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CAPITULO

OBJETIVO DEL TEMA

I



1.].— PRESENTACION CLARA Y COMPLETA DEL PROCESO.

II.20—-

El objetivo que se persigue en la realizacidn
de este trabajo es presentar una idea bien clara y com- -
Pleta de l® que es el proceso de calcinacidn usado para -

" la obtencién de cal grado siderurgico; asi como de calcu-

lar los parametros para la operacidédn en la planta de cal-
de la " SIDERURGICA LAZARO CARDENAS LAS TRUCHAS S.A."—= ——
STICARTSA.

ENTRENAMIENTO DE PERSONAL DE OPERACION,

Tambiéri se pretende que este material sea - -
usado por el personal de operacidn de la planta durante -
su entrenamiento y les proporcione una informaciédn comple
ta de las caracteristicas de los equipos de la planta asi
como de los principios teoricos en que esta fundamentado-
el proceso de tal manera que obtengan los conocimientos -
necesaries para poder comprender el porqué de cada una de
las operacienes realizadas en la planta y asi puedan de——
sarrollar su trabajo de una manera correcta y eficiente -
tanto durante el arranque de la planta como durante su --
operacidédn normal.

El entrenamiento del personal de operacidn es
miy importante en cualquier tipo de planta no importando-
€l proceso que en e€lla se desarrolle ya que permite al —-
personal ubicarse perfectamente en el puesto que desempe-—
fia no solo en el aspecto técnico si no también en el hu—-
mano yva que cuando un individuo conoce a fondo la impor—-
tancia dque tiene su trabajo lo desarrolla de una manera -
mejor lo que hace que se sienta satisfecho v se integre -~
mejor a la sociedad en que vive.

Todo 1o anterior redunda no solo en beneficio
del -individuo si no también en beneficio de la empresa ya
que 1los conocimientos técnicos del personal aunados a su-
sentido de responsabilidad hard que siempre este buscando
la manera de optimizar su trabajo lo que baja los costos-
de operacidn, aumenta la calidad en los productos y hace-
crecer las utilidades.
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11.1

11.2

OBJETIVO BE LA PLANTA.

El objetivo de la instalacidédn de una Plan-
ta de calcinacidén de caliza en el Complejo Siderurgico de-
SICARTSA es el de obtener 1la cal que serd usada para la --
escorificaciédn de las impurezas contenidas en el acero pro
ducido en el Convertidor Basico de ®xigeno (B.O.F.); asi-
como para la produccién de la cal hidratada que seri usada
como aditivo para la formacién de pelets en la Planta Pele
tizadora, usandose también esta cal en la Planta de Trata-
miento de aguas y en la Planta Concentradora para dar un -
ph basico a la pulpa de mineral de hierro a hombar por el-
Ferroducto.

La instalacién de esta Planta hace que SI--
CARTSA logre amplia independencia de Proveedores de Mate -
rias Primas al producir su propia cal ademas de que es mu-
cho mas facil transportar piedra caliza que la cal viva --
que es altamente higroscodpica.

La decisién de instalar Hornos verticales -
de doble inclinacidén de Técnica Alemana se debid a que son
actualmente de los disefios mas modernes en el mundo con al
ta eficiencia de produccidédn y Facil operacidn.

~ Para la primera etapa de la Siderurgica se-
instalaron 2 hornos con capacidad de 150 Ton. Cal/dia cada
uno, pero la Planta ha sido disefiada en todas sus partes -
para posteriormente instalar un tercer horno.

Se estima que el consumo de cal serad de 80-
Kg./Ton. de aceroc producido, de tal forma que la produccidn
nominal de cal serda de aproximadamente 120 000 Ton. para-—
1.5 millones de toneladas de acero por afic a producir du-
rante la primera etapa de la Siderurgica.

TEORTA DE LA CALCINACION.

El tipo de caliza usada para producir la --
cal de grado siderurgico y las propiedades que deben de -
tener estas difieren grandemente de las calizas y cales pa
ra usos generales como las usadas en la produccién de in——
secticidas, fabricacidén de productos ceradmicos, en la in--
dustria de la construccidn etc; ya que aquellas deben de -
pasar por controles rigurosos de calidad a fin de obtener-
productos optimos.



Estos ensayos tienen como fin principalmente ase-
gurar una alta eficiencia en la escorificacibén de las impu——
rezas contenidas en el acero producido en el convertidor ba-
sico de oxigeno ( B.O.F. ) va que debido al corto tiempo de-
soplado en el convertidor la cal debe de tener un alto grado
de reactividad. asi como también el de obtener una cal hi- -
dratada de buena calidad para obtener optimos resultados al-
ser usada como aglomerante en la formcibén de pelets de mine-
ral de hierro.

Al efectuarse la calcinacién de la caliza con al-
to contenido en calcio ( mas de 50% Ca CO3 ) la reaccién de-
descomposicién del carbonato es una reaccidn reversible:

Ca CO3 Calor Cad0  + COo
100 56 44
Para que esti reacciébn de disociaciédn pueda lle—-—

varse a cabo es necesario:’

a.— La caliza debe de ser calentada a la tempera-
tiira de disociacién de los carbonatos.

b:— Esta temperatiira debe de ser mantenida duran-
te cierto tiempo.

c.— E1 CO, gaseoso que se produce debe de ser re-
movido.

Las caracteristicas principales que debe de tener
la cal de grado siderurgico son:

1.- Alto indice de Reactividad.

2.,— Alto indice de Porosidad.

3.— Bajo indice de Contraccidn..

La primera propiedad nos indica la facilidad con-

que la cal puede reaccionar con otros compuestos principal--
mente acidos para dar lugar a la formacién de sales estables.



2.

a._

La segunda mes indica la superficie de reaccidén del - -
material y la ultima esti relacionada con la estabili--
dad que tienen los compuestos formados.

TEMPERATURA DE DISOCTACION.

Esta se define como la temperatiira necesaria
para que el carbenato de calcio empiece a disociarse en
sus dos cempenentes Ca0 y COs. Los factores principales
que se detemminan el valor de la temperatira de disocia
cidén som ‘la maturaleza del mineral, su estructura cris=
talina, el tamafio del material y la concentracidn del -
CO, durante la disociacidn.

Los valores de la temperatyra de disociacidn
desarrollados por Johnston (I) y Mitchell (2) son hasta
ahora los mas reconocidos y sen de 898° C a 760 m m de-
Hg y uma atmosfera de 100% de COp para la calcita; la-
temperatura de disociacién de la delemita (Ca CO3.Mg- -
CcO ) no se ha establecide ain ya que varia grandemente-
de acuerdo a la proporcidn de CaCO3 y MgCOs.

El carbonato de magnesi® se disocia a muchas
temperaturas bajas desde 402°C hasta 480 °C; sin embar—
go el Mg C®4 compenerte de la dolemita se descompone a-—
temperaturas mas altas que la magnesita natural. Azbe -
(3) v etros investigadores han detectado disociaciones-
de 1la delemita a 150°C pere ne se aprecia una descompo-
gicién si no masta 590°C, despues la disociacibébn se efec
tuwa rapidamente. -

Tode lo anterior nos muestra la influencia-—-
que tiene la naturaleza y composicibédn del material so--
bre la temperatura de disociacibdn. Otros investigadores
encontraron que el comienzo de la disociacibn varia en-
tre 500° y 750° C para 3 tipos de dolomita con 4iferen-—
te cristalizacibn:
500°C para dolomita densa de cristalizacidédn fina, 650°C
para dolomita de cristalizacién media y 750°C para do--=
1omita de alta cristalizacibdbn que se disocia ¢ompleta-—-
mente cerca de los 800°C; un valor promedio para la - -



disociaciébn cempleta a 760 m m de Hg y una atmosfera de 100%
de €O, es de 725° C encontrado por Linzell (4) y colaborado-
res. -

Estas' diferencias en los puntos de disociacién-
ocacionan que el oxido de magnesio sea sobrecalcinado antes-
de que la cal sea formada pues es calentado mag arriba de su
temperatira de disociacién; esto puede evitarse calcinando -
la caliza a una temperatura menor que la temperatira de di--
sociacién (50°C menos), pero aumentando los tiempos de cal--
cinacién. _ '

. Sin embargo al  reducir la temperatura y pro- -
longar exesivamente el tiempo de calcinacién se puede produ-
cir wna cal muy densa y de baja reactividad.

E1l tamafio del material también afecta la tempe-
ratura de diseciacién ya que esta procede gradualmente de —-
afuera hacia ademtre y en dgeneral es uniforme hacia el cen—-
tro y sobre todos los lades de la caliza; 1o que origina que
sean necesarias temperaturas mas altas para que la disocia——
cién ocurra en el cemtre del mineral; en la practica estas -
temperaturas exceden a les puntos de diseciaciédn estableci-—-
dos. ' '

Al aumentar el diametre del mineral se necesi-—
taran temperaturas mas altas para la disociaciém del nucleo,
debido al aumenmte de la presién internadel CO, que se ve — -
obligado a escapar; de tal manera que atm con la misma pure-
za del mineral la diferencia entre las temperaturas de diso-
ciacién de la superficie y el nuclee pueden ser de 1°C a 370
°oC dependiende principalmente del didmetro del mineral.

La influencia que tiene la concentracidn del -—-

COo, sobre la temperatiuma sle'diseciacién se muestra en la fig.
1. Si la temperatiira y la presidn estan en equilibrio, sin -
importar sus valores, la disociacién es estdtica, pero si «-
hay un minimo cambio en uno de estos valores, tal como un —-
decremento en la presién o concentracién de COp o un incre--
mento en la temperatira, la disociacién procede inmediatamen
te con un desprendimiento de CO, gaseoso y la formacidén si-—
multanea de oxidos. : '
: _ La reaccién de disociacién del Ca CO3 es rever-
sible por lo que se puede originar una recarbonatacibén prin-
cipalmente al calcinar tamafios muy grandes de mineral 1o que
hace elevar las temperaturas considerablemente para que el -



calor penetre hasta el centro del mineral; la disociacibébn -
en este ¢aso con atmdsfera pura de CO» desarrollara presio-
nes tan altas como 7.03 Kg/cm2 1o que causa una sobrecalci-
nacién en la superficie ya calcinada. Esto provoca una con-
traccién en el mineral ocluyendo o estrechando los poros a-—
través de los cuales escapa el COp, generandose asi mas pre-
sibn

Si esta cal es descargada sobre un enfriador an-
tes de que el nucleo -sea calcinado, quedaré en el una canti
dad residual de COs que puede ser absorvido por la superfi-
cie de 1a cal enfriada formando nuevamente Ca CO,. Esto dis
minuye desde luego la calidad de la cal producida; es por =
que al calcinar se busca siempre una rapida y continua evo-
lucidédn del COs.
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Fig. 1. Influencia de la concentracidén del COp y la
presién sobre la temperatura de disociacibn

2.b.— CALOR CONSUMIDO.

_ Para elevar ia temperatura del mineral hasta el-
valor de disociacibdn teorico se necesita calor el. que puede
ser calcufado con la siguiente formula:



Q =Wep ( Tp - Ty ) ~ Donde

Q = Calor consumido Kcal/ Toncaliza.
Cp = Calor especifico de la caliza Kcal/ -
W = 1000 Kg. de caliza.

T, = Temperatura dél mineral °K.

T, = Temperatira de disociacidén teorica.°X

El caler especifice de la caliza es de O.-
217 Kcal/°K - Kg.; la temperatiura del mineral es de 283 °K -
{ 10° ¢ ) y 1a temperatdra de disociaciém teorica 1171 °K - —-
( 898 °C ). Sustituyendo valores:

Q = 0.2127 X { 1171 - 283 )
Q = 192,696 Kcal/ton. de caliza.

Pero de acuerdo a la estequeometria de la—
reaccién de disociacidn se requieren 1.79 ton. de caliza para-—
producir 1 ton. de cal viva por lo tanto.

192.696 Kcal . X 1.79 ten. caliza = 344 925.84 -
ton.caliza 1 ton. cal Xcal/ton cal

Para la produccidn de la cal es necesario-
tomar en cuenta otro factor de.-consumo de calor denominado - -
" Retencién de la temperatiira de disociacién " y la cantidad —
de calor consumida para desalojar completamente el CO, del - -
Ca CO3.

El valor mas reconocido para este requeri-
miento calorifico es de 767 800 Kcal/ton de cal, Para carbona-

tos 100 % puros teoricos.



2.c.— VELOCIDAD DE CALENTAMIENTO.

2ad¢"-

Un principio general entre }los productores
de cal, indiferente al tipo de cal o calidad es que, una-
temperatira de calcinacién muy alta y un tiempo muy pro--—
longado en la zona de calcinacidén produce una cal sobre—-
calcinada que tiene alta contraccidn, alta densidad, baija
porxosidad y baja reactividad.

La reaccibdn opuesta se produce a temperatu
ras bajas y duraciones de calcinado cortas, produciéndose
la deseable cal de calcinado suave, alta reactividad, ba-
ja contraccién y baja densidad. Esta teoria encontrada -—-
practicamente ha sido comprobada por muchos investigadoz-
res.

Murray (5) hizo estudios de calcinacibén en
calizas comerciales y aunque descubrid algunas excepcio-=
nes con respecto a esta teoria sus resultados demuestran-
que cada caliza tiene una temperatura éptima de calcina—-
cién y una velocidad de calcinacidn que solo pueden ser -
determinadas mediante experimentacién.

Murray hace una hipbtesis de que la velo—-
cidad de calentamiento ( durante el precalentamiento y la
calcinacién ) tiene mayor influencia sobre la calidad de-
la cal que la temperatura maxima o el tiempo de retencibdn
en la zona de calcinado ( a una temperatura constante ).-
El sostiene que el precalentamiento del jmineral y luego -
un incremento gradual en la temperatura de calcinacibdn —
evita un mayor tiempo de retencibédn en la zona de calcina-
cibén. Esto es opuesto a la teoria de calcinacibdn para un-
tiempo y una temperatura constantes; sin embargo baséndo-~
se en la experiencia de muchos investigadores la teoria -
de Murray es la mas aceptada.

VELOCIDAD DE DISOCIACION.

El valor mas importante que afecta la ve--
locidad con que el Ca CO5 se disocia desprendiendo el ~ -
CO, es el tipo de cristalizacidn que tenga el mineral.

10



Hedin (6) efectud una serie de pruebas de
calcinacibén a 1000 °C en una atmosfera de COs a presidon at- -
mosferica hasta que la disociacién se completo y determind —-—
por diferencias de peso la cantidad de COp desprendido, Los —
resultados presentados en la fig. 2 muestran una gran varia-—-
cién en la velocidad con la cual el CO,; es desprendido del ——

mineral.

50

40|
o)
0
o
A
g 20| :
o Calcinacibn de
9 caliza a 1000°C
Y 10 en atmosfera pu
v ra de COjp.
o

0 .

0 30 60 90 120 I50

. Tiempo, minutos
Fig. 2 Velocidades variables de disociacidén para diferen

tes tipos de caliza.
Las caracteristicas del mineral con que -

se efectuaron las pruebas fueron las siguientes: caliza 1 y 2
densas y de cristalizacidédn gruesa; caliza 3 de cristalizacibn
fina; caliza 4 compacta de grano fine y contenido de impure—-
zas organicas; caliza 5 y 6 de crustaceos de grano fino.

Hedin interpreta los resultados de la - -
siguiente manera: Las calizas de cristalizacidén gruesa debido
a su estructura densa liberan el COs lentamente porque los -
gases tienen dificultad de penetrar en la red cristalina ya -
que es muy dura; esto ocurre a presiones bajas, puesto que ——
para que saliera facilmente el CO» tendria que estar a una —
presién mas alta que la atmosférica, sin embargo el mineral -
denso No. 1 no decrepita durante el precalentamiento; en cam—
bio el mineral No. 3 si lo hace y las grietas causadas por —
esta decrepitacibédn aceleraron su descomposicidn 1o que no - -

11



ocurrid cen el otro mineral.

La explicacién de la calcinacién rapida de
la caliza No. 4 es que las inclusiones en la red cristalina de
impurezas organicas son consumidas durante la calcinacibn, de-
Jando una estructura de alta porosidad con muchas fisuras para
el escape del CO,, es por esto que un calcinado rapido se con-
sigue generalmente con mineral que contenga impurezas orgdani--
cas o fisuras naturales, las cuales pueden estar llenas por ——
humedad. Estos poros proveen una area mayor superficial para -
la evolucidbdbn del CO,.

PERDIDA DE PESO.

La pérdida de peso en la calcinacién de —-—
caliza es la cantidad perdida como CO, gaseoso producido duran
te la disociacibn y es de 44 % para una calcita 100% pura.

En la calcinacién completa, la cantidad Ade
CO, contenido en la cal no llega a cero, esto ha sido compro—-
bado por muchos investigadores que aln-en el laboratorio no ——
han logrado O ¥ de COo ya que si la caliza es sobrecalcinada -
tanto que no exista un nGicleo de carbonato en su interior, ha-
bra una ligera absorcibn superficial de COs» debido a la recar—
bonatacibn que provoca la atmdsfera rica en CO, que se encuen-
tra en el horno. Con prActicas efectivas de calcinacidn estos-
gases son extraidos rapidamente y de esta forma la recarbona-—
tacidn puede ser reducida tan bajo como 0.1 % a 0.2 % de COy -

en la cal.

Las circunstancias que conducen a una re--—
carbonatacibn exesiva en el horno son generalemente una combi-

nacidn de las siguientes:

l1.- Altas temperatOras de calcinacibdn.

2.~ Distribuicibn desigual de los gases
de combustiébn en la zona de calcinado.

3.— Desprendimiento de CO, en el enfriador
con deficiente circulaciédn de aire.

4,- Tiempo largco de estancia de la cal en-
el enfriador.

WiPLyey
XCA
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2.f.— NUCLEO=«

El ncleo es otra de las fuentes de COo -
que existe en la cal producida por una calcinaciébn incom-
pleta. Por lo general éste es practicamente inexistente -
en 1la cal de buena calidad o se manifiesta en tan peque-
filas cantidades que no se toma en cuenta.

Es comn encontrar nacleos de 3 a 3.5 mm.
de diametro en calizas con granulometria de 60 mm o mas -
debido a que el calor no penetra hasta el centro del mi—
neral vy la calcinacién no es llevada a cabo completamente

Generalmente un nfticlec de 0.25 a 2% de ——
CaCOq esti presente en las cales de calcinado suave; sin-
embargo algunos productores de cal que se esfuerzan por -
obtener una cal de alta reactividad y de baja contraccibn,
pueden intencionalmente descargar la cal al enfriador, -—-
justamente antes de que la disociacidén esté completa, pa-
ra evitar una cal sobrecalcinada; pero este tipo de prac-—
tica puede resultar algunas veces contraproducente pues -
se obtienen algunas particulas con nacleos de Ca CO3.

El nficleo es cominmente encontrado del —-—
5 al 8% en las cal@s comerciales de los paises Europeos;-
sin embargo en los Estados Unidos porcentajes del 3 al 5%
de CaCO5 son considerados altos y muchos productores res-
tringen el nGicleo a un porcentaje de 0.5 a 1% incluyendo-
la ligera contaminacién de COp que resulta de la recarbo-
natacién ya antes mencionada. '

Cuando por problemas en 1la operacién de -
los Hornos se llegan a obtener ntcleos hasta de 25-30% de
CaCO5 en una cal semicalcinada, estos pueden ser recircu-
1ados a 1los hornos siempre y cuando se le quite la costra
de cal pues de otra manera la superficie se sobrecalcina-
ria recarbonatandose y aumentando al mismo tiempo los -~ —
costos de produccidn.

13



2.9g.

TEMPERATURA DE CALCINACION.

Si durante la calcinacibén de la caliza la mini
ma temperatQira de desociacidn es mantenida esta se vera re-
tardada grandemente v en algunos Casos no seri completa en-
un 100 % por lo que se hace necesario elevar la temperatira
de disociacibé4n minima a fin de obtener una calcinacidn com-
pPleta en un tiempo y costo minimo, ya que un incremento en-
la temperatfira de disociacibn ejerce una mayor influencia -
sobre la velocidad de disociacibén que un tiempo mas largo -
en la zona de calcinado a una temperatGra constante.

Mather (7) descubridé que incrementando la tem—-
peratfira de calcinacidén 10 °C se ejerce mayor influencia so
bre la disociacidédn que aumentando en 2 hrs el tiempo de es—
tancia en la zona la zona de calcinado; sin embargo la tem-
peratira éptima para una calcinacibn eficiente varia con el
tipo de caliza y solo puede ser determinada con exactitud-
mediante la experimentacidbn.

La temperatiara minima y mixima de calcinacidn-
difieren entre si de 2° C a 260 °C y dependen principaimen-—
te de tipo de cristalizacibn de la caliza y de-sus dimensio
nes ya que es obvio que al aumentar el tamaiio de la caliza-—
la temperatfra de calcinacidn tiene que ser mayor para 1o -
grar que esta se lleve a cabo completamente ¥ no se obten--
ga cal con nucleos de Ca COj.

Para seleccionar la temperathra practica de —-
calcinacién se hace un promedio entre la temperatira minima
v mixima; para caliza de alto calcio las temperatihras maxi-
mas y minima son apréximadas a 1350° C y 1025°C respectiva-
mente y su promedio 1187.5 °C.’

PRORSIDAD Y PESQO ESPECIFICO.

Los factores de porosidad, densidad y distri-—-—-

‘bucidébn de tamafio de grano estan interrelacionados y tienen—

gran influencia sobre las propiedades principales de las ——
cuales tales como la reactividad, cal-rfitil, distribucidn de
tamatio de particula y area superficial de la cal. Una cal -
porosa generalmente tiemne baja contraccidédn y por el contra-
rio una cal densa tiene baja porosidad y alta contraccidn;-
esto Gltimo ocurre cuando las temperatiras de calcinacibn -

son incrementadas y los tiempos de calcinacibdn son aumenta
dos obteniendose entonces una cal sobrecalcinada con alta —
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contraccibén y baja porosidad.

Fischer (8) realiz6 una serie de pruebas en un -
hornoc de mufla sobre 10 calizas de alto calcio y descubrid que-
un tiempo de estancia en la zona de calcinacién de 4 horas — =
afecto algo 0 casi nada a la perosidad y a la reactividad a una
temperatura moderada de 950° C a 1065° C v las densidades de —
estas calizas permanecierom coenstantes; también descubrid que -
cuando la caliza es sibitamente sometida a altas temperaturas -
sin un precalentamiento previe sufre un chegque térmico que pro-
voca que la cal resultante sea mas densa.

El peso especifico mas exacto para el Ca0O es de-
3.34 g/ cm3 en una cal teericamente pura, sobrecalcinada con —-
contraccién Optima mdxima demsidad Yy cero porosidad la cual es-
practicamente impesible de obtener comercialmente.

La finalidad de la calcinacién es obtener una ——
cal de alta porosidad,alta reactividad y con demsidad de 1.45 a
1.65 g/dm3 a la cual corresponde una perosidad de 50% 0 mas; -
aunque esto es dificil obtener en la practica ya que e€s antleCO
nomico; industrialmente se obtlenen cales con densidad de 1. 72—

. a 1.96 %/cm3

EFECTO DEL TAMAR® PEL MINERAL.

El tamafie del mineral tiene gran importancia en-
la calcinacidén de la caliza ya que la disociacién siempre se —-
efectia desde la superficie del mineral hacia el centro por lo-
que calizas de didmetres grande son mas dificiles de calcinar ——
uniformemente y requieren de mas tiempo de calcinacién y asi ——
mismo se necesitan altas temperatiras para generar suficiente -
presién de COp en la red cristalina para que los gases -puedan -
escapar. Al mismo tiempo estas temperatiras altas ( mas de - -
1300° C ) sobrecalientan la superficie de la caliza causando -—
alta contraccidén y reduciendo el tamafio de los poros y fisuras-
lo que dificulta la disociacidn y trae como consecuencia una —-—
recarbonataC1én en la superficie o una disociacibén incompleta -
en el nucleo, obteniendose una cal densa de baja reactividad, -
baja porosidad y por lo tanto baja area superficial. Esto ocu—
rre principalmente cuando el tamafio del mineral es mayor de - -
150 mm. .

Los tamafios pequefios de mineral! tienden a calci-
narse rapidamente a temperaturas mas bajas que los tamafios gran
des, debido en gran parte a que el CO, tiene una distancia mas-—
corta que recorrer y temperatiras que calcinan completamente —-
las particulas pequefias calcinaréan solamente la parte superfi-——
cial de las particulas grandes ya que la transferencia de calor

15



es mas lenta y la absorcibédn es mas rapida para la misma tempe-
ratura.

La distribucidédn de los tamafios del mineral - -
también afecta la calcinacidédn ya que para hornos verticales al
tener una distribucibdn no uniforme se tiene una cama de mate--—
rial con distinta permeabilidad lo que hace que el flujo de —-
gases de combustidén no sea uniforme y la distribucidn de calor
sea mala teniendo como consecuencia que la caliza no sea uni--
formemente calcinada y no se tenga una calidad constante eén ——

la cal.
Practicamente el mejor tamafio para la calcina-

cién de la caliza se encuentra entre + 18 mm y — 50 mm para la
obtencidén de cal a usar en el proceso de aceracién B.O.F.
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CAPITULO 11t

DESCRIPCION DEL PROCESO



111.1.— RECEPCION VY ALMACENAMIENTO DE CALIZA.

La caliza usada como materia prima en la plan-—
ta llega a la SiderlUrgica proveniente de la cantera " E1
Limoncito" ubicada en el estado de Guerrero aproximada——
mente a una distancia de 50 Xms. de donde es traida en -
camiones de volteo con capacidad de 12 ton y recibida en
la planta de Trituracidn donde su tamafio es reducido des
de 800 m m que es con el que sale de la cantera hasta un
tamafic menor de 50 m m clasificandose el material entre-
18 v 50 m m que es el que serd usado en el procesc y - -

eliminadose los finos que se usarin como material de re-
lleno en la planta.

Con el fin de asegurar una calidad bptima en -~
el producto es necesario que la caliza suministrada ten-
ga caracteristicas fisicas y quimicas constantes por 1lo-
que la caliza es homogenizada en los patios de homogeni-
zacibn formandose 2 pilas con capacidad 25 000 ton. cada
una,de las cuales una estara consumiendose y otra estaré
en formacibdn; de esta manera a la vez due se asegura la-
alimentacibn a la planta se tiene una cantidad grande de
material plenamente identificade tanto fisica como qui--
micamente.

Para homogenizar la caliza se cuenta con un —-
apilador de pluma sencilla yun recogedor de barril cada-
uno con capacidad hasta de 300 ten/hra. E1 apilador seri
usado adembhs para apilar materiales miscelaneos obteni--—
dos como subproducteos en otras plantas de la Siderfirgica.

La Caliza homogenizada con un tamafio entre 18-
y 50 m m es recogida de las pilas y enviada a la planta
de cal por medio de un sistema de bandas transportadoras
que incluyen una estacibn de cribado pués es muy impor—-—
tante eliminar cualquier material fino producido durante
el manejo de la caliza; la Gltima de estas bandas que es
la D-63 descarga por medio de un chute en la tolva de al
macenamiento 12.02; en la banda D-63 se encuentra insta-
lada una bdscula para registrar la cantidad de caliza —-
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suministrada a la planta y ademis cuenta también con un de-
tector de metales el cual al detectar cualquier pieza meta-
lica automaticamente hace que el chute en lugar de descar -
gar a la tolva descargue el material al piso.

~ La tolva 12.02 tiene una capacidad de 400 ton. y -
ha de procurarse mantenerla llena a fin de asegurar siempre
una carga constante a 1os hornos de calcinacibn; estd pro--
vista de celdas de carga que permiten conocer su nivel de -
llenado por medio de un indicador en la sala de control.

La descarga a la tolva se efectfia por medio de dos
alimentadores vibratorios electromagnéticos 11.04 a y 11.04
b con capacidad cada uno de 100 ton/hra. y de los cuales —-
estari trabajando uno y el otro se tendr& como reserva; es—
tos alimentadores descargan sobre la banda 11.05 que lleva—:
la caliza hasta la c¢riba vibratoria 11.06 donde es nueva- =
mente ciasificado el material a fin de separar 1los finos —-
menores de 18 m m 1os que sbn indeseables en el proceso de-
calcinacibédn porque causan problemas al flujo de gases den—
tro del horno al bajar la permeabilidad por la amplia dis-—-
tribucibn de tamafios 1o que podrfia causar embancamientos y-
produccidn de mala calidad ademls de que la mayor parte —-
de la cal producida se envia a aceracibn donde se necesita-—
un tamatfio mayor de 18 m m.

La capacidad de la criba es de 150 ton/hra. y los-—
finos separados en ella son descargados a contenedores eli-~
minandoseles del proceso; el material de + 18 - 50m m es -
descargado en la tolva pesadora 21.01 donde se pesan cargas
constantes de 5.5 ton. de tal manera que al completarse la-
carga automdticamente paran todos los equipos que la prece-
den interrumpiendose la alimentacibn de caliza; un alimenta
dor vibratorio 21.02 descarga la caliza de la tolva a una -
banda transportadora desplazable 21.03 que alimenta la tol-
va movil de carga 22.09 la cual tiene la misma capacidad -
que la tolva pesadora o sea'5.5 ton; cuando la tolva pesa——
dora é&sta llena 1la banda 21,03 se desplaza hasta la tolva
22,09 para injciar su llenado y automaticamente regresa a —
su sitio cuando ha pasado toda la cargdae.

NOTA: Todos los datos sobre caracteristicas de los equipos-—

mencionados en los siguientes capitulos fueron obte—-
nidos de las citas 9 y 10 de la bibliografia.
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111.2

La tolva 22.09 tiene en su parte inferior un
dispositivo motriz 21.12 que 1le transmite un movimiento ro’
tatorio durante su ilenado para una mejor distribucibn de -
la carga ¥y un nivel uniforme.

SISTEMA DE ALTMENTACION A HORNOS DE CAL.

El sistema de alimentacidn a los hornos con-
siste de la tolva movil 22,09 mencionada anteriormente, de-
un malacate eléctrico 21.04,un carro corredizo 21.10 y un -
sistema de campanas accionado hidréulicamente por la bomba

21.13

La tolva movil tiene en la parte inferior -
una campana unida por el centro a una fecha que en la parte
superior tiene la tapa de la tolva y un sistema de poleas -
para el desplazamiento con el malacate; la flecha puede des
plazarce hacia arriba o hacia abajo de tal modo que cuando-
la tolva se llena y transporta, la flecha esta arriba ha- -
ciendo un sello entre la campana y la tolva para que la — =
carga no se salga; cuando la tolva se va a descardgar en cua
lesquiera de 1los hornos la campana del fondo se acopla a ——
la de la entrada del horno y al efectuar la descarga la fle
cha mueve abajo la campana dejando caer la carga y al mismo

tiempo sujeta la tapa de la tolva para cerrarla hermética—-
mente. (Fig. No. 3).

El dezplazamiento vertical de la tolva movil
se efectfia a través de la estructura del horno por medio =—-—
del malacate eléctrico 21.04 y al llegar a la parte supe— -
rior de la estructura se acopla al carro corredizo 21.10 —-—
para efectuar el desplazamiento horizontal hasta las com- -
puertas de carga de los hornos; este movimiento es contro--—
lado por medio de switches limite eléctricos que paran el -
carro exactamente al llegar al centro del tragénte del hor-

no a cargar.

En el tragédnte de l1os hormos esta colocado -
un sistema hidr&ulico para permitir la carga de la piedra -
caliza. El1 tragante es sellado por una campana acoplado a -
una palanca que tiene en el otro extremo un contrapeso de —
tal forma que por accibdn de este Gltimo al tragénte perma——
nece siempre cerrado; cuando se efectGa la carga del horno-
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un piston hidr&ulico levanta la palanca en el lado -
de el contra peso bajando la campana para permitir -
la entrada del material y quedando en este momento -
1a salida del horno cerrada por la tapadera de la —-
telva 1o que impide la entrada de aire fric al horno.

Toda la operacidén de la carga de piedra-
caliza a los hornos se realiza automiticamente y es-—
controlada desde el cuarto de control de la Planta -
por medio del -nivel de carga preseleccionado de ante
mano de tal manera que cuando este nivel baja hasta-
el limire el cual varia desde 1.8 a 3 m. medidos des
de la campana de cierre del horno, ur detector de —-—
nivel envia una sefial -al cuarto de control v el sis-
tema de carga entra en funcionamiento inmediatamente

Para cargdar el horno.
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111.3.0

CALCINACION DE LA CALIZA EN HORNOS VERTICALES CON
DOBLE INCLINACION,

La Calcinacibdn de la piedra caliza se lle-
va a cabo en 2 hornos verticales con doble inclinacibdn
22,01 a y 22.01 b cada uno con capacidad para 150 ton.
de cal por dia en 1los cuales se diferencian principal-
mente 3 zonas segun la funcidn de cada una de ellas:-
(Fig. No.4 )

a.~- zZona de carga y precalentamiento,
b.- Zona de calcinaciémn.

C.- Zona de enfriamiento y descarga.

a.— Zona de carga y precalentamiento,

. Esta zona se encuentra en la parte mas al-
ta del horne, dende se recibe la piedra caliza que en-
tra por el trégante al poze de carga y zona de preca-——
lentamiento para aumentar su temperatﬁfa pPor recupe——
raciétn del calor contenide en los dJases de combustidn-
que circulan a centracerriente de Lal manera que al —-
final de esta zena la caliza alcanza temperaturas has-
ta de 850° C muy cercanas a la de calcinacibn ya que -
a medida que va descendiendo dentreo del *horno la tem—-
peratura de los gases es mayer.

b.— Zona de calcinacién.

Esti localizada en la parte media del hor-
no y esta formada practicamente por dos zonas situadas
en los planos inclinados del hormo frente a cada uno -
de los cuales hay 3 camaras cilindricas de combustidny
cada una con su respectivo quemador.

Los planos inclinados tienen como finali--
dad voltear el material que se este calcinando al pa--

‘sar del plano superior al inferior y de esta manera 1c

grar un calcinado uniforme.
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En esta parte del horno es donde se alcanzan las mis altas
temperaturas ( 1300° C en las camaras de combustidén supe—-
rior v 1250° C en las inferiores) siendo en esta zona como

su nombre 1o indica el lugar donde se logra la calcinacidn
- de la caliza para obtener la cal 1o cual se consuma comple
tamente en la parte final de la zona.

En los quemadores de esta zona sSe quema una - -
mezcla de gas de alto herno y gas de coque la cual propor-
ciona el calor necesarieo para el proceso.

_ Las camaras de combustidn se encuentran coloca-
das al mismo nivel en forma equidistante una de la otra —-
tanto en la zona superior de calcinacidén como en la infe-
rior.

C.- Zona de enfriamiento y descarga.

. Esta situada inmediitamente abajo de la zona —-
inferior de calcinacidn y en esta parte la cal se enfria -
cediendo su calor al aire de enfriamiento que entra a con-
tracorriente del medio ambiente por la parte inferior del-
horno recuperandose de esta manera gran cantidad de calor-
v sirviendo este aire coemo aire secundario de combustidn -
al llegar a la zona de calcinacibdn asegurando que los ga-—-—
ses sean quemadeos completamente ya que en las camaras la -
combustién se lleva a cabe con un déficit de airve.

La descarga de la cal se efectia por medio de -
tres empujadores hidraulicos (21.14) colocados cada uno de
€l1os en un orificio de descarga sobre una mesa de des- —-—
carda a una banda transportadora.
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111.3.1

FLUJO DE MATERIALES.

El flujo de la piedra caliza en los horncs -
es en forma descendente desde la carga en el tragante
hasta la descarga en la parte inferior dei horno. El-
flujo del aire es en sentide contrario al del mate— -
rial; o sea que se admite aire frio por la parte infe
rior del horno y se expulsa mezclado con los gases de
combustidén por la parte superieor. Durante el recorri-
do de los materiales a través de las zonas del horno-
se producen cambios en las caracteristicas de estos,-
los cuales serén descritos a continuacidn.

La piedra caliza se carga en el horno a tem—
peratyra ambiente y se inicia su precalentamiento al-
contacto con los gases de desecho que a la salida - -
tienen una temperatira de aproximadamente 300°C, de -
esta forma a medida que va descendiendo la carga, va-—
aumentando su temperatiira hasta alcanzar un valor de-

. 850 - 870° C muy cercano al de descomposiciédn del Ca-

CO3 al final de la zona de precalentamiento.

En la zona superior de calcinacibdn donde se-
mantienen temperaturas de 1300°C por medio de 3 que--
madores (21.15.4, 5 y 6) la mayor parte de la caliza-
se transferma en cal viva (Ca0) por desprendimiento —
del bioxide de carbene (CO,) al alcanzar y sobrepasar
la temperatura de diséciacién y calcinacibén del car—
bonato de calcie (Ca CO3) debido a la accién del ca—-
lor producide por los quemadores.

Al pasar el material a la zona inferior de -
calcinacibédn frente al segundo plano inclinado se cam—
bia su perfil quedando ahora expuesta directamente a-
la accibébn del calor producido por los 3 guemadores in
feriores (21.15.1 2 y 3) la parte contraria a la ex—
puesta en la zona superior 10 cual asegura una comple
ta calcinacibn del material y teniendo al final de —-
esta zona practicamente toda la cardga convertida en =
cal viva (Ca0).
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En esta zona inferior de calcinacibn se mantie
nen temperatdras de 1250° C. e inmediatamente después pasa -
la cal a la zona de enfriamiento y al ir descendiendo a tra-
vés de ella va bajando su temperatura debido al flujo de — -
aire que entra por la descarga del horno siendo la tempera--
tira de la cal al salir del horno entre 60 y 80° C.

El aire entra por la parte inferior del horno-
y se calienta al contacto con la cal en la zona de enfria- -
miento y al llegar a las zonas de calcinacién tanto inferior
como superior sirve como aire secundario de combustibén de —-—
los quemadoresy estos son operados con un déficit de aire.

La mezcla de gases de desecho es extraido del-
horro a través de 2 puntos ubicddos uno en la parte inferior
de la zona de precalentamiento y el otroc en la parte supe- -
rior cerca del tragahte del horno. ( Fig. No. 5 )

El gas que se extrae de la pariLe inferior de -
la zona de precalentamiento tiene una temperatura promedio -~
entre 850 y 900° C. recuperéhdose una dgran parte de su con—-—
tenido calorifico al ser aprovechado para precalentar el- —-
aire que sera usado como aire primario de combustién en los-
quemadores v el cual es aire ambiente introducido por el ven
tilador de aire de combustiénm 21.17. -

La recuperacidtn del calor se efectfia.en el - -
prerecuperador 22,06 que es una camara metdlica recubierta -
por material refractario con un conducto superior de refrac-
tario el cual es calentado por los gases de desecho y a - -
través del cual circula el aire frio aumentando asi su tempe
ratura; el calor de 10os gases de desecho es aprovechado com—
.pPletamente al hacerlo circular en flujo a contracorriente ~--—
con el aire frioc en el recuperador de calor 21.19 donde el -
aire de combustidédn alcanza la temperatura de 350° C. y los-
gases de desecho salen a 250° C.

Esta recuperacibdn del calor de 1los gases hace-
disminuir considerablemente el consumo de combustible en este
tipo de hornos lo que lo reduce en gran cantidad los costos-
con respecto a otros tipos de horno.
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131 .3.28

Bl aire de combustién que sale del recu-
perador es enviado por medio de ductos aislados termi-
camente hasta los quemadores. '

Los gases de desecho son extraidos junto
con los del tragdnte por medio del ventilador 21.16 el
que los envia al sistema de desempolvado 21.21 y una -

"vew vya limpios son expulsados a la atmbésfera por me—-—

dio del ventilador 21.22 a través de la chiminea 22.14
SISTEMA DE VENTILADORES.

En l1os hornos de doble inclinacidén hay--
ventiladores para suministro de aire de combustidn y -
ventiladores para extraccibdn de gases de desecho. De -
los mencionados en primer lugar se tienen 2 tipos se--
gin la funcidn que desempefila el flujo de aire que pro-
ducen; asi tenemos:

a) Ventilador para aire de ignici6n
(21.18 a y b),

b) Ventilador para aire de combustidbn
(21.17 a y b),

De cada tipo de ventilador hay uno insta

‘lado por horno y su funcién es la siguiente:

a) Ventilador para aire de ignicién.

Es un pequetio ventllador cog capa01dad -
de proporcionar un flujo de aire de 300 M N/Hr.a una-
presién de 360 m m CA el cual sirve como aire de com——
bustibn para el gas en los quemadores piloto. Antes ——
del ventilador hay un filtro para evitar la entrada de
materiales extrafios que puedan provocar taponamlentos—
tanto en la linea como en 1los pilotos.
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b) Ventilador para aire de combustidn.

Este ventilador proporciona el aire primario
necesarlo para la combustidén de 1os gases en 10s quemado--
res principales. Tiene una capacidad para 7000 MSN/Hr. de-—
aire a una presidn de 755 m m C,A.

Como ya se menciond anteriormente el flujo -
de aire proporcionado por este ventilador antes de llegar-
a l1los quemadores pasa por el sistema del prerecuperador y-
recuperador de calor para ser calentado; sin embargo duran
te el calentamiento del horno antes de alcanzar temperatﬁ—
" ras de 700° C en la zona superior de quemadores todos los-
gases de desecho son extraidos por el tragaénte del horno -
manteniendo la valvula 21.25.06 cerrada y la 21.25.05 — —
abierta de tal manera que no hay flujo de gases calientes-
al prerecuperador y recuperador y el aire de combustidn pa
sa directamente a 1os quemadores al permanecer la valvula—
21.25.04 cerrada.

VENTILADORES PARA GASES DE DESECHO.

7 En cada horno hay 2 ventiladores para extra-
er los gases de desecho del interior. El ventilador 21.16-
con capacidad para manejar 15 000 M3N/Hr a una presiétm de-
917 m m C,A, succiona los gases de desecho tanto del tra—-—
gante del horno como a través del recuperador de calor - -
siendo controlada la fraccidn extraida de cada punto de —-
acuerdo a la abertura de las valvulas 21.25.05 y 21.25.06-
con 10 cual se reglila también la temperatfira de el aire —-—
Primario de combustidn; las dos linecas de gases se unen —-—
antes de llegar al ventilador vy la presibn a la cual son -
succionados es reguldda mediante la abertura de la valvula
21.25.01 situada inmediatamente antes del ventilador el -—-
quée puede enviar 1los gases directamente a la chiminea Si--
se mantiene cerrada 1a vilvula 21.25.13 y abierta la 21, -
25.12 6 enviarlas a la estacidn de desempolvado en CUuyo —-
caso la posicidn de las 2 valvulas 21.25.13 ¥y 21.25.12 eg-
a la irversa.
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Cuando los gases van por la estacibn de
desempolvado son succionados por el vent%lador 21.22 que
tiene una capacidad para manejar 31200 m“N/hr de gas a -
una presién.-de 350 m m C.A. siende esta controlada por la
aber‘ura de la valvula 21.25.14. Si los gases tienen una
tempera ura alta que pueda dafiar la estacibén de desempol
vado es posgitle abrir la valvula 21.25.11 y permitir la-
entrada de aire frio para bajar esa temperatira alta.

I.os gases de desecho son finalmente ex-
pulsados a la atmosfera a través de la chiminea 22.14.

111.3.3. SISTEMA DE QUEMADORES. = (21.15 a y b )

: En cada vno de los hornos estan instala
dos 6 quemadores individuales en grupos de 3 quemadores,’
cada uno sobre una plataforma de quemadores superior y -
una inferior. . ;

Cada quemador individual tiene un quema
dor piloto que se enciende electricamente, el cual per—:
manece encendido siempre durante la operacibdn de los que
madores y cuenta con un detector de flama que permite .
corocer desde el cuarto de control cualdquier falla en el
piloto el cual al apagarse origina el paro del quemador-

principal.

Los quemadores piloto son alimentados -~
con gas de coque cuyo flujo es regulado por valvulas - -
electromagnéticas para ajustar la flama a una forma y ——
iongitud determinada de tal manera que pueda ser captada
por el detector; de la misma manera es regulada la can—-

tidad de aire al piloto.

La alimentacién de combustible a los —
quemadores principales solo puede ser efectuada al estar
en servicio los 3 quemadores piloto de un dgrupo de quema
dores vy se logra abriendo una valvula magnética de gas -
principal la cual es comfin al Jrupo.
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La cartidad de gas y aire de combustibén de-

seadas para cada uno de 1os quemadores principales son-
ajustadas mediante valvulas reguladoras de compuerta -—-
instaladas en las lineas de gas y aire individuales a-

cada quemador.

Como gas principal se usa una mezcla de gas
de coque y gas de alto horno.

Los quemadores scolo podran ser encendidos -
si se cumplen las condiciones siguientes:

a) Haya voltaje en la red de la caja de —
coneccidn del quemador.

b) Los veniiladores de extraccibdn de gases
de desecho esten funcionando.

¢c) Los ventiladores para aire de combus~ -
tibn esten funcionando.
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111.4.

~ ALMACENAMIENTO Y DISTRIBUCION DE LA CAL.

La descarga de la cal de los hornos se efec-
tua mediante 3 Empujadores hidratlicos 21.14 para cada ——
horno a y b con capacidad para extraer hasta 6.25 ton/hra.
de cal y descardarla sobre la banda transportadora 31.01-
que cuenta con una bascula de rodillos multiples 31.02 —-
para controlar y regular el paso de la cal viva producida.
Al final de la banda 31.01 antes de la descarga.a la ban-
da 31.04 se encuentra instalada la estacidn de muestreo -
31.03. Un pebn tomar& manualmente cada 30 min.muestras —-
directamente a la salida de cada horno y las llevara a —
uno de l1os 3 recipientes colectores, de 10s cuales cada -
uno corresponde a uno de los 3 hornos ( La planta consta-
ré& en su etapa final con 3 hornos en total). Las salidas-
de estos recipientes alimentan alternadamente un pequeiio-
molino de martillos que reduce el tamaiio del material a -
cumulado (aproximadamente 80 kgs. por recipiente) al re—-—
guerido por el laboratorio; el molino descarga sobre un -
transportador de gusano que lleva el material a un corta-—
dor giratcrio el que automaticamente toma una muestra re-
presentativa de -aproximadamente 1 Kg. la cual es llevada-
directamente al laboratorio. Las muestras de cada horno--

son manejadas por separade para que la produccidn de cada

uno de ellos sea juzgada individualmente. El material so-
brante del muestreo se reterna directamente a la banda —-
31.04 que transporta el total de la cal hasta la criba -
vibratoria 31.05 que se encuentra encima del grupo de tol
vas 32.03 y separa el material en fracciones de 0 - 18 mm
v + 18 = 50 m m de las cuales el fino que pasa a través -
de la malla es descargado sobre el transportador de gusa-
no 31.07 que 1o lleva a la tolva de almacenamiento 32.03-
d con capacidad de 150 ton. E1l material con tamafio +18-50
b seael que no pasa la malla cae en la banda transporta--
dora 31.06 la que es reversible y desplazable y puede des
cardar alternadamente en cada una de las tres tolvas de -
almacenamiento para gruesos 32.03 a, b y ¢ cada una con -
capacidad para 150 ton. de cal. (Fig. No. 6 )
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Debajo de las tres tolvas 32.03 a, b yv c se
encuentra la banda transportadora 31.09 que tiene una —-
bascula de rodillos multiples 31.11 para controlar la -
cantidad que es alimentada por uno de los 3 dosificado—-—
res vibratorios 31.08 a, b y c instaladas en las salidas
de las tolvas; la banda 31.09 descarga sobre el trans- -
portador 31.10 que lleva la cal viva a la estacidn de --
carga de contenedores donde la banda 31.12 carga alter——
nandamente 2 contenedores cerrados provistos de 2 aber--
turas de carga cada uno. La banda 31.12 es de construc——
cibdn especial yva que puede desplazarce horizontalmente -
hacia adelante y hacia atras pPara cardar en cada una de
las bocas de los contenedores y tambien tieme un movi- -
miento lateral para cardar cualquiera de los 2 contene—-—
dores. El control posicional de la banda es efectuado 1o
calmente por el operador. La cantidad de carga a los con
tenedores es regulada automdaticamente por mecanismos con
tadores con ajuste previo, 1l0os cuales son controlados --—-
por la bascula de rodillos maltiples 31.11.

Los contenedores llenos son transportados -
"hasta la planta de Aceracidn por medio de camiones es—-
peciales.

Los finos de cal son descargados de la tol-
va 32.03 d por medio de un alimentador vibratorio 31.15-
que descarga sobre la banda transportadora 41.02 que 1lle
va el material hasta la planta Hidratadora.En caso que -
no haya suficientes finos para alimentar la Planta Hidra
tadora esta puede ser alimentada tambien por gruesos de-
+'18 a 50 mm en cuyo caso la banda reversible 31.09 se-
hace funcionar en el sentido de descarga sobre la 41.02.
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111.5.

SISTEMA DE RECOLECCION DE POLVOS.

Debido al problema que representa el manejo de
los polvos producidos en instalaciones industriales v a -
los dafios que causan tanto a 1los equipos como al medio --
ambiente, es requisito indispensable en la actualidad que
todos los equipos utilizados én la industria y que produz
can polvos cuenten con sistemas eficientes para su capta-
cibn,recoleccidén y posterior aprovechamiento dio que evita
en muchos casos pérdidas economicas considerables.

Existen miltiples sistemas para recuperacidn -
de rolvos, tales como lavadores, filtros de sacos, separa
dores electrostaticos, etc. que se utilizan segin la na--
turaleza del proceso y la aplicacidén posterior de 1los mis
mos polvos.

Los puntos donde generalmente se producen pol-
VOS en 108 pProcesos en que se manejan materiales degrada-
bles son las descargas de tolvas, transportadores, cribas
molinos etc. y es en estos puntos donde deberin instalar-
se los equipos adecuados para su control.
|

En el proceso de obtencibén de cal viva 10S pun
tos en los que se producen polvos son controlados por — -
equipos colectores, que gJeneralmente consisten de campa-—
nas de extracciédn que por medie de ductos, conducen los -
polvos a los filtros.

En el interior de los hornos de cal se produce
una dgran cantidad de polvos durante la operacibén de carga
y descenso de la caliza a través del horno los cuales son
arrastrados por el flujo de gases hasta la parte superior
del horno donde salen junto con 1los gases de desecho por-
el punto de entrada al prerecuperador de calor y por el -
tragante del horno.

El prerecuperador y recuperador de calor no —-—
son propiamente colectores de polvo perc al fluir los ga-
ses dentro de ellos chocan contra las paredes producien—-—
dose turbulencias 1o que ocaciona que las particulas mis-
grandes de polvo caigan y se colecten en el fondo de am—
bos siendo descargados por medio de valvulas de compuerta
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de doble péhdulo 21.26.1 y21.26.2 las cuales mientras una -
compuerta esta cerrada la otra abre evitando de esta mane-
ra cualguier entrada de aire frio; las valvulas descargan-—
sobre el transportador de gusano 21.23 que lleva 10S pol-—-—
vos al gusano 21.24 donde junto con los polvos de filtro -
21.21 son descargados a contenedores.

Los gases de desecho que son extralidos por la
parte superior del horno por medio del ventilador 21.16 se
juntan con 1los gases que pasan a través del prerecuperador
y recuperador antes de llegar al ventilador, €l cual leos -
envia a la unidad de desempolvado 21.21. Esta unidad es ——
del tipo de bolsas filtrantes colocadas en bateria a la ——
misma distancia una de la otra y montadas en bastidores =~
metilicos. La circulacidén de 1os dgases dentro de la unidad
es provocada por la succibdn del ventilador 21.22 gque hace-
que 10os gases fluyan de afuera hacia adentro de las bolsas
reteniendo de de esta manera el pqlvo en la parte exterior
de las mismas. La regeneracidn de las bolsas filtrantes se
efectfia por medio de el soplo de un ventilador de aire de-
limpieza 21.21.1 que se desgsplaza sobre un carro 21.21.2 a-
todo 1o largo de la unidad de desempolvado de tal manera -
que va soplando sucesivamente cada bolsa produciendo una -
palsacidn que hace caer el polvo adherido a la bolsa en su
superficie exterior haciendo caer hasta el fondo de la - -
unidad de donde es removido por un transportador de gusano
21.21.5 a el transportador 21.24 que los descarga a un -~
contenedor.

, ‘ La superficie filtrante total de la unidad -
es de 434 m?2 y hay instalada una unidad para cada horno —-
(21.21 a y 21.21 b).

Los gases ya limpios con un minimo de con- -
tenldo de polvos de 0.1 gr./m3N son enviados a la atmos—-
fera por el ventilador 21.22 a través de-la chiminea.

Hay instalada en la planta otra unidad de- -
sempolvadora 31.13 en funcionamiento igual al de las uni--
dades 21.21 a v b pero con una superficie filtrante menor-
(182 mg) la cual esta colcocada en la parte superior de las
tolvas de almacenamiento de cal 32.03 y recolecta los pol-
vos que son producidos en los siguientes puntos:
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a).—- Descarga de las bandas transportadoras 31.01, 31.04
31.06, 31.09, 31.10, 31.12.

b) .- Criba vibratoria.31.05.'

: La succidén de los polvos producidos en la -
descarga de la banda 31.01 y el muestreador 31.03 se - -
efectiia con el ventilador 31.16 con capacidad para 2160-
m3 N/hr. a 100 mm CA que 10s envia a la unidad de desem-
polvado 31.13 '

La succién de los polvos en los demés pun—-
tos la efectua el ventilador 31.14 con capacidad para -—-
22500 m3N/hr. a 350 nm CA vy la hace a través de la - ——
unidad filtrante 31.13 a doride llegan 1os polvos por me-—
dio de ductos que 1los transportan desde las campanas Co-
lectoras; el polvo recolectado en las bolsas del filtro-
es descargado directamente a la tolva de cal fina 32.03d
v el aire ya limpio es enviado a la atmdsfera por la — -
chiminea con el ventilador 31.14.

Este aire de desecho también tiene un conte
nido de polvos menor de 0.1 gr/m3 n. de tal manera que -
puede considerarse minima la contaminacibén ambiental por
polvos producidos en la planta.
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111.6

111.6.1

111.6.1.1

SERVICIOS

Son todos aquellos elementos necesarios
para la elaboracibdn U obtencidn de un producto y -
10s cules aunque no forman parte Ffinal de éste - ~
son indispensables para la realizacidn del proceso.
Entre estos elementos se encuentran para esta plan
ta:

1l.- GASES COMBUSTIBLES
2.~ AGUA

3.- AIRE COMPRIMIDO
4.~ NIT?OGENO

SUMINISTRO DE GASES COMBUSTIBLES.

El Calor requerido para la calcinacidn-
de la piedra caliza es suministrado por una mezcla
de gas de Alto Horno y gas de cogue en proporcidn-—
tal que al valor calorifico de la mezcla sea de —--
2500 Kcal/m3 N, el gas llega a la planta en lineas
independientes cada uno procedentes de los gasbdme-—-
tros.

GAS DE ALTO HORNO.

. El gas de alto horno con un valor calo-
rifico de 720 Kcal/m3 N llega a la planta con una
presibdn 350 mm CA la cual es incrementada por el -
ventilador 51.01 con capacidad para 6800 m” N/hr,-
a 1400 mm CA. La valvula de mariposa la 51.03 a —-
(Fig. No. 7 ) permite la eniLrada de gas a la plan-
ta siendo condicién para el funcionamiento del ven
tilador que las valvulas de mariposa 51.04 a y ——~
51.04 b esten abiertas mientras la vilvula 51.08 -
permanece cerrada.
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En caso de falla del ventilador es posible con
tinuar el consumo del gas abriendo la vélvula 51.08 y —-
cerrando las de entrada y salida del ventilador 51.01. -
Existen en la linea de gas instalados instrumentos para-
medicibn y control de la presidbn, flujo y temperatura.

111.6.1.2 GAS DE COQUE.

‘ B} gas de' coque con un valor calorifico de — -
4000 Kcal/m~ N es suministrado a la planta con una pre——
sidén de 350 mm CA elevandose este valor hasta 1900 m m -
CA por medio de los ventiladores 51.02 a y 51.02 b con -
capacidad para manejar 5400 m3 N/hr. (Fig. No. 7 ).

La valwla de maripesa 51.03 ¢ permite la en—
trada del gas a la planta existiendo varias posibilida-—-
des de manejo de gas de acuerdeo a las necesidades del -~
proceso mgdiante arreglos con las valvulas de compuerta-
de tal manera que es posible suministrar gas de coque:

a).— Con los 2 ventiladores én funcionamiento. VAlvulas-—
51.04 ¢, d, e, f£ abiertas y valvulas 51.04 g, h, ——
i cerradas.

b).- Con el ventilador 51.02 a en  funcionamiento y 51.02
'b parado. Valvulas 51.04 ¢, 4, i, h abiertas y - -
valvulas 51.04 g, e, £, cerradas.

&).— Con el ventilador 51.02 b en funcionamiento y 51.02
parado. V&lvulas 51.04 g, i, e, Ff abiertas y valvu-
las 51.04 ¢, d, h, cerradas.

d).—- Con 1los 2 ventiladores parados. Valvaulas 51.04 g, -
“h, abiertas y valvulas 51.04 ¢, £, i cerradas.

Todas las valvulas de mariposa anteriores son-
accionadas mediante un motor eléctrico.

Lo anterior le da una dgran flexibilidad al - -
sistema en caso de tener fallas en uno o los 2 ventila-
dores. .

Después de los ventiladores la linea de gas de coque se-
divide en 2 lineas: )
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111.6.2

a).— Una linea que se une a la del gas de -
alto horno para efectuar la mezcla de gases que seri -
suministrada a los quemadores.

b).- La otra linea de gas de coque se bifur
ca en 2 ramas una de las cuales alimenta directamente-
el gas necesario para los quemadores piloto y la otra-
linea conduce el gas de coque a 1los quemadores en caso
de que se use unicamente este gas en el horno lo que -
ocurre al arrancar por primera wez la planta 0O en caso
de falta de gas de alto horno.

Existen instalados en la linea de gas de co
que instrumentos para la medicidn y control de presidn
flujo y temperatura. :

Las valvulas 51.05 a y b permiten el paso -
de la mezcla de gases a cada uno de los hornos a y b -
respectivamente de la misma manera que las valvulas --
51.06 a y b permiten el paso cuando se usa unicamente-
gas de coqgque.

Las valvulas 51.12 a y b.permiten el paso -
del gas de cogque a 1los quemadores piloto.

Tanto las lineas de suministro de gases - —
como los ventiladores han sido disefiados para una capa
cidad total de 3 hornos con 150 ton/dia de cal cada --
uno.

AGUA

El agua que se consumiri en la planta seré-
agua cruda del Rio Balsas y que llega a la planta a —-
upa presién de 1 kg/cm? siendo requerida para.-los se--—
llos de agua en las lineas de gas de coque y alto hor-
no anites de su entrada a la’'planta 1o cual asegura la-
completa ausencia de dgas en las lineas de la planta —
en caso de ser necesario efectuar reparaciones o man——
tenimiento en ellas.
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111.6.3

111.6.4

Tambi&n es usada para sellar las chumaceras
de los ventiladores elevadores de presibn para gas de ~
Alto Horno y gas de coque evitando el peligro de explo-
siones por fuga de estos gases.

Otro uso del agua cruda en la Planta es en-—
1l0s aparatos analizadores de oxigeno instalados en cada
uno de los hornos.

El consumo total de agua cruda en la planta
es de un maximo de 7 m3/hr.

ATRE COMPRIMIDO.

Bl aire comprimido requerido en la planta -
se usa unicamente para efectuar limpieza y €5 suminis——
trado a una presién de 2.0 Kg/cm? existiendo tomas para
mangueras de 25.04 m m en cada una de las plataformas -
de los hornos, en la estacibém de muestreo y en las tol-
vas para almacenamiento de cal.

NITROGENO.

El Nitrdgeno es usado en la planta para la-—
purga de las tuberias de gas y de los ventiladores sien
do suministrado a cada uno de 1los tramos de tuberia que
pPueden cerrarse entre si por medioc de valvulas a una —-
presién de 5.5 Xg/cmZ2,

Antes de efectuar trabajos de reparacidn y-
de llenar las lineas nuevamente con gas es estrictamen-—
te necesario purgar las lineas con nitrogeno a fin de -
eliminar la mayor parte del aire contenido en ellas y -
bajar la concentracidn de O, a menos de 1.5 % a fin de~
evitar la formacibdn de mezclas explosivas.

El volumen necesario de N, para purgar una-
tuberia es 2 o 3 veces el volumen de la linea. El consu
mo maximo de Nitrogeno para cada purga total de las 1li-
neas de gas seri de 60 m3. ’

Todos los elementos mencionados anterior—- -

mente son llevados a la Planta de Cal bajo responsabi——
lidad del Departamente de Servicios Interplantas.
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111‘7 -

111.7.1

SISTEMA DE MEDICION Y CONTROL DE PROCESO.
CUARTO DE CONTROL.

El control de la operaciémn para la Plan
ta de Cal se efectfia desde un puesto de mando central -
llamado " Cuarto de Control " donde se encuentra un pa-
nel o tablero con un diagrama mimico del flujo en el --
que estan representados todos 1lo0s equipos de la Planta-—
asi como los indicadores, registradores, controladores-—
de las variables del proceso y las llaves o botones pa-

ra arrancar los equipos.

En el tablero también hay una seccidn -
con alarmas luminosas de tal manera que cuando se pre--—
senta alguna perturbacibn o falla en alghin equipo O —~=
variable del procesc se escucha una alarma actistica que
da aviso al operador del cuarto de control de la falla-
v €l mismo tiempo una luz intermitente indica el tipo -
de falla; esta luz permanece encendida hasta que la fa-
1lla ha sido corregida.

Cada equipc tiene una sefial luminosa -~-—
que esta encendida cuando el equipo esta en funciona- -~
miento y se apaga cuando el equipo . para.

Todo el equipo. de la Planta se encuen-
tra interconectado electricamente enire si de acuerdo-
a condiciones de operacién y de Seguridad tanto para -
la proteccibdn de los equipos como del personal que - -
trabaja en la misma; por e€j. las bandas transportado—-
ras que manejan materiales estan interconectadas de —
tal manera que si una de ellas para, automiticamente -
Parara también la dque la esti alimentando para evitar-
sobrecargas y atascamientos; de la misma forma no - —-—
puede haber suministro de gas a los quemadores princi-
bPales mientras no se encuentren trabajando los ventila
dores de extraccidn de gases de desecho y aire para la
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combustién asi cemo esten encerdidos todos los quemado
res piloto del grupo de quemaderes principal que se -
quiera arrancar; todo esto evita la concentracibdn de -
gases combustibles no quemados en el hormoc y que podri
a dar lugar a explosiones con dafios para los equipos -
¥y el personal.

Antes de poder arrancar cualquier equi
pPo desde el cuarto de control es necesario tener "PER~
MISO DE ARRAN®UE " lo que sSe legra oprimiendo el botén
correspondiente, en ese momento se escucha en toda la-
Planta una alarma acdstica que avisa al personal que -
un equipo serd arrancado por lo que se deben de reti-—--
rar del radio de accibdn de los equipos a £fin de evitar
accidentes; después de 30 seg. se enciende l1a 1ampara—
del " PERMISO DE ARRANQUE " y los equipos podran ser -
arrancados.
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111.7.7

SISTEMA DE MEDICION Y CONTROL.

El sistema de medicidn y control en la Plan-
ta de e¢al 1o podemos Jefiniyr como el coniunto I=2 el=men
tos e instrumentos que miden, indican, registran y Ccon-

trolan las variables que intervienen a todo 1o lardgo --—

del proceso para mantenerlas en valores o rangos pre-— -

viamente determinados, los cuales son 1los requeridos —--—
Para obtener la cal con una calidad optima y constante,

El sistema consta principalmente de las siguientes par-

_tes:

1.- Elementos primarios colocados en los puntos de me--
dicibén en la Planta como sdn termopares, termbme-~ -
tros, dispositivos de toma de presidn, dispositivos
medidoras de nivel, placas de orificio etc.

2.- Transmisores o transductdéres colocados en puntos —-
cercanos al de medicidn.

3.— Equipos auxiliares como amplificadores, sumadores -
extractores de raiz cuadrada, fuente de poder etc.-
que se encuentran instalados en la suhestacidn elec
trica de la Planta v en el panel auxiliar colocado-
detras del panel principal en el cuarto de control.

4. - Ihdicadores, registradores, controladores, botones-
de arranque y paro de equipo localizados en el ta—
blero principal del cuarto de control.

Las variables principales a medir y controlar en la
pPlanta son:

a) NIVEL.
" H) FLUJO.
c) PRESION.
d) TEMPERATURA.
e) VALOR CALORIFICO.
f) CONTENIDO DE OXIGENO.
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Los puntos'déﬁhe se miden y controlan estas variables sdéu:
a).~ NIVEL®Y

En la tolva para almacenamiento de caliza 12.02 en por
ciento %. :
En el horno nivel de la carga, en mts,

En las tolvas para almacenamiento de cal 32.03 a,b,c ¥y
d. en porciento %.

b) FLUJO:

De caliza alimentada a la tolva 12.02 en ton/hra.

De cal descargada de los hornos en la banda 31.01 en -
ton/hra.

De gas de Alto Horno antes de la estacibdn de mezclado-
M3/hr. :

De gas de coque antes de la estacién de mezclado. M3/hr.
De gas de coque en la linea a los quemadores. piloto. -
‘M3/hr. _ ,

De mezcla de gases a los quemadbres principales de ca-
da horno. M3/hr.

De mezcla de gases a cada uno de los quemadores princi
pales. M->/hr.

De aire de combustlén a cada uno de los quemadores -~ -—
principales. M /hr

De gases de desecho a la salida del recuperador de ca-
ior. M3/nr.

De gases de desecheo antes del ventilador 21.16. Ma/hr
De cal en la banda 31.11.

c) PRESION:

De gas de Alto Horno-antes y después del ventilador- -
51.01 m m C.A% ,
De gas de cogque antes y después de los ventiladores —--
51.02 a v b. m m C.A.

De 10s gases de desecho antes del ventilador 21.16 - -~
mm C,A. .

Del aire de combustidn después del recuperador de ca~--
lor. m m C.A.

Del gas de desecho antés del desempolvador 21.21 m m,-
C.A.
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d) TEMPERATURA EN TODOS LOS PUNTOS SE MIDE EN °C.

£)

Del gas de Alto Horno en el ventilador 51.01.

Del gas de coque en 1los ventiladores 51.02 a y b.

De los gases en las zonas de combustién inferior y su-
perior de cada horno.

Del gas de desecho antes y después del recuperador de

calor.

Del gas de desecho a la salida por el tragante del hor
Nno.

Del aire de combustidn después del recuperador de ca--—
lor.

De los gases de desecho antes del desempolvador 21.21.
De los gases de desecho en el desempolvador 21.21.

VALOR CALOCRIFICO,.

De la mezcla de gases combustibles después de la esta-—
cidn de mezclado de gas en Kcal/m~.

CONTENIDO DE OXIGENO.

En los gases de desecho después del ventilador 21.16
en % de 0o,

Para poder medir, indicar, registrar y con
trolar las variables anteriores es necesaria la inter—-
vencibn en conjunto de 1los elementos que integran el —-
sistema de medicidn y contrel, los cuales actuan de la
siguiente manera: :

El elemento primario o sensor detecta la -
variable de temperatura, presibn, filujo, etc., pasando
una sefial al transmisor o transductor que la convierte
en una sefial elé&ctrica proporcional a el valor de la va
riable, ésta seiial eléctrica va a la subestacidn y ta--—
blero auxiliar para ser regulada y adecuada siendo pos-—
teriormente enviada a los indicadores, registradores y
controladores en €l panel principal del cuarto de con -
trol donde ocurre 1lo siguiente: si el instrumento es so
10 un indicador é&sta sefial llega a el provocando el mo
vimiento de una aguja indicadora sobre una escala gra—-
duada en términos de unidades de la variable, el movi—-
miento de ésta aguja es proporcional a la sefial recibi-
da indicandonos los cambios que sufre la variable; si -
el instrumento es tambi&n un registrador ésta seflal pro
voca de la misma manéra que una pluma se mueva sobre -
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una grafica, registrandose en ella los cambios que sufre
la variable a través del tiempo.

Cuando el instrumento es también controlador
actua de la siguiente manera:

Una sefial de igual magnitud a la que llega a
los indicadores y registradores es recibida en el contro-
lador el cual la compara con una sefial que corresponde a-
un valor de la variable que se desea controlar, el chal -
ha sido previamente fijado de acuerdo a las necesidades -
-del. proceso y es necesario se mantenga constante, llaman-—
dosele a este valor seleccionado "PUNTQO FIJO"; Si al com-—
parar estas sefiales existen una diferencia entre ellas el
controlador emitirad una sefial eléctrica que accionaré un-—
motor que mediante un impulso provoca un cambio en un e--—
lemento actuador que puede ser una valvula, un alimenta--—
dor vibratorio etc. a fin de mantener la variable en el -
valor deseado.

El funcionamient® correcto del sistema de me
dicidén y control permite al operador del cuarto de con- -
trol conocer exactamente las condiciones en que se esta -
desarrollando el procesc de tal manera que cualdquier per—
turbacidén o falla en los equipos v las variables es detec
tada debiendose corregir inmediatamente a fin de asegurd;
la calidad de la producciébn.

Con el fin de proteger los equipos del hor-
no y su recubrimiento refactario asi como asegurar una -

buena operacidn es necesario tener presentes las maximas
temperaturas admisibles en 1os siguientes puntos:

1.- Temperatiira en las zonas de combustibn,maxima 1350°C.

2.~ Temperatira de la cal a la descarga, maxima 150°C,

3.- Temperattiira del gas de desecho a la entrada-del recu
perador, maxima 900°C.

4.- Temperatura del aire de combustibn maxima 350°C.

5.— Temperatuira del gas de desecho, maxima 350°C.

Estos valores en caso de ser alcanzados du-
rante la . operacidn deber de ser abatidos inmediatamente -
de la siguiente manera:



La temperatura en la zona de combustidn puede ser baja-

da disminuyendo la cantidad de gas alimentada a los que

madores al mismo tiempo que se aJusta la cantidad de ai

re de combustibn.

Variaciones periodicas en las temperaturas de las zonas

de combustibdn son indicacibn de que la carga dentro del

horno é&sta fluyendo constantemente; é&stas variaciones -
son de 50 a 100°C. Una temperatura constante mucho -~

tiempo en las zonas en indicio de que se ésta obstruyen

do el flujo de material y es necesario avisar al opera-

dor para que pique €l hornc y el material fluya.

La temperatura de la cal a la descarga depende en dgran
pParte de la cantidad de aire introducida por la parte
inferior del hormno por medioc del ventilador de extrac-—
cidbn de gases de desecho por 10 que un aumento en ésta
cantidad de aire provoca un descenso en el valor de la
temperatura sin embargo al aumentar la cantidad de ai-
re manejada por el ventilador hay que observar cuidadc
samente el consumc de corriente de éste a fin de evi—
tar sobrecargas en el motor, asimismo es necesario ob-—.
servar los valores de las temperaturas en las zonas de
combustibdn los cuales pueden descender.

La temperatura de los gases de desecho que van al recu
perador esta en funcidn de las temperaturas en las zo-
nas de combustidn superiores por 1lo que una disminucidr
en éstas ocaciona un descenso en el valor de ésta tem-—
peratura. .

La temperatura del aire de combustidn depende de la can
tidad de gas de desecho que pase a través del prerecupe
rador y recuperador por 1lo que un aumento en ella puede
ser contrarestado disminuyendo ésta cantidad de gas de
desecho abriendo més la vAlwvula 21.25.05 y cerrando la
21.25.06 con lo.que una mayor cantidad de gas es extrai
do.- por el tragahte del horno disminuyendco entonces la.
cantidad de gas caliente extraido a través del prerecu-
pPerador y recuperador.

La temperatura del gas de desecho tiende a aumentar cuan
do falta carga en el horno © cuando la carga no fluye co
rrectamente formandose embancamjentos; a fin de gue el
material baje se puede mantener la descarga del horno -
continua durante algunos 5 a 10 minutos y cargar caliza
nueva al horno 1o que hace que disminuya la temperatura
de los gases de desecho y a la vez ayuda a que el mate-:
rial aglutinado baje a través del horno.
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CAPITULO Iv.

CALCUL®O DE LOS PARAMETROS DE OPERACION



Iv. O.

IV.

1.

CALCULO DE LOS PARAMETROS DE OPERACION.

El objetivo que se persigue en el desa-
rrollo de este capitulo es el de dar a conocer al —-~
personal cuales sén los parametros de operacibdbn mas-
importantes en el proceso de la calcinacibén de cali-
za en los hornos’ de ‘doble inclinacibdn de manera que-~
en un momento determinado pueda facilmente, mediénte

1la aplicacidén de formulas sencillas calcularlos y de

esta manera se de cuenta si el proceso se esta efec-
tuando correcta y eficientemente o es necesario ha—-
cer modificaciones.

También se pretende hacer notar la im--
portancia que tiene cada uno de estos paraémetros en-
el proceso ¥ la forma en que afectan la operacidn a-
fin de que se interpreten correctamente los valores-—
encontrados en un determinado momento y se puedan —-
hacer los ajustes necesarios para optimizar la opera
cién sabiendo de antemano los efectos que van a ori~—
ginar ‘los cambios de estos parametros sobre el desa-
rrolld del proceso y. finalmente en la calidad del --
producto.

No es el fin realizar calculos complica
dos sobre aspectos que en muchos casos se refieren —
estrictamente al disefic de la Planta como por ejéem.—
derivacidn de formulas y calculos de constantes que-—
intervienen en balances de.calor, ademis de que mu——
chos de los factores de disefio se basan en experien-
cias anteriores en otras plantas de los constructo--—
res. '

RENDIMIENTO DEL HORNO.
Los Hornos han sido disefiados para pro-
ducir 150 Ton/dia de cal para una alimentacién de —-

caliza de un tamafio de + 18-50 mm y una composicidn-
promedio de: ’
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Ca COgj - 97.28 % en peso.

MgO - 0.25
57100 - 0.98
A1203 : - 0.22
F8203 - 0.16
Mn304 - ‘ 0.06
S03 - 0.07

Con una densidad promedio de 2.662 gr/cm3,.

La produccidén minima de cal admisible por -
horno depende de gran parte de la fluidez que tenga la-
cal en el horno 1o cual depende basicamente de la gra—-
nulometria del material como ya se menciond anteriormen
te; se puede considerar como un valor de produccidn mi:
nima para estos hornos el 50 % de su capacidad o sean -
75 Ton/dia de cal, sin enbargo- se debera de tener mucho
cuidado de evitar enbancamientos en el horno cuando se-
trabaje a una produccidn minima ya que como la veloci-—-
dad de descarga es muy lenta el material tiende a aglu-
tinarse por lo que hay que¢ observar continuamente el ——
registrador del nivel de carga en el horno.

El calculo del rendimiento del horno en Ton.
cal/dia se realirzad facilmente de acuerdo a:

D = ; (1) donde
S = Toneladas de caliza cargadas por dia.

R = Relacidn entre el peso de la carga —-—
de caliza y la descarga de cal.
D = Rendimiento del hormno en Ton. cal/dia.

Asi segin el nuamero de cargas alimentadas al horno. {(da-
to obterido del contador de cargas): Ejemplo No.l.

Nimero de cargas en 24 hrs. = 47 cargas/dia.
Contenido de cada carga = 5.53 ton/carga
’ caliza.



Cantidad tota! de caliza 5.53 X 47 = _ 260 Ton/hrs,

caliza.

El factor de conversibébn de caliza/cal de acuerdo a -
la reaccién de descomposicidén del CaCOj y un % de —-
97.28 de CaC04 es R = 1.73

S

Sustituyendo en: D = -

b = —Eﬁg—-= 150 Ton cal/24 hrs,

1-73 4 6.25 Ton cal/hr.

Con esta misma formula es posible calcular para una-—
variacidn en la produccidn el numero de cargas a efectuar -
y ajustar el tiempo de carga.®

Para una produccién de 120 Ton. Ca0/24 hr.

~
I"h,{

S =D X R.
S = 120 X 1.73 ton caliza/24 hrs.

S

207.6 ton caliza/24hrs.

Numero de cargas en 24 hrs. = 37.5 cargas caliza.

= 1.562 cargas / hr.

0 sea que hay que cargar el horno cada 38 minutos.

IvV.2 CONSUMO DE CALOR EN EL HORNO.

El consumo de calor en €l horno para la calcinacion-
de la caliza esta compuesto

a) Calor

necesario para elevar la temperatfira de la-

caliza hasta la temperatira de calcinacién.

b) calor
medad

c) Calor
d) calor
e) Calor

f) calor

necesario para eliminar el .contenido de hu-
en la caliza.

necesario para realizar la calcinacidn.
perdido por radiacidn en el horno.
perdido en la cal a la descarga.

! -

perdido en los gases de desecho.

La suma de estos valores nos da la cantidad de calor
necesario para calcinar la caliza; estos valores dependen -
en gran parte del tipo de caliza a calcinar asi como el ti-

pPo de hornos en

que se efectue ya que en algunos casos Como

en el de los hornos verticales con doble inclinaciédn hay —
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una gran recuperacidn de calor tanto de los gases de de-
secho como de la cal antes de su descarga.

La compafifia RHEINSTAHL AG due disefio 1los -—-
hornos para SICARTSA reporta que para €l tipo de caliza-
a calcinar en los hornos de doble incliinacidn en esta —-
planta el consumo de calor serd de 1000 Kcal/kg cai. ().

A partir de este dato se calcula facilmente -
€l requirimiento de calor en el herno para una produc- -
cién de 150 ton/dia de cal.

Consumo de calor = 1000 Kcal/Kg X 150 ton/dia X -
‘ 1000 Xg/ton.

= 150 000 000 Kcal/dia.

Durante la operacidn de la Planta el consumo-
de calory en el horno se obtiene a partir de el numero de
m3N de gas registrados en el contador del pénel del cuar
to de control por ej. cuando se use solamente gas de -~ -
Coque:! Ejemplo No. 3

V = Consumo de gas de codque en 24 hrs. = 35625 mBN.

Hu= Valor calorifico del gas de coque = 4000 Kcal/-
T
I’ll\.

D = Rendiento del horno = 150 ton/dia.
W = Consumo de calor.
Aptlicandn la fFormula:

w s X Vv
D X LOOO

()

W = 4000 X 25625 Kcal X mon.

150 X 1000 m3N X Kg cal.

W = 950 Xcal /kg cal.



Cuando se use una mezcla de gas de Coque y gas de Alto~-

Horno.
Consuma de gas de Coque = 32086 m3N.
Consumo de gas de A.Horno = 27113 m3N.
V = Consumo de gas mezclado = 59199 m3N.

Hu = Valor calgrifico del gas mezclado = 2500 Kcal/m3N.

D = Rendimiento del horno = 140 ton/dia.
W = Ha XV
D X 1000
W = 2500 X 52199
140 X 1000
W = 1057.12 KXcal/ton cal.

IV.3 COMBUSTIBLE NECESARIO.

El volumen necesario de combustible para el horno-~
depende de el tipo de gas que se esta usando va sea mezCla-~
de gas de Coque y gas de Alto Horno & gas de Coque unicamen
te asi como de las caracteristicas y composgicidn quimica --
que tenga el gas pues su valor calorifice cambia de acuerdo
a ella. ejemplo No. 5.

Asi para un consumo de calor de 1000 Kcal/ton cal y una -
produccién de 120 ton de cal / dia tenemos.

W = 1000 Xcal / Xg Cal.
D = 120 ton cal /dia.

a) Para una operacidn consumiendo gas de Coque solamente y-
con un valor calorifico de 4000 Kcal/m3N, de:
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W=5Ha XV despejando V.
D X 1000

V=W XD X 1000 sustituyendo.

Hu
V = 1000 X 120 X 1000

4000
V = 30 000 m3N de gas de Coque / dia.

b) Para una operacidn consumiendo una mezcla de gas de -
Coque y gas de Alto Horno con un valor calorifico de-
2500 Kcal/msN de gas mezclado. El volumen necesario -
de la mezcla de gases sera:

H

W XD X 1000
Hu

Sustituyendo valores en V

V = 1000 X 120 X 1000
2500

V = 48000 m3N de gas —-
mezclado /dia.

Para un valor calorifico de 4000 Xcal/m3N del -~
gas de Coque y 720 Kcal/m3N del gas de Alto Hormo se pue
de calcular la cantidad de gas necesario de cada uno de-
elios para obtener una mezcla con un valor calorifico de
2500 Kcal/m3N.

Llamemos: X = fraccién de gas de Coque por m3N de mez——

cla. .
Y = fraccidén de gas de Alto Horno por m3N de-
mezcla.
Tenemos: 4000 X + 720 y = 2500
X + Y = 1
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IV.

Resolviendo el sistema de ecuaciones encontramos:

X = 0.542 mgN gas de Coque / m3N gas mezclado.
Y = 0.458 m"N gas A.Horno/m3N gas mezclado.

Asi podemos calcular el volumen de gas nece-

sario en cada caso multiplicando la fraccidn de gas de-

Coque ¥y gas de Alto Horno por el volumen total de mez—-
cla.

Volumen de gas de Coque necesario = 0.542 X 48000
= 26016 m3N gas
de Coque /dia.

Volumen de gas de Alto Hormo necesario = 0.458 X~
48 000

= 21984 m3N de-
gas de Alto -
Horno / dia.

RELACTION DE COMBUSTIBLE A QUEMADORES SUPERIORES E INFE-
RICRES. ’

Como ya sSe menciond anteriormente los quemadores—
superiores en este tipo de hornos son operados con un-—
déficit de aire de tal manera que gases aun combusti --
bles salen de las camaras de combustidn y entran en la-
zona de combustidn para quemarse totalmente con el aire
en exceso que esta subiendo desde la parte inferior del
horno .

) . |

La cantidad de combustible que puede ser suminis-—
trada a los quemadores superiores esta limitada en par-
te por la temperatura maxima admisible en la zona supe-
rior de combustidén (1o mismo ocurre para las camaras de
combustién inferiores) y por otra parte por la tempera-
tura maxima admisible a la entrada del recuperador.

Por estas razones de mayor necesidad de calor en-
la zona superior de calcinacidn y de un déficit de aire
en las clmaras superiores la razdn de combustible sumi-
nistrado es mayor a los guemadores superiores que a los
quemadores inferiores.
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La relacién de distribucién m se define .como:

m = Cantidad de combustible suministrada arriba.(s)
Cantidad de combustible suministrada abajo.

Como una experiencia de operaciédn de estos ~ -
hornos en otras Plantas se ha encontrado que el valox de
m varia entre 1.3 y 2.0 de acuerde a las condiciones del
procesa y en parte depende del tipo de caliza que se as—
te calcinande pues para una caliza de calcinacién rapida
es posible aumentar la cantidad de combustible suminis——
trada arriba pues el consumoe de calor es mAs rapido; en-
cambio con calizas de calcinacién lenta es necesario dis
minuir el combustible suministrado arriba ya que el con-
sumo de calor se efectua mas lentamente.

Para un valor determinado de m es posible cal-
cular la cantidad de combustible a suministrar a cada ——
secciédn de quemadores de acuerdo al consumo de combusti-
ble total calculado anteriormente. Si

Vs = Volumen de combustible a quemadores superio—-
res m3N/hr.

Vi = Volumen de combustible a quemadores inferio—
res. m3 N/hr.

V = Consumo total de gas en el horno. m3N/hr.
3 = Numero de quemadores en cada seccibn.
Tenemos m = Vs y (3).

Vi

V= Vs + Vi (4)
Para los datos del ejemplo Ntmero 3.

V = 35625 m3N / 24 hrs. = 1484.4 m3N /hr. de gas -
de Coque.

y si m= 1.3

Despejando Vs de (3)
Vs = m Vi y sustituyendo en (4)
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V=vi{(m+1)

Vi= vV
m+1
Sustituyendo valores. - Vi = 1484.4

1.3 + 1

Vi

645.38 m3N gas Coque /hr.

La cantidad suministrada de gas a cada quemador en la -~
zona inferior sera. -

3
Vi.= 215.12 m3 N gas de Coque /hr.

La cantidad de gas a la zona superior serd,despejando.-
Vs de (4). '

Vs v — Vi

Vs = 1484.4 - 645.38

Vs

l

839.02 m3N/hr de gas de Coque,

La cantidad suministrada-a cada quemador en la zona su=
Perior sera.

Vs = 839.02
3
Vs = 279.67 m3N/hr de gas de Coque.
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1v.

5.

PRESION DE COMBUSTIBLE.

La presién de)l combustible a suministrar a
los guemadores esta en funcidén directa al volumen de-
gas necesario en el horno v es un cilculo de disefio -~
para el didmetro de la tuberia en la linea de gas y -
el tipo de quemadores instalados en la planta.

La presién de los gases combustibles al —-—
llegar a la planta debe de ser mayor de 350 mm de C,A.
y el objeto de instalar ventiladores elevadores de -—-
pPresidn es debido a eobtener una disminucibdbn en el dia
metro de la tuberia ya que para manejar las cantida——
des de gas necesarias en el horno a la presidn de su-
ministro de 350 mm de C.A. se necesitaria tener un --
diémetro de tuberia y quemadores muy dgrande; en cam--
bic al manejar gases a una presidn mayor estos fluyen
mAs répido y el diametro disminuye; ademas de que con
presiones degas altas las flamas en los quemadores -
son mas.estables y faciles de controlar.

S5in embargo el valor méximo de la presidn-~
esta limitado en parte por el factor economico pues -
tuberias de menor dimetro redquieren normas mas €S- -—
trictas de seguridad. corn tipos especiales de valvulas
y bridas que aumentan l1os costos de la instalacidén y-

-en parte también por factores de procesc ya que con -

presiones muy altas las flamas son muy lardgas y bDue--~
den 1llegar a estar en contacto directo con la cairi-——
za provocando sobrecalcinaciones.

Para este caso la medida de la presibn — -
diferencial de los gases antes y después de una placa
de orificio nos sirve para ajustar el wvolumen de gas-—
necesario a suminstrar a los guemadores.

Para esta placa de orificio por calculo de
disefio para estos quemadores tenemoszj.(lo).

v=CtVh . (5) donde:
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IvV.

Gt=

=

h =

Asi

Flujo de combustible a través de la placa.
m3N/hr.

Constante de la placa de orificio a una --—
temperatura determimando.

40 . {( a condiciones normales )
Columna de agua. mm C.A,

para los datos del ejemplo No. 3 tenemos -

Para cada uno de los quemadores superiores.

Vg

Vs

hs

hs

—_—

I

279.67 mZN de gas /hr.

40Vﬁhs

(279.67§ = (6.99)2
40
48.87 mm C.A.

Para los quemadores inferiores:

vi
Vi
" hi

hi

= 215.12 m3N gas /hr.

40\/ hi

=.215,122
( e )

i

= (5.378)°

= 28.92 mm CeA.

Estos son los valores a 1los dque hay que ajus——
tar la presibdn diferencial del gas antes de entrar a -
cada quemador; practicamente esto se logra abriendo o -
cerrando las vAlvulas individuales de gas a los gquema-—-

dores.

ATIRE DE COMBUSTION NECESARIO.

El aire de combustidn teoricc necesario para la combug
tién puede calcularse facilmente de acuerdo a la Compo-
sicién quimica del gas y las reacciones de combustibdn -
de sus componentes,
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Asi para una composicién quimica promedio del gas de —-—
Coque de: ‘

% Volumen Kg Mol/kg mol gas,
co -~ 15.0 % - 0.150
COp, - 3.0 % 0.030
Hy - 9.5 % 0.085
CHy - 40.5 % 0.405
No -~ 32.0 % 0.320
100.0 % ' 1.000

De acuerdo a las reacciones de comhrustidn:

CO + 1/2 05, = COp
H2 + 1/2 02 — H2O

La cantidad de oxigeno necesaria para quemar 1 kg mol ~--—
de gas €s:

Kg-mol de O, para €l CO = 0.150 Kg mol CO/kg -
mol gas X 0.5 Kg mol Oo = 0.075 kg mol Op/kg -
Xg mol CO. mol gas.

Kg-mol O, para el Ho = 0.095 X 0.5

= 0.0475 kg Mol Op/kg —-
mol gas.

Kg-mol O, para el CH4 = 0.405 X 2 -

= 0.810 kg Mol Oo/kg— —-
mol gas.

Total kg-mol O,/kg mol gas = 0.9325 kg Mol Op-
/kg mol gas.
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El contenido de oxigeno en le aire es de 0.21- -
kg Mol O,/kg mol aire; entonces la cantidad de aire ne---

cesaria sera:

Aire necesario = 0.9325 kg mol O, X kg mol aive
kg mol gas .21 Xg rigld
02- ‘

4.44 kg mol aire.
kg mol gas

H

A condiciones normales de temperatura y presidn-
1 kg mol de aire y 1 kg mol de gas ocupan €l mismo volu-
men; por lo tanto la cantidad teorica necesaria para que-

mar el gas sera:

V= 4.44 m3N de. aire
m-°N de gas de coque

Esta es la cantidad teorica necesaria para la ——
combustidén del gas pero como las reacciones de combustidn
no tienn una eficiencia del 100 % normalmente. se debe con
siderar un 20 % de exeso en el aire para que la combus-— -
tién pueda realizarse totalmente.

En el caso de estos hornos los quemadores infe—-—
riores son operados con un 60 % de exeso de aire con res-—
pecto al teorico necesario asi el volumen de aire necesa-
rio a los quemadores inferiores seri de:

Vi = 4.44 X 1.6
Vi = 7.1 m3N de aire / m3N de gas de coque.

A 103 quemadores superiores que son operados con
un déficit de aire de combustibdn se les suministra unica-
mente la cantidad teorica necesaria de aire.

Vs = 4.4 m3N de aire/m3N de gas de coque.

La cantidad de aire necesaria para la combustidn
depende principalmente de las caracteristicas del gas y -
de las condiciones del medio ambiente y esta 1limitada en-
los quemadores inferiores por la formacidn de ilamas de -
masiado largas en las zonas de combustidn y en los quema-—
dores superiores por la temperatira mAxima permitida de -
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1350 °C en las zonas de ceombustidén.

Sin embarge una cantidad de aire baja sig-
nifica siempre una” reduccidn en la perdida de calor en
los gases de desecho y por consiguiernte en el consumo -
total de calor. ' '

La temperatira a que se suministra el aire
de combustiédn a los quemadores tiene una influencia ruy
grande en el consumo total de calor en el horno ya que-—
si este tiene una temperatiira muy baja se pierde calor-
en los gases de desecho y se incrementa el consumo de -
combustible; pero también si se quiere tener una tempe-
ratira muy alta es necesario que los gases de desecho -
salgan del hormno y entren al recuperador a una tempe—-
ratira excesiva 1o que también incrementa el consumo de
combustible y puede dafiar el recuperador; de tal manera
que el valor de la temperatira del aire de combustibdn -
esta limitada por la temperatira maxima admisible en —-—
las zonas de combustién v en el recuperador asi como -~-
por la temperatOra de los gases de desecho a la satrida=
del recuperadeor que rno ha de ser muy alta para reducir
al minimo las perdidas de calor en el horno y reducir -
los costos por consumo de combustible.

Para este tipo de hornes se ha encontrado-
en otras plagptas que la temperatira que debe de tener -
el aire de combustién para un minime consumo de combus-—
tible se encuentra entre 300 y 350 °C,
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VIie 7o.-— BALANCE DE MATERIA EN EL HORNO

El balance de materia enm el hormo puede ser calculads
en base a la cantidad de materiales entrando y saliendo y
al an&lisis quimico de los mismos,

Materiales entrando _ Materiales saliendo
1.=- Caliza S5«= Cal
2.— Gas de coque 6.— Gas de desecho

3= Alre de enfriamiento
4,—- Aire de combustibn.

Los datos necesarios para el c8lculo pueden ser
ovbtenidos en su mayor parte de las lechturas de 1los instru
mentos contadores y registradores instalados en el pénel-
del cuarto de control.

le= Caliza.- La cantidad alimenmtada al horno 25 calcyu
lada a partir del nGmero de cubetas cargadas y el peso de

cada una de ellas.

2.—- Gas de Cogue.-~ Con la lectura del contador de M3N

para el gas de cogue,

34— Aire de enfriamiente.—- La compgﬁia gue suministra
la planta reporta son necesarios 700 M"N de aire de en -
friamiento por cada tonelada de cal producida.

4,- Alre de combustibn.- Este dato puede ser calcula-
do de acuerdo a la cantidad de gas suministrada a los que
madoges superiores e inferiores & con la lectura promedio
en M°N/hr glimentada a cada quemador.

5¢= Cale~ La cantidad producida por el horno es medi-
da en ton/hra por la b&scula 31.02 instalada sobre la ban
da 31.01 vy reqgistrada en el cuarto de control,

Go~ Gas de desecho.- E1 flujo en M3N/hr es medido y -
registrado en el ducto antes del ventilador de gas de dese

cho 21,16

El balance de materia que se presenta esti hecho
de acuerdo a los datos del ejemplo No. 3

Base de c&lculo.— 24 hrs. de operacidn normal -
del horno.

le— Caliza entrando = 260.,0 Ton

2.~ Gas de coque consumnido = 35625 M3N

3.~ Aire de enfriamiento = 700 MBN/Ton Cal X 150 Ton Cal
= 105000 M3N aire
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4do= Calculo de acuerdo a 1a cantidad de gas suminis -
trada a los guemadores supsriores e inferiovres,

A quemadores superiores=839,02 M3N Gas X 4.4 M3N Aire X 24hs

Hr M3N Cas

~82600.5 M°N Aire

A guemadores Inferiores=645,38 MBN Gas X %1 M3N Aire X 24Hrs
3
Hr M™N Gas
3

=109 972,75 M"N Aire

Total “ire de Combustidm = 198 573.25 M3N Alre

5.- Cale. Produccidn registrada em 24 hrs= 150.0 Ton de Cal
6.— Gases de desecho amtes del vemtilador= 21,16
Lectura promedio durante 24 hrs=15790 M3N!hr.

Total gases de desecho= 15790 M3n/hr X 24 hrs

= 378 960 M°N

De acuerdo al anédlisis quimico de los materiales:

Caliza Cal
Cal 54.48% 94 .,45%
rMgd 0.41% 0.72%
sio 1604% 1.80%
AL,G, 0.29% 0.50%
CO2 43, 78% , 2.53 %
100,00% 100,09%
Gas de coque Gas de desecho Aire
o,  me——— B8.05% 21.0%
N, 10,09, 66 29% 79,0%
CcO 15.0% —_—
C02 3.0% 17, 10%
H2 9,5%
CH4 7 40.5%
H20 (vapor) 8.50%
100.0% 99,94% T00.0%



BALANCE?

Entrando = Saliendo

CaQ: 260.0 Ton caliza x 0.5448 Ton Cad = 150.0 Ton cal Xx
Ton caliza
0.944 Ton Cal
Ton ca

141.€48 Ton Cal® = 141.678 Ton Cal

MgO: 260.,0 x 0.0041 = 150.0 x 0,0072 Ton MgO
1.066 = 1.080 Ton MgO

8102: 260.0 x 0.0104=150.0 x 0.018 Ton SiO2

2:704 = 2,700 Ton SiO2

0,: 260.0 x 0.0029 = 150.0 x 0.0050 Ton A1203

Al

273

'C.754 = 0,750 Ton A1203

CO: Entrando-35625= MBN gas x 0,15 m3N CO x 1lkg Mol CO
M3N Gas 22.4 M°N CO

= 238.56 Kg Mol CO

Saliendo= Todo el C0 sale como C02 de: acuerdo a la
reaccidn: '

Co + 1/2 O2 = C02

238,36 Kg Mol CO + 119.28 Kg Mol O§ 238.56
Kg Mol C02

H,: Entrando 35625 x 0.095 x_1 Kg Mol H
2 2.2 ¢

I

= 151.08 Kg Mol H,

i

El H, se transforma el vapor de agua por la
reacfibhn.

Saliendo

H, + 1/2 02 = HZO

2
152.08 Kg Mol + 75.54 Kg Mol=151.08 Kg Mol H,
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Entrando = 35625 x 0,405 x 1 Kg mol CH
27.4

CH 4

(N

= 644,11 Kg Mol'c:H4

Saliendo= El1 CH, reacciona con el oxigeno transformandose
en C02 Yy vapoer de agua.

CH4+ 2 02= CO2 + 2 H20

644,11 kg mol +1288,.,22 Kg mol= 644,11 Kg mol CO, #1288.22

Kg mol H20

N2: Entrando = N2 en gas de coque + N, en aire de enfriamiento
+°N, en aire de combus £ién. :

= 35625 x 0.32 1 + 105000 x 0.79 + 198537.25 x
224 22,4
0.79 Kg mol N,

22.4

=508.,92 + 3703.12 + 7003.25 Kg mol N,

11215.42 Kg Mol N,
“~liendo = N2 en gases de desecho
= 378 960 M3N gas x 0.6629 MBN x 1lkg mol N2
M3N gas 22.4 M3N N2
= 11214.84 Kg mol N2
Entrando = Saliendo
11215.,42 Kg mol N, = 11214.84 Kg Mol N,
COQ: Enirando = CO2 en gas de cogue + CO2 en caliza
= 35625 x 0.03 + 260 000 Kg Caliza x 0.4378 Kg CO
Kg caliz
x 1 Kg mol__CO2
56 Kg CO2

47,71 + 2032.64

]

2080.,35 kg mol C02
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C02: Formado en las reacciones = C02a partir del CO+ CO2
a partir del CH4

238,56 + 644,11 Kg Mol CJ.

882.67 Kg Mol CO,

CO2 Entrando +-C02 formado=saliendo en la cal + C02en gas desecho

2080.35 Kg Mol C0,+882.67 Kg Mol CO.=150000% 0,0253+378960 x0,171
2 2 —EE 5o

2963,02 = 67,76 + 2892,95 Kg Mol CO2

0,: Entrando = O,en gire de combustibn + 0, en aire de enfria

z mIentoe.
3

(198 573.25 + 105 000 ) M°N Aire x 0,21 MON 0%
M“N aire

1Kg Mol O2
22,4 MPN 0
2
“"ntrando = 2845,99 Kg Mol de 0,
Ozconsumido = reaccipn con CO + reaccion con H2+ reaccibn CH4
=119.28 +75.54 + 1288,22 Kg Mol O2
=1483.04 Kg Mol O?
O? entrando = O? saliendo en gas desecho + O2 consumido
2845,99 = 378260 x 0.0805 + 1483.04 Kg mol 02
22.4
2845,99 = 1361.88 + 1483.04 Kg Mol 02

2845,99 = 2844,92 Kg mol O2
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Vo= COSTOS DE OPERACION,

El objetivo de este capltulo no es el de cal
cular exactamente los costos de operacibdn en la broducciln
de cal ya que en &ste momento no se cuenta con los elemen
tos suficientes para realizarlios adembs de que el departa
mento de contabilidad industrial sera quien reccpile Y cal
cule no sblo los costos de operacidn sino de produccidn =
para la cal.

Se busca més bien, mostrar al personal cuales
son los principales costos de operacibn que intervienen en
el proceso de la obtencidn de cal a fin de que pueda eva -
luar la influencia que tienen cada uno de ellos en los cos
tos finales y busque siempre en lo posible reducirlos al =
minimo.

Todos los c8lculos son estimados y son en su-
mayor parte efectuados a partir de valores reportados por-
la compafiia que suministra la planta & datos promedio de -
otras plantas con el mismo tipo de hornos.

La disponiblidad para la produccidn de la 2lan
ta se considera de 90% o sean 328.5 dias de operacién por-
afio y una produccidn de 8100 Ton de cal mensuales,

Se considera en este costo Gnicamente los sa-
larios del personal obrero que interviene directamente en-
la operzcidn de la planta el cual estd compuesto por:

[ol]

1 Operador de horno x 105 turnos x $221,15 X 1 Mes =
me s turno 8100 Ton

= $2.86 por ton - cal

? Auxiliares de horno x 105 Turnos x $171.21 x 1 Mes
mes turno 8100 Ton

= $4.44 por Ton Cal.

1 Auxiliar manejo caliza x 105 Turnos x $171.21 X 1 mes
mes Turno 8100 Ton

= $2.22 por Ton Cal
Costo de salarios= $9.52 por Ton cal
VIiiI. II . COMRBRUSTIBLE.

El combustible necesario para producir 1 Lon
de cal en base a un consumo de 1000 k cal / Kg cal es de:
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-3 : .
ale.- 250 M™N de gas de cogue con un valor calori

fico de 4000 K cal/M3N pcr tonelada d= cale

b)e=~ 400 MBN de gas mezcaldo con valor calorifi
co de 2500 K cal/ M3N y una proporcion de 54.20 % en voll=~
men de gas de cogue y 45.8% de gas de alto horno por tone-
lada de «ale

Este costo de combustible es un valor estimado y
considerado Gnicamente el costo de distribucibdn de gases -~
ya gque estos son un subproducto de otras plantas que en ca
so de no ser utilizados serian desechados.

Se considera un valor de %$0.710 por cada M3N de -
gas de cogue y gas de alto horno de tal manera que el cos-
to del combustible se incrementa cuandoc se usa la mezcla -
de gases pero esto es debido al consumo limitado que exis-
te para el gas de corjue.

El costo en el casc de usar gas de coque solamen

3N x 0,10 pesos /M3N

$/ Ton cal = 250 M
$/ Ton cal= 25.00 pesos 1/ton cal
En el caso de usar la mezcla de gases.

$/ton cal = 400 MN gas mezclado x 0.10 pesos /
M3N gas mezclado.

$/ton cal

]

40,00 pesos /ton cal.
VIT.III EMERGIA ELECTRICA.

El consumo de energie eléctrica en esta planta es
baja ya que no cuenta con motores de alta tensibdn que con -
suman gran cantidad de corriente siendo la potencia total -
instalada de 1.5 M Watts.

El consumo de Kw-hr /ton cal puede ser calculado
a partir de la potencia de cada uno de los motores instala
dos multiplicada por el tiempo promedio de operac16n duran
te las 24 hrs del dia y dividido entre la produccibr. de -
cal. Para facilitar este c8lculo los motores fueron agru-
pados en sistemas seqgin la parte de la planta considerada-
sumando la potencia de cada uno de ellos.

1.~ Manejo y alimentacion de caliza a los hornos.
Consumo KwWw-hr /ton cal= Potencia kw ¥ hrse. -
operaciédn/ton cal pro
ducida.

=63.82 Kw x 3.9 hrs/300 ton cal
~0.,8296 Kw hr /ton cal
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2e— Calcinacidbn de la caliza en los hornos de cal,
Kw—hr/ton cal=-60.85 Kwx24 hr /300 tor cal
=20.86 kw~hr /ton cal
3= Manejo de la cal y sistema de desempolvados
Kw-hr/tcen cel=69,55 Kwx24hr/300 ton cal
=5,564 Kw hr/ton cal

Kw=hr total / ton cal= 00,8296 +20.86 + 5,564
kw—hr/ton cal’

= 27,25 Kw=hr /ton cal
El costo del Kw-hr de la Ccmisidn Federal de
Electricidad en SICARTSA en de $®.55

Costo de energila electrica/ton cal = 27.25 kw-rr/-
ton cal x$0,.55

=$14.98 pot ton cal

Para plantas de este tipo se reporta un con-
sumro de energia eléctica promedio de 26.0 kw-hyr/ton cal -~
(11)

VIV, OTROS

Los mis importantes considerados en esta -

A).— Materia Primae

B).~ Sueldo de Empleados.
C).— Costo de mantenimiento .
D)e— Gastos administrativos.

A) .~ Materias Primas.- Se considera el costo
de la piedra caliza puesta en la planta de cal previa ex-—
traccibdbn, transporte desde la cantera a la SiderGrgica, -
trituracibn, homogenizacidn con un valor de $242.20 por -
tonelada de cal.,

Cesto de cada Ton, de caliza:

Extraccidn de la cantera. = $20,00 Ton caliza
Transporte a la Siderurgi
ca. _ = $60.00 Ton caliza
Trituracidn y homogeniza-

cion. = $40.00 Ton caliza
Total =$140.00 Ton Caliza
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Costo caliza/Ton

B)o_

cal=140,.00 x1.,73 l1lon

callza

on cal

=242.,70 ton cal

Sueldo de Empleadoss

Se congsidera el sueldo de empleados que in -
tervienen en la supervisibn y ccntrol del proceso inclu -

Disponibi

vendo:
Personal
lidad

4 Jefes de turno 0%
2.5 Superviseres de

turno 60%
3.5 Controladores de

proceso 100%

Costo por Ton cal =

C)a"‘

Costo de

$78,200.00/mes

Sueldo/mes

$15,000,00

$12,000.00

$10,000.00
Total

»x 1 mes
8100

$9.65 por ton cal.

mantenimiento

total

$18,000,00

$25,200.00

$35,000,00

$78,200,00

on cal

Se incluye Gnicamente el sueldo del personal
gue interviene directamente en el mantenimiento de la plan

ta s8in considerar el costo de las refacciones.

nal de mantenimiento es=:

Personzl
lidad
3.5 Suprrvisores me
chnicos. 30%
3¢5 Supcrvisores ellc
tricos. 30%
3.5 Instrumentistas,: A40%
3.5 Oficiales mech-~
nicos. 50%
2.5 Auxiliares mecé
nicos. 50%
2,8 OFficial electri
cis*a, T 50%
3.5 Auxilisr electri
cista ., 50%
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Disponibji

Dueldo/mes

El perso-

Total

$12,500.00

$12,500.00
$ 9,000.00

6,053,600
5,778.30

6,053.60

s - S - -

By 7 78430
Total

$13,125,00

$13, 125.00
$1.,600,00

$10,573.75
$10,112.00

$10,573,75

. $10, 112,00

$80,221.50/mes



Costo de mantenimicnto/ton cal = $80,221.,50/mes x

1 mes

£100 ton cal

=$9.90 Ton ~al

D)e~ Castos administrativos.

Se considera el sueldo del personal que inter
viene en la administracidn de la planta asi como gastos ge-

nerales pcr concepto de papeleria, registro de datos,
cio de radio, teléfono, etc.

que interviene es:

Perscnal
lidad

i-Spte. de area 30%
i=Jefe de planta 60%
1-Supte. de Manto 30%
1-Ing. de planeacién 20%
i-Jefe de seccidn me

clnica 30%
1-Jefas de seccibn -

eléctrica 30%
1-Jefe de seccidn ins

trumentacibn 30%
2—-Sedretarias 100%

Castos generales

Costos administrativos/ton cal=%$62,500.,00/mes x_1 mes.
8100 ton cal

Disponibi

Sueldo/mes

$30,000.00
$20,000.,00
$25,000,00
$15,000.00

$15,000.00
$15,000.00
$15,000,00
$ 4,500.00

$ 5,000,00
Total

= $7.72 por ton cal

El costo total de los gastos

partir de los datos anteriores es de:

Salarios $9.52
Combustible 40,00
Energfa elé&éctrica 14.98
Materia prima 242,20
Sueldos empleados 9.65
Costo de mantenimiento 9.20
Gastos acministrativos Te7e
Total $333,.97
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por ton cal
por ton cal
por ton cal
por ton cal
por ton cal
por ton cal
por ton cal
por ton cal

$

servi

El personal adminsitrativo -

Total

$ 9,000.00
$12,000,00
7,500.00
5,000.00

5,000.00

®B e e

5,000.00

$5,000 .00
$ 9,000.00

$ 5,000,00

£2,500.,00
/mes

de operacibdn a -
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VI.

CONCLUSIONES.

Fn el desarrollo de este trabajo se ha tra-
tado de describir de una manera sencilla el procesc Ge-
calcinacidn para la obtencibn de cal grado Sidertrgico-
incluyendo la descripcién y funcionamiento de los equi-
POs principales que integran la planta asi como la ba -
ses teoricas en que se fundamenta el pProceso.

Se espera que este trabajo sirva como base-
para el entrenamiento del personal de operacidn de la -
Planta desde el nivel de supervicidn hasta el de opera-
dores y auxXiliares; es poy eso que se ha tratado de que
los temas expuestos anteriormente sean claros y senci-—-—
l1los para su facil comprensidén sabiendo de antemano que
dependiendo del nivel de conocimientos de cada una de -
las personas serd el dgrado de aprovechamiento, sin em—--
bargo esto mismo harad que cada uno de ellos capte para-—
si mismo lo necesario para el desarrollo de su trabajo-
y sabiendo que la Planta solo podré producir con un al-
to grado de eficiencia cuando todo el personal involu—-—
crado en la operacibn entiende perlectamente los facto-—
res y variables de esta.

Se considera haber incluido los conocimien-—
tos mas importantes que debe de tener el personal para-—
la operacién de la Planta reconociendo sin embargo que-
esto solo servira como una base ya que el entrenamiento
de este deber& de ser completado con un periodo de prac
tica durante el desarrdlio de las pruebas en vacio del-
equlipo y el arranque de la Planta pero para lograr uh -
mejor aprovechamiento de esta practica es necesario se-
tengan los conocimientos tedricos adecufdos que aunados
a las practicas de operacion den como resultado la for-
macibén de personal con un alto grado de capacitacién.

En la parte que trata de los parlmetros -
de operacidn hay que hacer notar que los valores de -
las variables de proceso pueden cambiaxr sobre la mar—
cha de acuerdo a condiciones de operacibdn particula—-—
res y de las caracteristicas de 1los materiales y-
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sus valores reales serén encontrados durante el arranque
y normalizacibédn de la operacibédn de la Planta.

Hay que hacer notar también que muchos de —-
los factores gue influyen sobre el valor de las varia— -
bles de proceso se basan en los calculos de disefio de la
Planta y una vez establecidos no es necesario volver a -
recalcularlos pues una vez construida la planta no influ
ven para nada en la operacidn de esta. '

Por 1o que toca a las caracteristicas prin-—-
cipales de esta Planta es necesario mencionar que ha si-
do disetfiada y construida para tener un alto grado de au-
tomatizacién en su operacibdbn contando con equipos efi- -
cientes de operacidn sencilla y tecnologia evanzada.

Su sistema de medicibén y control centraliza-
do hace que la operacibdn pueda ser controlada por una ——
sola persona desde un punto de mando central.

: El trabajo del personal es llevado a cabo —-
con un maximo de sequridad y la planta tiene un indice -
muy bajo de contaminacidn ambiental.

El desarrollo del proceso tiene como gran ——-—
ventaja el de utilizar como combustible gases que son sub
productos de otras plantas de la Siderurgica 10 que hace—
que se reduzcan notablemente los costos de produccidn.

El concepto de tener una Planta de Cal inte--
grada a la SidertGrgica ofrece grandes ventajas sobre el -
control de calidad y suministro de una materia muy impor-
tante en ©1 proceso de la fabricacidn del acero como 1o -
es la cal.
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