41 con las flechas de color azul. Si se dispone de 

un combustor dual, v.g. CO externamente y carbón internamente, la combustión del gas 

combustible disminuirá la disponibilidad de O2 para el carbón, adicionalmente, en 

combustores industriales la velocidad de calentamiento de la partícula es muy alta, por lo 

que la liberación de materia volátil es muy rápida incrementando el contenido de gases 

combustibles alrededor de la partícula de char, cuya combustión puede agotar el oxígeno 

y no dejar disponibilidad para continuar la combustión de la partícula sólida, 

generándose inquemados. 

 

Figura 41. a) Fotografía de un quemador industrial típico en la industria del cemento, b) 

configuración de llama en combustor de industrial de cemento. 

En el caso contrario, se tendría una operación adecuada y recomendada sí el O2 es 

suministrado a junto con el carbón, con el objeto de que el gas combustible tenga 



oxígeno limitado para la reacción, pero suficiente tanto para la combustión del gas 

combustible y de la partícula de carbón. Es importante resaltar que el aire alimentado en 

estas condiciones debe estar a baja temperatura para evitar combustión de carbón en el 

transporte, lo cual disminuiría la eficiencia global de los procesos de combustión. 

 

  



4. Conclusiones 

 

Se desarrolló un modelo matemático que describe el comportamiento de la combustión 

de una partícula de char de carbón inmersa en un gas combustible, el planteamiento en 

la hipótesis original se basó en un modelo tipo o de núcleo decreciente, sin embargo, el 

modelo presentado tiene un mayor desarrollo para el estudio de la competencia de la 

partícula ya que este tiene en cuenta  para la fase sólida (char de carbón) las variaciones 

en el tamaño de la partícula y en la densidad aparente, variaciones que no son tenidas 

en cuenta como conjunto en los modelos convencionales. 

Un resultado contundente del modelo se relaciona con la predicción de la evolución de 

los cambios estructurales en el interior de la partícula. Se predice que la partícula se 

consume en el interior con poca disminución de su radio externo, lo cual quiere decir que 

agota el material sólido en su interior, conservando su forma original hasta que no resista 

mecánicamente su forma y se da origen al fraccionamiento en pequeñas nuevas 

partículas que se verán sometidas a un nuevo proceso de combustión. 

Con base en las simulaciones se determinó que el contenido de O2 controla el tiempo de 

reacción y la temperatura de la partícula. La presencia de O2 incrementa la tasa de 

reacción en la partícula y reduce las posibilidades de congelamiento de las reacciones 

de combustión y de formación de inquemados.  

Con los resultados de las simulaciones se evidencia un efecto de competencia entre el 

CO y el oxígeno, lo cual controla la combustión de la partícula sólida. La presencia de 

CO y O2 en la atmósfera alrededor de la partícula juega un papel determinante en la 

combustión de partículas sólidas de carbón, debido a la alta cinética química en fase 

homogénea respecto a lo que se observa en fase heterogénea; en consecuencia, el O2 

es consumido por el gas combustible disminuyendo la disponibilidad de éste para la 

reacción con el sólido, lo cual, ocasiona en algunas circunstancias el congelamiento de 

la reacción de char de carbón y una generación mayor de inquemados en operación real. 

El tipo de combustible gaseoso y su afinidad por el  O2, es decir, su cinética química,  

juegan un papel importante en el comportamiento de la combustión estudiada, un gas 



mas reactivo, consumirá más rápido el O2 disponible y será siempre necesario hacer una 

adecuada distribución de O2 para garantizar su disponibilidad en la combustión de char. 

Una sugerencia resultante de los resultados del presente trabajo está orientada a la 

configuración y diseño de quemadores para múltiples combustibles. Debido a la alta 

reactividad de los gases en cada corriente de combustible se necesitará una corriente de 

oxidante que no compita con el otro combustible utilizado.  

Se recomienda una configuración de un quemador de última generación para carbón 

pulverizado constituida por un dispositivo que direccione el aire hacia el centro del 

quemador junto con el carbón, por medio de un suministro radial y otro axial, para 

completar el total del aire primario y permitir la configuración de la llama. Externamente 

al quemador se suministraría el aire secundario precalentado, en cantidades suficientes 

para completar la reacción y junto con el combustible gaseoso. Éste debería ser 

adicionado directamente en el aire secundario por medio de un quemador de gas 

convencional o crear un canal especial para este en el quemador de tal manera que 

exista una de las siguientes configuraciones: 

1. Gas-aire central-aire radial-carbón-aire axial-aire secundario 

2. Aire central-carbón-aire radial-aire axial-gas-aire secundario. 

 

Trabajos Futuros 

 

Incorporación de un submodelo de fragmentación de partículas y balance de población 

que tenga en cuenta a partir de los datos estructurales cómo cambia el tamaño de las 

partículas debido a los cambios estructurales  y su generación de inquemados. 

Incorporación de la gasificación con CO2 en las cinéticas estudiadas en el modelo 

matemático, esto permitirá ver como cambia la conversión en una atmósfera deficiente 

de O2 por efecto del CO2 generado. 



Incorporación de un modelo de secado y devolatilización para determinar el efecto de 

competencia aumentada cuando hay liberación de materia volátil y su interacción con 

una atmósfera que contenga gas combustible. 
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