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RESUMEN

TITULO: Modelamiento, simulacién y optimizacién del proceso de calcinacién de roca caliza en
horno vertical empleando diferentes combustibles*

AUTORES: Maria Fernanda Arengas Reinés
José Junior Rodriguez Toscano**

PALABRAS CLAVES: Roca caliza, calcinacién, sobrecalcinacién, horno vertical.

DESCRIPCION

La cal (CaO), uno de los agentes alcalinizantes mas ampliamente usados en el mundo, se produce
a partir de la calcinacion de la roca caliza, una roca compuesta por CaCO; principalmente. Este
proceso es por muchos considerado trivial, por lo que no se lleva a cabo un estudio adecuado para
fijar las condiciones de operacion. Dicha suposicion trae como consecuencia problemas como altas
pérdidas de calor, sobrecalcinacion, centros sin calcinar, baja calidad del 6xido de calcio obtenido,
entre otros.

En este estudio, se llevd a cabo el modelamiento del proceso de calcinacion de la roca caliza en
un horno vertical para el uso de dos combustibles: coque y gas natural. Ademas, se realizé la
simulacion para encontrar la influencia de las variables que se consideraron mas predominantes en
la conversion de la reaccién de descomposicién de carbonato de calcio y la recuperacién de calor.
Estas variables son el exceso de aire, el exceso de combustible y el diametro de la roca caliza. Por
Gltimo, se llevé a cabo la optimizaciéon de dicho proceso, con el fin de obtener los valores para
estas variables que minimicen las pérdidas de calor a las salidas del horno con el flujo de gases de
combustion y con la cal obtenida y, adicionalmente, maximicen el calor consumido en la
descomposicién de la roca caliza.

* Proyecto de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director Prof, Fernando
Viejo Abrante
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ABSTRACT

TITLE: Modeling, simulation and optimization of calcination of limestone in vertical furnace using
different fuels*

AUTHOR: Maria Fernanda Arengas Reinés
José Junior Rodriguez Toscano**

KEY WORDS: Limestone; calcination; over-calcination; vertical furnace

DESCRIPTION

Lime (CaO), one of the alkalizing agents most used in the world, it is produced from the calcination
of limestone, a rock mainly composed of CaCO3. This process is considered trivial by many people,
the reason why an appropriate study to establish the operation conditions it is not carried out. This
supposition brings as a result some issues as high heat losses, over-calcination, non-calcined
centers, and obtained calcium oxide of low quality, amongst others.

In this study, the modeling of the limestone calcination process was carried out for a vertical furnace
using two fuels: coke and natural gas. Besides, a simulation was performed in order to find the
influence of the variables that were considered the most predominant in the conversion of the
calcium carbonate decomposition reaction and heat recuperation. These variables are excess air,
excess fuel and the limestone diameter. Finally, the optimization of this process was carried out in
order to obtain these variables values which minimize heat losses at the oven outputs with the
combustion gases flow and the obtained lime and, in addition, maximize the consumed heat in the
limestone decomposition.

* Project of degree
** Physical-Chemistry Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Advisor Prof, Fernando
Viejo Abrante
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1. INTRODUCCION

1.1 CAL

La cal (CaO) es uno de los agentes alcalinizantes mas ampliamente usados en el
mundo, adem@s de ser uno de los mas econémicos [1]. Entre sus aplicaciones se
encuentran la produccion de pesticidas, fertilizantes y gelatina, el tratamiento de
agua y desperdicios, etc. [2]. Se produce mediante la calcinacion de la roca caliza,
una roca carbonatada sedimentaria que se encuentra de manera natural en
yacimientos marinos y terrestres, y que esta compuesta por un 50% o mas de los
minerales calcita (CaCO3) y dolomita (MgCQg3), siendo la calcita el mas abundante
[3,4]. El diagrama de flujo del proceso productivo de la cal se muestra en el anexo
A.

En muchas empresas productoras de cal se determinan las condiciones de
operacion por experiencia del operario y se calcina la caliza en hornos muy poco
eficientes, donde las altas pérdidas de calor, la sobrecalcinacién® y la baja calidad
de la cal producida, hacen el proceso, sin saberlo, poco beneficioso
econémicamente, con alto desperdicio de la calcita que es no renovable. Estas
empresas, lejos de destinar recursos econdmicos a un estudio profundo que
permita la optimizacién del proceso de calcinacién, han considerado éste como un

proceso trivial.

1.2 FACTORES QUE AFECTAN LA CALIDAD DE LA CAL PRODUCIDA

En el proceso de calcinacién la roca caliza es calentada a temperaturas superiores
al punto de descomposicion de la calcita (1171 K [5]), dando lugar a CaO y CO
(reaccion 1). Durante esta reaccion, la descomposicion de la piedra caliza inicia

en la superficie exterior y avanza progresivamente hacia el interior. En este

! Material sobrecalcinado es aquel que por accion del exceso de calor sufre el fenémeno de sinterizacion, en
el que se causa la contraccién y obstruccién de sus poros, disminuyendo asi su area superficial.
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proceso, el CO, escapa dando lugar a una capa relativamente porosa de cal en el

exterior y un ndcleo aun no calcinado de roca [5].

CaCO; + Calor = CaO + CO, (Reaccioén 1)?

La calidad de la cal obtenida y la eficiencia del proceso dependen de diversos

factores, los cuales se explican a continuacion.

1.2.1 Propiedades fisicoquimicas de la caliza. Por lo general, las propiedades
de la roca caliza son aceptadas sin llevar a cabo ningln proceso que mejore su
calidad, debido a que esto conlleva a costos extras de produccion [6]. Sin
embargo, dichas propiedades deben ser estudiadas para determinar las
condiciones 6ptimas del proceso. Rocas calizas con alto porcentaje de dolomita en
Su composicion requieren un mayor control de la temperatura en el proceso de
calcinacion, debido a que la temperatura de descomposiciéon de la dolomita (675-
753 K) es menor a la de la calcita y, por lo tanto, se descompone y da lugar a MgO
antes de que se forme CaO. EI MgO sobrecalcinado presente aumenta la
densidad de la cal resultante, disminuyendo su reactividad [5]. Otro factor
importante es la porosidad de la roca, que incrementa la reactividad de la cal
obtenida y facilita el proceso de calcinacion, pues el CO, escapa con mayor
facilidad de la estructura de la roca [5]. Sin embargo, una excesiva porosidad
ocasiona una mayor absorcién de humedad, requiriéndose mayor calor en la etapa

de calcinacion debido al calor consumido en la evaporacion del agua [7].

1.2.2 Parametros del proceso de calcinacion. La temperatura de calcinaciéon
depende de la composicién de la roca, su cristalinidad y otras variables del
proceso, por lo que cada productor debe hallarla partiendo de las propiedades de
su materia prima. Altas temperaturas causan contraccion y obstruccion de poros,

producen una mayor recarbonatacion de la superficie y centros sin calcinar. Esto

Z La reaccion 1 en sentido derecha-izquierda se conoce como recarbonatacion del 6xido de calcio.
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da lugar a una cal densa, de baja reactividad y &rea superficial [5]. Por otro lado, el
tiempo de residencia, es un factor critico durante la calcinacion, ya que debe ser lo

mas corto posible, pero el necesario para que el calor descomponga el CaCOs.

1.2.3 Diametro de particula. Las rocas que ingresen al horno para ser calcinadas
deben tener un tamafio homogéneo y éptimo. Este hecho es importante porque
del didametro de la roca depende la penetracién de calor hasta el centro de ésta y
se determina el tiempo de residencia y la temperatura del horno. El diametro debe
ser homogéneo porque si se determinan las condiciones de operacion para un
diametro determinado, aquellas rocas de mayor tamafio no alcanzaran a
reaccionar completamente quedando un centro de CaCOgs, mientras que en las de
diametro menor el calor penetrard hasta el centro en menor tiempo y se formara
en su exterior una capa sobrecalcinada que reducira la reactividad de la cal
obtenida [6] (Figura 1).

Figura 1. Efecto del didmetro de particula en la calcinacion de la roca caliza.

co,

Calor.
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Calor
Calor Calor
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Fuente: Modificado de “An overview of lime slaking and factors that affect the

process”.

Por otro lado, se debe tener en cuenta que si el diametro de la roca es muy
grande, se dificulta el escape de CO, desde su interior ya que debe recorrer mayor
distancia. Esto implica el uso de mayores temperaturas para generar una mayor
presion de CO, en el interior de la red de cristal que podria dar lugar a

sobrecalcinacion en la superficie. Ademas, es conveniente trabajar con piedras
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pequefias, debido a que éstas ofrecen un mayor area superficial. Sin embargo, si
éstas son muy pequefias, la fraccion hueca del horno disminuiria notablemente,
dificultando el flujo de gases y requiriendo un control mas riguroso de la

temperatura para evitar sobrecalcinacion [5].

1.2.4 Permanencia del CO; en la atmésfera del horno. EI CO, producido
durante el proceso de calcinacion debe ser extraido a medida que éste ocurre, de
lo contrario, se da lugar a la recarbonataciéon del 6xido de calcio, ya que la

reaccion de descomposicion de la calcita es reversible [6].

1.3 DISENO DEL HORNO

Segun un estudio realizado en la empresa Perry Lime Ltd., solo el 56,8 % del calor
suministrado al horno de calcinacibn de roca caliza se utliza en su
descomposicion. El calor restante se pierde principalmente con los gases de
combustion (32 %) y la cal que abandona el horno (2 %) [8]. Estas pérdidas varian
dependiendo del disefio del horno, si éste es altamente eficiente el calor que sale
de la zona de reaccion es recuperado en su mayoria en las zonas de

precalentamiento y enfriamiento.

Los hornos utilizados para la calcinacién de la roca caliza se pueden agrupar
principalmente en: verticales y rotatorios. Los hornos verticales ocupan el primer
lugar en Europa por su mayor eficiencia de combustible, disefios relativamente
sencillos y menor requerimiento tecnolégico [9]. Consisten basicamente en un
reactor de lecho movil en el que asciende una corriente gaseosa en
contracorriente al movimiento de la materia sélida [10] (piedra caliza, cal y

combustible coque).
Por otra parte, los hornos rotatorios son los mas utilizados en Estados Unidos [11].

Consisten en un cilindro inclinado respecto a la horizontal que rota lentamente.

Entre sus principales ventajas se encuentra el hecho de aceptar una amplia gama
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de tamafios de particula sin afectar notablemente la reactividad de la cal
producida. Esto se debe a que durante la rotacién, las piedras mas grandes se
ubican en el exterior de la cama, exponiéndose a altas temperaturas, y las mas
pequefias migran hacia el centro por lo que no se sobrecalcinan. Ademas, las
rocas débiles, que no son idéneas para hornos verticales debido a que se
decrepitan, pueden calcinarse en hornos rotatorios sin mayores inconvenientes.
Asi mismo, aunque el consumo de combustible es mayor, tienen un sistema que
les permite utilizar combustibles baratos con alto contenido de azufre sin que la cal

reaccione con este elemento [9].

1.4 COMBUSTIBLES

El combustible debe proporcionar el calor necesario para la calcinacion de la cal al
menor costo, afectando muy poco o nada su calidad y sin romper las normas
establecidas de contaminacion del medio ambiente. Para este proceso se utilizan

principalmente el carbén y el gas natural.

1.4.1 Carbon. El carb6n antracita y el coque metalurgico son excelentes para la
calcinacion de la piedra caliza, debido a que [5]:

- Tienen una reactividad moderada, pero lo suficientemente alta para que la
reaccion de combustion se lleve a cabo completamente (reaccion 2).

- Son duros y de baja porosidad, por lo que pueden soportar el peso de la piedra
caliza y el combustible sobre ellos, de lo contrario podrian triturarse vy filtrarse por
los huecos del lecho relleno, afectando en gran medida la distribucién de calor.

- Poseen un contenido de cenizas bajo, que agregan impurezas a la cal, no
poseen valor calorifico, absorben calor y se fusionan con el revestimiento del

horno, causando un deterioro mas rapido del material de las paredes.

1.4.2 Gas natural. En la actualidad se tiene especial interés en el gas natural

debido a que, de los combustibles fésiles, es el mas amigable con el medio
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ambiente. Durante la combustion, el gas natural practicamente no emite SOy ni
cenizas, emite niveles mas bajos de CO, y CO y hasta un 80 % menos de NOy
gue la combustién de otros combustibles fosiles. Ademas, que la combustion del
gas natural produzca menos CO, que el carbon es positivo no sélo a nivel
ambiental sino también en el control del proceso, ya que la presencia de altos
contenidos de éste favorece la recarbonatacion del CaO (ver reaccion 1) [12].
Ademas de los beneficios mencionados anteriormente, un estudio realizado en
Estados Unidos en plantas productoras de cal con el uso de hornos verticales
mostré que, cuando se usa gas natural en lugar de carbdn, existe un aumento en
la capacidad mayor al 15 %; una mejora en el control de la combustién y la calidad
de la cal; y un incremento en la eficiencia térmica entre 15-20 % [5]. Sin embargo,
se debe tener mucho cuidado con el escape del metano al ambiente, ya que este

gas contribuye acusadamente al efecto invernadero [12].

Basado en lo anterior, el objetivo del presente trabajo fue llevar a cabo el
modelamiento, simulacion y optimizacion del proceso de calcinacion de la roca
caliza. Se determinara la influencia de las principales variables modificables del
proceso (exceso de aire y de combustible, diAmetro de particula) en un horno
vertical comparando el uso de coque y gas natural para hallar condiciones de
operacion 6ptimas que permitan minimizar pérdidas de calor y de materias primas,
asi como disminuir efectos adversos sobre al medio ambiente y maximizar la

calidad de la cal obtenida.
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2. METODOLOGIA

Se llevd a cabo el modelamiento, simulacién y optimizacion del proceso de
calcinacion de la roca caliza de la empresa Agroindustrias del Caribe ubicada en
Tolu Viejo, Sucre. Este proceso se lleva a cabo en hornos verticales utilizando
coque como combustible. Se encontraron diversos problemas, entre los que cabe
destacar la alta distribucion de tamafios de particula e impurezas agregadas a la
cal por el uso de coque. Por otro lado, el horno no tiene un sistema de
recuperacion de calor, razon por la cual aumentan los costos de produccién y se
impide el uso de gas natural que, aunque para la mayoria de las industrias trae
beneficios, para ésta es insostenible. En la Figura 2 se muestra la metodologia

experimental llevada a cabo para lograr los objetivos propuestos.

Figura 2. Diagrama de bloques de la metodologia experimental.
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2.1 COMPOSICION DE LA MATERIA ALIMENTADA AL HORNO

La piedra caliza utilizada en el proceso tiene un contenido de CaCO3 entre 90-95
%. Ademas, contiene Si(CO3),, Fez(CO3);, MgCO3 en porcentaje en peso entre
0,5-1%, entre otras impurezas. Debido a la gran cantidad de componentes
presentes en la piedra y la variacion de sus fracciones masicas, aunque se extrae
de la misma cantera, es imposible determinar la composicion exacta de ésta y de
la cal obtenida. Por esta razon y por facilidad, se asume normalmente [8,9,13] que
la roca caliza es 100 % CaCOg3;. Del coque utilizado sOlo se sabe que contiene
como méximo 12 % p/p de cenizas. Los calculos se haran asumiendo que el 88 %
restante es carbono fijo.

Con relacion al gas natural, los campos de extraccion en la costa Atlantica son
Arianna, Gulepaje, La Creciente y Guajira, presenta un contenido de metano
superior al 96 % mol/mol (ver anexos B y C) [14]. No se pudo obtener cudl de
éstos provee el gas natural a Surtigas, empresa encargada de su distribucion en
Tollu Viejo, pero debido a que el contenido de metano es elevado, el resto de
compuestos son en su mayoria hidrocarburos y la complejidad de los calculos si
se toma la composicion exacta, se ha decidido asumir que la composicion de gas
natural es 100 % metano. Por otro lado, para este trabajo se asumié que la
composicién del aire alimentado al horno es 79 % de N2 y 21 % de O, (v/v). Se es
consciente de que en la costa el contenido de vapor de agua en el aire puede ser
grande, pero en un intervalo de temperaturas entre 303 y 308 K y una humedad
relativa entre el 90 y 100 % la humedad absoluta del aire se encuentra tan solo

entre 2y 3 %.

Para este estudio se consideraron las siguientes aproximaciones: el
funcionamiento horno es estable y continuo; las particulas de la fase sélida (piedra
caliza, coque y cal) son esféricas y conservan dicha forma durante el proceso; las
velocidades de descenso de los diferentes componentes soélidos son iguales y

constantes; la fragmentacion de las particulas solidas se desprecia, razén por la
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cual el namero total de particulas no cambia. Ademas, la corriente gaseosa no

arrastra particulas sélidas.

2.2 DESCRIPCION DEL HORNO
El horno vertical esta dividido en tres zonas delimitadas por planos horizontales
imaginarios: zona de precalentamiento, zona de reaccion y zona de enfriamiento,

cada una con un propoésito especifico [5,9]:

4 Zona de precalentamiento. Es la zona donde se precalienta la carga sélida
gracias al intercambio de calor entre ésta y el flujo ascendente de gases de
combustion de salida del horno. El precalentamiento es necesario para evitar
un choque térmico en la caliza, ya que éste produciria un éxido mas denso [5].

4 Zona de reaccién. En esta zona tienen lugar la combustion del combustible y
la descomposicion del carbonato de calcio.

4 Zona de enfriamiento. Es la zona donde se enfria la cal antes de ser
descargada, recuperando de esta manera calor, que es utilizado para

precalentar el aire que se dirige a la zona de reaccién.

En la Figura 3 se muestra un diagrama del horno vertical para la calcinacion de la
roca caliza utilizando como combustibles coque y gas natural, donde m son los
flujos méasicos y T las temperaturas de las corrientes. Los subindices p, g y gn se
refieren a la piedra caliza, el coque y el gas natural respectivamente, y 0, 1,2y z
indican las fracciones del horno: cima del horno, transicién entre las zonas
precalentamiento-reaccion y reaccién-enfriamiento y el fondo del horno,
respectivamente. Ademas, las corrientesson: (@a):1m T m T ;2m T m T ;
po po qgo qo pl pl gl ql
3IMmM T m T mT:4m T m T mT:;5mT:;6m T :;7m T :8m
p2 p2 q2 Qg2 2 12 pz pz gz Qz Iz Iz az g9z a2 g2 gl g1 go
T;MIm T 2m T .3m T m T.4m T m T.5m T .6m .7m
go po  pos pl pls p2 p2 212, pz pz Iz lz» az g

T
Zy a2 g2 gl

T.8m T .9m
[N} go ¢

T .10m T
01 gn2 g2 gn2  g2-
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Figura 3. Horno vertical para la calcinacion de la roca caliza utilizando como

combustible (a) coque y (b) gas natural.

(a) i (b) Roca
Roca caliza, Gases de ) Gases de
coaue combustién caliza, combustién
y1 st 3 st
Zona de Zona de
precalentamiento precalentamiento

"}‘2‘""““;‘1‘ ______________ 5

Zona de reaccion Zona de reaccion
i _}_3 _____________ Gas 3| _4? ____________ < Gas
natural 9 1 10  natural
6 6
Zona de Zona de

enfriamiento enfriamiento

v 5 4 vt s

cal Aire cal Aire

Fuente: Autores.

2.3 BALANCES DE MASA Y ENERGIA

2.3.1 Combustible coque.

2.3.1.1 Zona de precalentamiento. Para determinar los balances de masa se
asumio que no se lleva a cabo ninguna reaccion en esta zona, por lo que no hay
cambio de masa de ninguna especie presente a lo largo de ésta (dm;/dz=0). Para
el balance de energia se tuvieron en cuenta los cambios en el calor aparente de
las corrientes involucradas y la pérdida de calor por las paredes del horno. Se
supuso ademas que no existen pérdidas de calor por radiacion por las aperturas
de entrada del horno. Por otro lado, si se asume que los sélidos no consumen ni
transfieren calor en esta zona, el cambio de calor aparente de la roca caliza y el

coque se debe unicamente al calor transferido por la corriente gaseosa.
2.3.1.2 Zona de reaccién. En esta zona existe transformacion de especies debido

a las reacciones quimicas involucradas. Por lo tanto, el cambio de masa respecto

a la altura del horno esta dado por las velocidades de las reacciones. Para el
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balance de energia, el término de calor consumido en la evaporacion del agua se
consideré despreciable, ya que los solidos llegan a esta zona a temperaturas
superiores a 850 K; y se incluy6 el término correspondiente al cambio del calor
qguimico del coque en el proceso de combustion. El cambio de calor aparente en la
roca caliza y la cal estd dado por el calor que la corriente gaseosa le transfiere
menos el calor que se consume durante la descomposicion del carbonato de
calcio; en el caso del coque, si se asume que todo el calor que se produce durante
su combustion pasa a los gases, el cambio de calor aparente lo determina soélo el

intercambio de calor gas-coque.

2.3.1.3 Zona de enfriamiento. En esta zona las ecuaciones de balance se

determinan analogamente a la zona de precalentamiento.

2.3.2 Combustible gas natural. Para obtener los balances de masa y energia en
cada zona del horno vertical cuando se utiliza el gas natural como combustible, se
hace de forma analoga a los balances realizados para el combustible coque. Sin
embargo, debe tenerse en cuenta que: el gas natural es un combustible gaseoso
que se alimenta por aperturas laterales al final de la zona de reaccion (ver Figura

3b), y se mueve en contracorriente a la roca caliza y la cal.

Los balances de masa y energia para el uso de coque y gas natural, y el
coeficiente de transferencia de calor [9] se muestran en los anexos D, Ey F

respectivamente.

2.4 CINETICA DE LA DESCOMPOSICION DE LA ROCA CALIZA

Para describir el comportamiento de la descomposicion de la roca caliza por
accion de calor se utilizé el modelo del nucleo sin reaccionar propuesto por
Levenspiel [15-17]. Basado en este modelo, la velocidad del proceso de
descomposicion esta controlada por cinco etapas: (1) Transferencia de calor

desde la fuente de calor hasta la superficie de la piedra; (2) Transferencia de calor
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desde la superficie exterior de la piedra hasta la superficie de reaccion; (3)
Cinética de la reaccién quimica de produccion de CaO; (4) Difusién de CO, desde
la superficie de reaccion hasta la superficie externa de la piedra; (5) Difusién de

CO, desde la superficie externa de la piedra hacia el seno del gas [15-17].

Normalmente, se suele llevar a cabo una combinacion de las resistencias mas
influyentes en el proceso estudiado. No obstante, si se asume que la distribucion
de calor y la composicion del gas por area transversal del horno es homogénea y
que, gracias a las altas temperaturas presentes durante la descomposicion del
carbonato de calcio, la difusion del CO, desde la superficie de la particula a través
de la corriente gaseosa es rapida, la primera y la ultima etapa pueden ser
despreciadas. De este modo, en las ecuaciones 1 y 2 se muestra el cambio de la
conversion de la reaccion de descomposicién de la roca caliza a medida que
recorre el horno teniendo en cuenta las resistencias de las etapas 2, 3y 4 [16,17].
La cinética de la reaccidn de descomposicion del CaCO3z se muestra en la

ecuacion 3 [18]:

dXrx1 [Ccozp*AHpyy d 2 =1 .,
drz" | Tgp_ Tin”‘ '24p?k1 21 = x51)F — 1] vp| =1 (Ecuacién 1)
dx [C -cR - T; d 2 -1
rxl [~CO2p CO2  ‘in po . 2. [(1 _ erl)? 1
dz |  Peg—Py 24 - 630 - exp(—160000 - R~1 - T; ;1)
Ccozp " CRcoz " T d 1 -2 .
ll;eq ) Ey lile '3 (1—xx)3 [ vp=1 (Ecuacion 2)
Iy = 6,078+ 107 - exp(—205000 - R™ - T5:1) - (Peq — Peo, ) * Pogt (Ecuacién 3)

donde X1 es la conversion de la reaccion 1, dy, es el diametro de la piedra caliza
[m], AHn es el calor de la reaccion 1 [J/mol], T4 es la temperatura del gas [K], Tin
es la temperatura en la superficie de reaccion de la roca caliza [K], k| es la
conductividad térmica de cal [W/m-K], cRcoz es la constante de los gases especial

para el CO; (8.314/Mcoy) [J/kg-K], Ccozp €S la concentracion en volumen de CO;
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en la roca caliza [mol/m®], . es la velocidad de descomposicién de la roca caliza
[mol/m?.s], Peq €S la presion de equilibrio [Pa], kix1 es el coeficiente de la reaccion

1 [m/s]y v, es la velocidad a la que se mueve la roca caliza en el horno [m/s].

2.5 CINETICA DE LA COMBUSTION DEL COQUE

Se supone que el coque presenta despreciable porosidad y que se consume
uniformemente en toda su superficie externa, por lo que su diametro disminuye a
medida que avanza la reaccion hasta que la particula finalmente desaparece. La
velocidad de la reaccion de combustion del coque (reaccién 2) esta controlada por
la difusion del O, hasta la superficie del coque incandescente (ecuacion 4) [19]:

C+ 0, - COo, (Reaccion 2)

Iz = (0,99 - myg - pz1) - (dg - my - u—1)—0-41

.Sc=2/3 - asq ' Co, (Ecuacién 4)

donde r,,, es la velocidad de la reaccion 2 [mol/m?-s], asq es el area superficial del
coque [m?m?], Co, es la concentracion de oxigeno en los gases [mol/m?*:s], Pg €S
la densidad de la corriente gaseosa [kg/m?], mg es el flujo masico de la corriente
gaseosa [kg/m>s], dq es el diametro promedio de las particulas de coque en el

lecho empacado [m] y Sc es el nimero de Schmidt (0,86).

Durante el consumo del coque se pueden presentar también las reacciones de
gasificacion por CO; (reaccién 3) y por H,O (reaccion 4). No obstante, éstas no se
tienen en cuenta para este estudio, debido a que se asume combustion completa y
el agua que ingresa a la zona de reaccion se considera despreciable. El agua
puede ingresar a la zona de reaccion por dos caminos: con los sélidos, pero como
en la zona de precalentamiento se tienen temperaturas por encima del punto de
evaporacion del agua, ésta abandona el horno con los gases de combustion cerca
de la entrada; o con el flujo de aire [19], pero se asume que éste estd compuesto
Gnicamente por oxigeno y nitrdgeno. Las cinéticas de estas reacciones se

presentan en los anexos G y H respectivamente.
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C+ CO, = 2C0 (Reaccion 3)
C+ H,0-CO+ H, (Reaccion 4)

El consumo de coque que ocurre de manera global durante el proceso de
calcinacion puede explicarse con el “modelo del nucleo sin reaccionar de tamafio
decreciente”. Segun este modelo, la velocidad del proceso de combustion va a
estar determinado por tres etapas: (1) Transferencia de los reactantes gaseosos
desde el seno del gas hasta la superficie del coque; (2) Cinética de la reaccion
quimica que lleva lugar en la superficie del coque; (3) Difusion del producto
gaseoso desde la superficie externa del coque hasta el seno del gas [15].
Suponiendo que se agrega suficiente oxigeno en el horno para que se lleve a cabo
el proceso de combustion; que la difusion de los reactivos y productos gaseosos
es rapida debido a las altas temperaturas; y que las composiciones del gas son
uniformes en el area transversal del horno, entonces las etapas 1y 3 pueden ser
despreciadas, siendo determinante para este proceso solo la segunda. En la
ecuacion 6 se muestra la tasa de cambio del diametro del coque a través de su

recorrido por el horno:

d(dq) Irx2 * Rg
=— Ecuacién 6
= 6 Ve Car (Ecuacion 6)

donde dg, Ccy vq son el diametro [m], la concentracion de carbono fijo [mol/m?] y
la velocidad [m/s] del coque respectivamente.

2.6 CINETICA DE LA COMBUSTION DEL GAS NATURAL

El proceso cinético de la oxidacion del metano incluye cerca de 250 reacciones
elementales, por lo que es un fendmeno complejo para modelar [20]. A pesar de
esto, existen modelos globales de la cinética de combustién del metano en los
cuales se representan las tasas de formacion y desaparicion de las especies

mayoritarias, tales como CH4, O, CO, CO; y H,O. Estos modelos tienen en
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cuenta solo las reacciones 5 y 6, cuyas velocidades de reaccion vienen dadas por
las ecuaciones 7y 8 [21]:

CH, +>0; - CO + 2H,0 (Reaccion 5)

CO + %02 - CO, (Reaccion 6)
Irxs = 7,59 10%6 - exp(—349189 - R™1 - Tg'1) - Cep, ™° (Ecuaci6n 7)
Ige = 1,05-10%7 - exp(—571532-R71- Ty 1) - Ceo™’ (Ecuacién 8)

donde rys Y ks €Stan en [mol/m?*-s], T4 es la temperatura de la corriente gaseosa
[K], Ccha Y Cco corresponden a la concentracion de CH; y CO en la corriente

gaseosa [mol/m?].

2.7 CAPACIDAD CALORIFICA DE LAS CORRIENTES INVOLUCRADAS

La capacidad calorifica (Cp) de la roca caliza, la cal y los gases en J-K™*-kg™ se
determinaron por la ecuacion 9 [22], donde a, b, c y d son constantes especificas
para cada sustancia (ver anexo |). Por otro lado, asumiendo que el coque utilizado
para la calcinacién estd compuesto solamente por carbono fijo (cf), cenizas y

agua, su capacidad calorifica se halla con la ecuacion 10 [23]:

Cp; = (a +b T +c- sz +d- Tj—Z) - 8,314472 - M].‘1 (Ecuacion 9)
Cpq = (—334+4410-1073-T, — 3160 - 107 - TZ + 1010 - 1077 - T — 119 - 1072

Ts) *Ver + (753,12 T, + 0,326) * Yeenizas + CPagua * Yhumedad (Ecuacién 10)

donde y hace referencia a la fraccion masica. Cabe resaltar que la capacidad

calorifica de la humedad se determina como si esta fuera agua.
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2.8 VARIACION DE LAS PROPIEDADES DE LOS GASES

Debido al gran rango de temperaturas que se presenta en el horno (300-1300 K
aproximadamente), es importante tener en cuenta su influencia en la variacion de
propiedades como la viscosidad y la conductividad. Para ambos parametros se
tomaron datos experimentales a diferentes temperaturas [24] y mediante ajuste
matematico se encontré una funciébn que describiera su comportamiento (ver
anexo J y K). La variacion de la densidad con la temperatura también se tuvo en
cuenta mediante una correlacion encontrada en el trabajo “Dynamic process

simulation of limestone calcination in normal shaft kilns” [9] (anexo F).

2.9 FRACCION HUECA

Para hallar la fraccidbn hueca en el horno se debe tener en cuenta que se asume
que la cama estd compuesta por particulas esféricas ubicadas al azar. Ademas,
en la zona de reaccion, las particulas de la roca caliza-cal y el coque tienen
diferentes tamafios. La fraccion hueca se determind entonces por la ecuacion 11
[25]. En el caso del uso de gas natural, el anico material solido en el horno es la
roca caliza-cal, por lo cual la fraccidn hueca se determina con la ecuacién 12. Este

valor se mantiene constante a cualquier altura del horno.

1 0,254 (de/dg) 1
E = RZN-0,383+[ /a1 —r—
0,723(dy/dg) — 1] q q
14 2.._E ’ t/ Uq 14 4.4
R 2 Nq sz Np

0,383 +

-0,923
0,254 (d./d '
( / p) ] (Ecuacion 11)

[0,723(d/dy) — 1]*°

-0923 1
[0,723(de/d,) — 1]°°

E = 0,383 + 0,254 (d,/d,) (Ecuacién 12)

2.10 SIMULACION
Las principales variables que afectan a la velocidad de descomposicién de la roca

caliza son: las propiedades de la roca (que no se pueden modificar), la distribucion
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del tamafio de particula, el perfil de temperatura en la zona de reaccion, y la
velocidad de intercambio de calor entre los gases y las particulas [1]. Estas se ven
afectadas principalmente por tres variables que se pueden manipular: el exceso de
aire y de combustible y el diametro de particula, que influyen a su vez en la
velocidad de movimiento de los soélidos y los gases. Por esta razon, una vez
obtenido el modelo que representa la calcinacion de la roca caliza, se realizé la
simulacién del proceso con el fin de observar la influencia de dichas variables.
Para ello se tomaron diferentes valores de éstas y se observaron los perfiles de
temperatura y conversion en el horno. Otras relaciones complementarias para la

simulacion se muestran en el anexo F.

2.11 OPTIMIZACION

Conscientes de que los mayores costos de este proceso son los energéticos, se
buscé minimizar las pérdidas de calor debidas al calor que sale del horno con la
corriente de los gases de combustiéon y de la cal producida. Esto disminuye la
cantidad de combustible necesario y optimiza el uso de éste en la calcinacion de
roca caliza. Cabe destacar que en este estudio no se tiene en cuenta las pérdidas
por la sobrecalcinacion del 6xido de calcio. Por esta razén, al maximizar la
cantidad de calor utilizada en la descomposicién, este calor es consumido
completamente para la produccién de cal. La optimizacién se realizé6 en Matlab
con el “optimization toolbox” usando el solver “fmincon”. En la ecuacion 13 se

muestra la funcion objetivo utilizada para la optimizacion.
minZ = myg, - Cpg * Tgo + my, - Cpy* Ty, — Mpg * Xpxq * Hixa/Mca (Ecuacion 14)
Se agrego la restriccidbn que asegura que el diametro de particula sea mayor o

igual a 0.06 m, debido a que si es muy pequefio se sobrecalcinaria por el bajo

control de temperaturas en el horno [6].
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 SIMULACION: EVALUACION DE LAS VARIABLES DEL PROCESO

El objetivo de la simulacion fue observar la influencia de diferentes variables en el
proceso de calcinacion de la roca caliza en cada una de las zonas del horno. Para
determinar dicha influencia se graficaron los perfiles de temperatura y conversion
con respecto a la longitud de las zonas (zp, zr y ze para precalentamiento,
reaccion y enfriamiento respectivamente) para diferentes valores de las variables
analizadas. Para tal fin, se utilizaron condiciones de operacién encontradas en la
literatura [13] y se variaron para poder observar su efecto en la recuperacion de
calor y la conversion de la roca caliza, por lo cual no deben ser considerados
como Optimos. Asi mismo, en esta seccidn no se hacen comparaciones entre los
resultados obtenidos para el gas natural y el coque. Ademas, las condiciones de
temperatura y conversion en los extremos de las zonas no corresponden
necesariamente a los encontrados en las zonas adyacentes. A continuacion se

presentan los resultados obtenidos.

3.1.1 Combustible coque.

3.1.1.1 Exceso de aire. En la Figura 4 se muestra la influencia del exceso de aire
en la recuperacion de calor (perfil de temperaturas) y la conversién de la reaccién
de descomposicion de la roca caliza en las zonas de precalentamiento, reaccién y
enfriamiento. Para esto, se utilizaron valores de esta variable entre 0,0 y 0,4,
aunque en la figura se presentan aquellas en las que se puede observar mas
claramente la influencia. Cabe aclarar que el perfil de temperatura del coque es
similar al de la roca caliza por lo que en la mayoria de los casos se consideré
irrelevante incluirlo en el documento. También se debe tener en cuenta que al
aumentar el exceso de aire incrementa la velocidad de movimiento de la corriente

gaseosa.
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Cuando aumenta el exceso de aire la roca caliza se calienta méas rapidamente, por
lo que la zona de precalentamiento tiene menor longitud (Figura 3a). Esto es
debido a que entre mayor flujo masico de gas ingrese a esta zona a una
temperatura determinada (1200 K en este caso), mas calor lleva consigo para
intercambiar con la roca caliza, ademéas de que favorece la transferencia de calor
por conveccion gas-solido. Sin embargo, cuando aumenta el exceso de aire,
mayor masa de gases de combustion abandonan la zona de precalentamiento a
temperaturas mas altas. Esto no es deseable en el proceso, pues se pierde gran
porcentaje de calor con esta corriente, requiriendo mayor cantidad de combustible
inicial. Esto parece diferir con resultados presentados en trabajos como el
publicado por Yi Zheng-Ming et al [26] segun el cual, a mayor exceso de aire, la
longitud de la zona de precalentamiento aumenta. Esto es cierto, si ingresa la
misma cantidad de calor a la zona, es decir, al aumentar el exceso de aire, ingresa

la corriente gaseosa a menor temperatura.

En la zona de enfriamiento (Figura 4b), al igual que en la de precalentamiento, el
aumento del exceso de aire beneficia la velocidad de transferencia de calor y, por
lo tanto, la cal se enfria mas rapidamente, pero el aire ingresa a la zona de
reaccion a menor temperatura. Aunque difiere con la zona de precalentamiento en
gue el exceso de aire favorece la recuperaciéon de calor, debido a que la corriente
gaseosa no sale del horno, si no que lleva ese calor directamente a la zona de

reaccion.

La temperatura de ignicion del coque varia dependiendo de sus propiedades, por
lo cual es dificil determinarla. Sin embargo, se encontraron en la literatura valores
que oscilan entre 850-1023 K [27]. Por esta razén, se asume que la zona de
reaccion empieza cuando el coque alcanza los 850 K aproximadamente, aunque a
esta temperatura la velocidad de combustion es muy baja (figuras 4c y 4d). En
consecuencia, la roca caliza ingresa a la zona de reaccién a una temperatura

inferior a su temperatura de descomposicion y en la primera parte de esta zona el
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cambio de calor en la roca se da soélo por el calor que le transfiera la corriente

gaseosa.

Figura 4. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de exceso de

aire (combustible coque).
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Fuente: Autores.

Cuando la roca caliza alcanza su temperatura de descomposicién, ésta se
mantiene relativamente constante mientras la reaccion se lleve a cabo. Esto se
debe a que bajo las condiciones estudiadas el calor que se le esta transfiriendo a
la roca se gasta practicamente en su totalidad en su descomposicion. En la
literatura [9,13,26], normalmente se aprecia una curva en lugar de la linea cuasi
horizontal, la cual se presenta cuando se agrega inicialmente mas calor del
utilizado en la descomposicion, por lo que se observa un aumento de temperatura,
que a medida que se agota el combustible y se agrega menor flujo de calor,

disminuye hasta que la temperatura es inferior a la de descomposicion. Sin
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embargo, desde nuestro punto de vista, es mejor lo obtenido en nuestros
resultados, pues temperaturas excesivas en la superficie podria aumentar la

sobrecalcinacion y sinterizacion.

También se puede observar el efecto de la recarbonatacion de la cal, debido a que
no se transfiere a la roca caliza el calor suficiente para que la presion interna de
CO; supere la presion de éste en la superficie de la roca y, por lo tanto, desplaza
la reaccion 1 en sentido contrario hacia la produccion de CaCOg3 (Figura 4d). Se
debe tener en cuenta que la descomposicion de la roca caliza y su
recarbonatacion se dan por el gradiente de presiones del diéxido de carbono
interna y externamente, por lo que finalmente, cuando el gradiente desaparece la

conversion se mantiene constante.

Con relacion al efecto del exceso de aire, se puede observar que,
aproximadamente en el primer metro de longitud de la zona de reaccién, cuanto
mayor es esta variable, la roca caliza se calienta mas rapido. Asi mismo, dicho
exceso de aire en la zona de reaccion favorece la velocidad de combustion del
coque en la primera parte de la zona (hasta aproximadamente 2,25 m). Esta
influencia positiva no se observa en la Ultima parte de la longitud del horno, debido
a que la gran mayoria de calor producido en la combustion pasa a la corriente
gaseosa Yy de ésta se transfiere a la roca caliza y al coque. De esta manera, mayor
flujo volumétrico de gas disminuye la cantidad de calor transferido al coque y a la
roca caliza porque el calor de combustién debe distribuirse en una mayor masa de
gas. Este hecho disminuye el gradiente de temperaturas y, por lo tanto, disminuye

la conversién de las reacciones involucradas.

3.1.1.2 Diametro de particula. En la Figura 5 se muestra el efecto del diametro de
la roca caliza y el cogue en la recuperacién de calor y la conversion de la reaccion
de descomposicién de la roca caliza en las zonas de precalentamiento, reaccién y

enfriamiento del horno. Estos diametros se variaron en el rango 0,02-0,06 m.
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Figura 5. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de diametro

de roca caliza y el coque (combustible coque).
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Fuente: Autores.

Menor diametro de particula beneficia la transferencia de calor gas-solido debido a
gue proporciona mayor area de contacto entre estos, razén por la cual, entre
menor sea el didmetro de la roca caliza y el coque ingresados al horno, més
rapido se calientan en la zona de precalentamiento y se enfria la cal en la zona de
enfriamiento (figuras 5a y 5b). Sin embargo, respecto a la temperatura del gas, se
observa que la corriente gaseosa se enfria mas rapidamente en la primera parte
de su recorrido a medida que el diametro de la piedra aumenta. Esto se debe muy
probablemente a la variacion del gradiente de temperatura. La transferencia de
calor del gas a la roca caliza ocurre mientras exista un gradiente de temperatura
entre estos. Al principio de la zona de reaccion la roca caliza de dp=0,02 se
calienta tan rapido que, cuando llega al final de esta zona, el gradiente de

temperaturas entre ésta y el gas es pequefo, trayendo como consecuencia un
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cambio lento de temperatura en el gas. Por el contrario, al final de la trayectoria la
corriente gaseosa se enfria mas rapidamente a menor didmetro. En la zona de

enfriamiento se observa algo similar.

La descomposicién de la roca caliza y la combustion del coque se produce mas
rapidamente (menor longitud del horno necesaria), alcanzando valores mayores a
medida que el diametro de éstos disminuye, tal como se ha publicado en la
literatura [1,28,29] (Figura 5e). Esto se debe a que entre menor sea el diametro
mayor es el area superficial, y por lo tanto la transferencia de calor. Ademas, el
menor didametro en la roca caliza facilita el escape del CO; de la estructura de la

roca, requiriéndose menores temperaturas para la descomposicion (Figura 5f).

3.1.1.3 Exceso de coque. En la Figura 6 se muestra el efecto del exceso de coque
entre el rango 0-0,4 en la recuperacion de calor y la conversion de la reaccion de

descomposicion de la roca caliza en las diferentes zonas del horno.

Se determiné la cantidad de coque necesario para la calcinacion completa de la
roca caliza a partir de los calores de reaccion y las relaciones estequiométricas,
por lo que, no se tuvo en cuenta el calor que absorbe la corriente gaseosa. Por
esta razon, se debe agregar aunque sea un pequefio exceso de coque que cubra
este efecto al igual que las pérdidas de calor producido. Se debe aclarar que, con
el exceso de coque, no varia el flujo méasico de roca caliza para evitar variaciones
notables en el flujo de cal producida, en consecuencia la velocidad a la que se
mueven los sélidos aumenta al aumentar el flujo de coque. Ademas, es importante
tener en cuenta que al agregar mas combustible aumenta también el flujo masico
de aire, ya que es necesario mas oxigeno para la combustion completa del coque.
Es por esto que en este analisis se deben tener en cuenta no sélo la influencia del
aumento del flujo masico del coque, sino también el efecto que se produce cuando

se agrega mayor cantidad de aire.
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Figura 6. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de exceso de

coque (combustible coque).
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Fuente: Autores.

En las zonas de precalentamiento y enfriamiento, al aumentar el flujo masico de
coque, la roca caliza se calienta mas rapidamente y la cal se enfria en menor
tiempo (figuras 6a y 6b). Esto se atribuye principalmente a la influencia del
aumento del flujo méasico del aire. Adicionalmente, se debe tener en cuenta la
influencia del aumento de la velocidad de los sélidos: entre mas lento se muevan
las corrientes y mas largo sea la zona de reaccion, mayor es el calor transferido de

la corriente gaseosa a la solida.

Mayor exceso de coque desfavorece la conversidbn de las reacciones de
descomposicion de la roca caliza y de combustion del coque debido a que las
rocas permaneceran menor tiempo en el horno porque se mueven mas

rapidamente y por el efecto del mayor flujo masico de gases (figuras 6c¢ y 6d).
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3.1.2 Combustible gas natural. En las figuras 7, 8 y 9 se muestra el efecto del
exceso de aire, el didmetro de la roca caliza y el exceso de gas natural,
respectivamente, alimentado al horno en la recuperacion de calor y la conversion
de la reaccion de descomposicion de la roca caliza en las diferentes zonas del
horno. Estas variables se variaron en el mismo rango utilizado para el coque y, de
igual manera, se presentan las graficas en las que se puede observar mas

claramente su influencia.

Figura 7. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de exceso de
aire (combustible gas natural).
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Fuente: Autores.
El exceso de aire y el diametro de particula tienen el mismo efecto para el coque y

el gas natural (figuras 7 y 8). Aunque, para el gas natural, la zona de reaccién

comienza cuando la roca caliza alcanza su temperatura de descomposicion
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asumiendo que en la parte del horno donde empieza esta zona la cantidad de

metano es despreciable.

Figura 8. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de diametro

de particulas (combustible gas natural).
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Fuente: Autores.

El efecto del aumento del flujp méasico de gas natural alimentado al horno es
similar a la influencia del exceso de aire (Figura 9), debido a que el combustible es

gaseoso Yy que al agregar mas combustible el flujo méasico de aire alimentado debe

aumentar.
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Figura 9. Perfil de temperaturas y conversion para diferentes valores de exceso de
gas natural (combustible gas natural).
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Fuente: Autores.

3.2 OPTIMIZACION

Los valores Optimos de las variables estudiadas se muestran en la Tabla 1 para el
coque y el gas natural. En la tabla 2, se presentan las temperaturas de salida y los
flujos méasicos de entrada y salida, obtenidos con los valores éptimos, utilizando
coque y gas natural respectivamente.

En los resultados obtenidos se observa claramente que la capacidad de
produccion de cal (m;;)) aumenta en un 35% aproximadamente, y disminuye el flujo
masico de coque (mqo) necesario cuando se optimizan las variables de operacion
respecto a las condiciones utilizadas actualmente (Tabla 2). Esto se debe
principalmente al mayor tamafio de particula utilizado en la empresa (0,075 — 0,1

m) comparado con el 6ptimo determinado (0,06 m) y la alta distribucion de estos,
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que hace necesario mayores temperaturas en la zona de reaccioén. El flujo de aire

a la entrada del horno también tiene una influencia importante como fue discutido

en la seccion anterior.

Tabla 1. Valores 6ptimos de las variables de estudiadas.

Coque Gas natural
Variable Valor optimo Variable Valor 6ptimo
eo 0,099 Eo 0,084
eq 0,110 Egn 0,125
dp=dqo 0,060 Dp 0,060

Fuente: Autores.

Tabla 2. Temperaturas de salida y flujos méasicos de entrada y salida en la

empresa y para los valores éptimos de coque y gas natural.

natural)

Tgo [K] | Mgo/ Mgn [ka/s] | Mpo [ka/S] | miz[kg/s] | T [K]
Empresa (coque) - 0,1000 1,0400 0,5200 -
Optimizacion (coque) 504 0,0767 1,3207 0,7023 395
Optimizacion (gas
480 0,2997 1,5184 0,8503 377

Fuente: Autores.

Por otro lado, con el uso de gas natural, la capacidad del horno de produccion de

cal aumenta aun mas (63,5% aproximadamente) con respecto al original (Tabla 2).

Esto es debido al menor volumen ocupado por el combustible en el horno. Sin

embargo, se observa que a pesar del mayor calor de reaccién del gas natural

respecto al coque, para este Ultimo se requiere menor exceso de combustible.

Esto se debe principalmente a que para el proceso de combustion de gas natural

se requiere el doble de flujo molar de oxigeno del que era necesario con el coque

para reaccionar con el metano. Asi mismo, durante la combustion del metano, por
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cada mol de éste que reacciona se producen 2 moles de agua, que debido a las
altas temperaturas del horno estan en fase gaseosa. Este hecho da lugar a
fendbmenos similares a los que se tienen al agregar exceso de aire, pues el flujo
masico de la corriente gaseosa aumenta respecto al coque. No obstante, se debe
tener en cuenta que el 12% del coque es ceniza que se agrega a la cal como
impureza, disminuyendo la calidad de ésta. El gas natural, por su parte, no agrega

impurezas al 6xido de calcio obtenido, por lo que se recomienda su uso.

La validacién del modelo no se pudo realizar por varias razones: en la empresa no
hay control de algunas variables del proceso necesarias para la validacién del
modelo, como son la temperatura de la cal y los gases de combustién a la salida, y
el flujo de aire que ingresa al horno. Ademas, no se logré conseguir estos datos de
otras empresas pues son privados; en la literatura se encontraron modelos que
presentan los resultados obtenidos, sin embargo, no se puede realizar la
validacion con estos modelos debido a que no se conoce su precision y a que por
la gran cantidad de suposiciones realizadas, no se sabe qué tanto difieren de la
realidad. No obstante, se considera que los resultados obtenidos son coherentes y

consistentes con los que se muestran en la literatura y con lo que se esperaba.
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4. CONCLUSIONES

La optimizacion del proceso de calcinacion de roca caliza trae grandes
beneficios para el productor y el consumidor entre las que se encuentran la
mayor capacidad de produccion, mejor calidad de la cal y la menor cantidad

de combustible necesario para el proceso.

El gas natural produce mejores resultados en la produccion de cal respecto al
coque ya que aumenta la capacidad de produccién de éxido de calcio y no
agrega cenizas a la cal. Sin embargo, cuando se utiliza gas natural, la
recuperacion de calor es menor debido al mayor flujo méasico de gases de

combustion que abandonan el horno.

Se debe ingresar al horno la menor cantidad de aire posible que garantice la
completa combustion del combustible para maximizar el flujo de calor de la

corriente gaseosa a los solidos y, por lo tanto, la recuperacion de calor.

El flujo de combustible debe ser lo mas bajo posible no sélo por el incremento
en los precios de produccion, sino que trae consecuencias como la menor
recuperacion de calor y disminucion de la conversién debido al aumento de la

velocidad de las corrientes.

El diametro de la roca caliza (y el coqgue) debe ser homogéneo y pequefio
para maximizar la recuperacion de calor y la conversién de la reaccion de
descomposicion de la roca caliza y minimizar el efecto de sobrecalcinacion y
no calcinados. Sin embargo, el productor debe tener en cuenta el sistema de
control de temperatura que tiene, ya que si el diametro es muy pequefio y no
se tiene un control adecuado, se podria obtener un Oxido de calcio poco

reactivo.
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5. RECOMENDACIONES

4 Diferentes autores han coincidido en el hecho de que la estructura interna de
la roca caliza tiene una gran influencia en su temperatura de descomposicion
[1,5,28], por lo que se recomienda a los productores de cal hacer un estudio
mas detallado del proceso teniendo en cuenta las propiedades de la materia
prima disponible, para obtener mejores resultados y valores mas cercanos a
los éptimos, ya que como se ha mostrado hasta el momento, aunque esto
ocasiona un costo adicional inicialmente, se recuperara rapidamente por la
disminucién de los costos de produccion, el aumento de la capacidad y la

calidad de la cal obtenida.

4 Se recomienda alimentar al horno rocas calizas de igual tamafio, no solo para
aumentar la fraccion hueca y con ella la transferencia, sino disminuir el
porcentaje de sobrecalcinados y no calcinados, disminuyendo asi la pérdida
de calor. Se entiende que debido a la maquinaria utilizada en el proceso de
trituracion es muy dificil obtener rocas de un mismo tamafo. Sin embargo,
utilizando una serie de tamices se podrian separar aquellas que difieren
mucho del tamafio Optimo y utilizarlas para otras aplicaciones tales como

agregados de concreto y arena.
4 Se recomienda, hacer mediciones de las variables de entrada y salida del

proceso, asi como de algunos parametros necesarios para la validacién del

modelo.
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GLOSARIO DE SIMBOLOS

A = Factor preexponencial
(Ecuaciones 10-11)

a = Constante especifica para cada
componente para hallar Cp

B = Coeficiente de transferencia de
calor

b = Constante especifica para cada
componente para hallar Cp

as = Area superficial

C = Concentracién [mol/m?]

CFI = Costos fijos

Cp = Capacidad calorifica

c = Constante especifica para cada
componente para hallar Cp

cR = Constante universal de gases

ideales
D = Difusividad
d = Didmetro [m]; Constante

especifica para cada componente
para hallar Cp

E = Fraccion hueca

En = Energia de activacion

e = Exceso de aire

k = Conductividad térmica

M = Peso molecular [kg/mol]

m = Flujo masico [kg/s]

N = Numero de particulas
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Nu = Numero de Nusselt
n = Numero de moles [moles]
P = Presion [Pa]

Pr = Numero de Prandtl

Q = Flujo de calor [J/s]

Re = NUumero de Reynolds
r = Velocidad de reaccion
Sc = Numero de Schmidt
T = Temperatura [K]

t = Tiempo [s]

v = Velocidad [m/s]

x = Conversion

y = Fraccion masica

z = Altura del horno [m]

Letras griegas:

W = viscosidad

p = Densidad [kg/m?]

n = Difusividad efectiva por los poros
AH = Entalpia [J/mol]

Subindices:

a = Aire

ca = Carbonato de calcio
cf = Carbono fijo

D = difusién

eq = Equilibrio



ex = Externa

g = Gases de combustion
gn = Gas natural

al = Aire-cal

gp = Gas-piedra caliza

h =

hecho el horno

Horno, Material del que esti

in = Interna, Referente a la superficie
de reaccion de la roca caliza

| = Cal

mvp = Materia volatil primaria

mvs = Materia volatil secundaria

o = Referente a la entrada del horno
p = Piedra caliza

pc = Referente al radio del nucleo de

roca caliza durante la calcinacion
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g = Coque

rxl = Reaccién de descomposicion
de la roca caliza

rx2 = Reaccion de combustion del
coque

rx3 = Reaccién de gasificacion del
coque por dioxido de carbono

rx4 = Reaccion de gasificacion del
coque por vapor de agua

rx5 = Reaccion de combustion de
metano (primera etapa)

rx6 = Reaccion de combustion de
metano (segunda etapa)

s = superficial

vapH20 = Vaporizaciéon del agua

z = Referente al fondo del horno



ANEXO A. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO DE PRODUCCION DE CAL
A PARTIR DE ROCA CALIZA

En la Figura 10 se muestra el diagrama de flujo del proceso general de produccion
de cal a partir de roca caliza. La mayoria de las industrias colombianas dedicadas

a este proceso saltan uno o varios de los pasos mostrados.

Figura 10. Diagrama de flujo del proceso de produccion de cal a partir de la roca

caliza.
Extraccion de la roca caliza
\ 4
Trituracion primaria de la roca caliza
Trituracion secundaria de la roca caliza |«
Productos
No calcinados v secundarios
Tamizado » (agregados
¢ de concreto,
Separacion de R arena, etc.)
calcinados de los |e Calcinacion
no calcinados l
v | Hidratacion
Calcinados g
(Cal viva) v

[ | Dar forma final a la cal
(polvo, guijarros, etc.)

v

Almacenamiento

Fuente: Autores.
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ANEXO B. COMPOSICION DEL GAS NATURAL

La composicion del gas natural utilizado en Agroindustrias del Caribe S.A. no se

conoce con certeza. Se sabe que el gasoducto encargado de su distribucion en

Tolu Viejo es Guajira, Arianna, La Creciente o Glepaje, donde la composicion del

gas natural es la mostrada en la Tabla 3.

Tabla 3. Composicion del gas natural en los gasoductos y campos de extraccion

en la costa atlantica [13].

COMPOSICION PORCENTAJE MOLAR

COMPONENTE FORMULA La
Guajira | Arianna creciente Guepaje
Metano CHgy 97,9671 | 99,4421 97,5119 96,4189
Nitrégeno N> 1,5345 0,2719 1,9719 2,6342
Didéxido de carbono COs 0,1354 0,0936 0,0321 0,1174
Etano CoHs 0,2563 0,1809 0,2010 0,6407
Propano CsHs 0,0518 0,0057 0,0793 0,0448
i-Butano C4Hi1o 0,0207 0,0019 0,0401 0,0652
n-Butano C4Hi1o 0,0086 0,0015 0,0130 0,0341
i-Pentano CsHi» 0,0073 0,0001 0,1117 0,0229
n-Pentano CsHiz 0,0017 0,0001 0,0099 0,0183
n-Hexano CeHia 0,0166 0,0022 0,0291 0,0035

Fuente: Ecopetrol

<http://www.ecopetrol.com.co/contenido.aspx?catlD=210&conID=36624>
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ANEXO C. UBICACION DE LOS GASODUCTOS Y CAMPOS DE EXTRACCION
DE GAS NATURAL EN LA COSTA ATLANTICA COLOMBIANA

En la Figura 11 se muestra la ubicacion de los gasoductos y campos de extraccion
en la costa atlantica colombiana. En esta figura se observa que esta region es rica

€en este recurso.

Figura 11. Ubicacién geografica de los gasoductos y campos de extraccion de gas

natural en la costa atlantica colombiana [13].

GASODUCTOS Y CAMPOS DE

GAS NATURAL EN COLOMBIA

""'-"‘- .‘_j |

Falomino
Ciénaga ‘ + Hato Nuevo
o Barrancas
+ Malambo 7 Fonseca
Baranoa .|+ Zona Bananera .
. P?lmapdewpda ‘Aracataca San Juan del Cesar El Molino
*Urumi
o Wilanucva Py Funcacien Valledupare  laJagua del Pilar
i T e Suan Gesar !
el | Santa Luci san Diego
9 Varona a
, Agustin Codazzi
San Juan Nepomuceno = ‘
5an Jacinto
Becerril

El Carmen de Bolivar
La Jagua del Ibirico

° SanPedro

Sihce e]'o  Cofoza 7 - Chiriguana
SUcrE) .L__'"\ dryci Mompés
Lorica PUES Giiepajé Curumant
chinu  LaCrecients
Ciénaga de COro < :;:;n:“ Pailitas
- Cereté
Monterias
ot San Marcos Pelaya
ElJobe ~F| Llano i

Norean

Fuente: Ecopetrol
<http://www.ecopetrol.com.co/contenido.aspx?catiD=210&conID=36624>
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ANEXO D. BALANCES DE MASA Y ENERGIA DEL HORNO VERTICAL PARA
LA CALCINACION DE ROCA CALIZA (COMBUSTIBLE COQUE)

Zona de precalentamiento.

Balance de masa:

dmi_o .
- i=paqg

Balance de energia:

d d d
dz (mqo *Cpgq - Tq) + iz (mpo ~Cpp - Tp) T @ (mgo - Cpg - Tg) +

+my " YH,0p QvapHZO + Mg " YH,0q " QvapHZO =

0

d
&(mPO'Cpp'Tp):2'“'Rp0'Np'Bp'(Tg_Tp)

d

E(qu'Cpq'Tq)=2'“'Rq0'Nq'Bq'(Tg_

Zona de reaccion.

Balance de masa:

dmco,
dz
dmc,
dz
dm¢
dz
dmg,
dz
dmpy;,
dz

= (rrxl 2 Rpc + Iyt 2 Rq) * Mco2

= _rrxl'Z'Rpc'MCa

= _rrxz'z'Rq'MC

S R Rq 'MOZ

0
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)

(Ecuacién 14)

2'kh'T['(Tex_Tin)

1n(Rex/Rin)
(Ecuacién 15)

(Ecuacién 16)

(Ecuacién 17)

(Ecuacion 18)
(Ecuacion 19)
(Ecuacién 20)
(Ecuacion 21)

(Ecuacion 22)



Balance de energia:

d d d
&(mq'Cpq'Tq) +E[T1-(m1-Cp1 "’mp'Cpp)] - E(mg'Cpg'Tg)
z'k'“'(Tex_Tin)

~2 T Tpyp *Rq " Ng *Hpyo + + 2T Hpyq *Trxr - Np - Rpe

ln(Rex/Rin)
=0 (Ecuacién 23)
5 [Tl . (ml Cpy + my, - Cpp)] = 270 Hyyq " Tryq " Np - Rpe (Ecuacion 24)
d Q .
e (mq - Cpg - Tq) = f (Ecuacion 25)
Zona de enfriamiento.
Balance de masa:
dm:
e 0 (Ecuacion 26)
dz

Balance de energia:

d d d
a(mq ) Cpq ) Tq) + &[Tl ’ (ml -Cpy + my - Cpp)] - &(ma *Cpa Ta)

2'k'ﬂ'(Tex_'I‘in)_

=0 (Ecuacion 27)
ln(Rex/Rin)
d
a(mq +Cpq*Tq) =2-1-Rq Ny By (Tg — Ty) (Ecuacién 28)
d g
o [Ty~ (my-Cpy+my,-Cpp)] =2-m-Ry,-N By (T — Th) (Ecuacién 29)
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ANEXO E. BALANCES DE MASA Y ENERGIA DEL HORNO VERTICAL PARA
LA CALCINACION DE ROCA CALIZA (COMBUSTIBLE GAS NATURAL)

Zona de precalentamiento.

Balance de masa:

dmi
dz

=0 (Ecuacién 30)

Balance de energia:

d d 2 KTt (Tog = Tip)
& (mpo ' Cpp ' Tp) - & (mgo ’ Cpg ) Tg) + In(Roy/Rip) + mpo * YH,0p QvapHZO

=0 (Ecuacién 31)

d
E(mpo +Cpp*Tp) =21 Rpo Ny By (Tg = Tp) (Ecuacion 32)

Zona de reaccion

Balance de masa:

dm

d(;OZ = (Trx1 " 2" Rpe + 0 RE “ Ipyg) * Mo, (Ecuacién 33)
dmy, _ 0 (Ecuacién 34)

dz
dm .z

cha = Tt 2 Rpe - Mg (Ecuacién 35)
dm

d§H4 = —m-R? Iy - Mch, (Ecuacion 36)
dmo 3 i A

- 2 _ —5em R? - Irys * Mo, — 5 Trxg Mo, (Ecuaciéon 37)
dm

dl;zo =21 R? Iy - Mg, 0 (Ecuacion 38)
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dmco
dz

=1 R (frys — I'k) * Mco (Ecuacién 39)

Balance de energia:

d d
E[Tl - (my - Cp; + m,, + Cpp)] - E(mg - Cpg - Tg) — 1R rpys s Higs

Z'k'T['(Tex_Tin)_

—1 R% " rppe " Hope + =0 Ecuacién 40
t rxe |9:C) ln(Rex/Rin) ( )

dT- .C C _ Qe 21 Hyq Tryq - Ny - R Ecuacién 41
&[ 1 (ml p) + my + pp)] - E - n rx1 " Irx1 p pc ( cuacion )

Zona de enfriamiento.

Balance de masa.

m; _ Ecuacién 42
o (Ecuacion 42)

Balance de energia.
2 'k'T['(Tex_Tin)
In(Rex/Rin)
=0 (Ecuacién 43)

d d
E[Tl . (ml -Cpy + my, + Cpp)] — &(ma Cp, - Ty) +

d .
1T (i~ Cpi+my +Cpy)] = 21 Ry Ny By - (T, = T) (Ecuacion 44)

59



ANEXO F. OTRAS ECUACIONES DEL MODELO

Caida de presion en el horno:

Para determinar la presion en el horno se hall6 inicialmente ésta asumiendo que
el gas se comporta a la entrada del horno como un gas ideal [12] (Ecuacion 45).
La caida de presion se hallé utilizando la ecuacion de Ergun (Ecuacion 46).
Debido a que en la zona de reaccion, a medida que el coque combustiona el lecho
dentro del horno tiene particulas de tamafio diferentes, es necesario determinar el
didmetro de particula promedio como se muestra en la Ecuacion 47 [caida de

presion].

mg R Ty »
Py, = > (Ecuacion 45)
Mg vg-m-Rf-E
150- (1 —E)? yg-v, 1.75:(1—E):p,-vZ
png+( (LB py vy 175 (1-E)-py v
E® - dgq ES-dpq

g ) *(x; —0)  (Ecuacién 46)

dpg = Vg dq+yp-dp (Ecuacion 47)

Densidad del gas

Para determinar la densidad de la corriente gaseosa se utiliz6 una correlacion

encontrada en la literatura [9], la cual se muestra en la Ecuacién 48.

-1

T,
pg = (%) . (126 . YNZ + 1.44 - y02 + 1.98 - yC02 + 0.81 - szo + 1.26 - Yco

+0.7167 " ycu,) (Ecuacion 48)
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Coeficiente de transferencia de calor:

El coeficiente de transferencia de calor B se determind con el modelo de
transferencia de calor convectivo basado en el diametro hidraulico, segun el cual

el relleno de la cama empacada puede ser descrito como un haz de tubos

paralelos.
2-E divgrpg 1 Mg - Cpg 033 divgrpg 1
B = 1.12- . : 0.0056 - .
(1—E)+ \/ Hg 1—-E kg + Hg 1-E

Cpg\ >\ kg (1—E

kg E'dt

COMBUSTIBLE COQUE:

Flujo coque y piedra caliza a la entrada del horno

m . . X . M
my, = —P° Ycao " Xrx1f ' m . P (Ecuacién 50)
M q
Ca Pq

My * Hix1 * Ycao * Xrxaf _Mgo” Hpxz * Xrx2f * Yeo

(Ecuacion 51)

MCa 1\/IC
Xrx1f " Mpo " Hrx1 * Ycao " Mc . s
Mg, = P (1+eg) (Ecuacion 52)
Mca * Hrxz * Xrx2f " Yo
I Myo * Ycao " Xrxif M Xexaf® My - Hix1 * Ycao " Mc " P
lz —
Mca Mca * Hrx2 " Xrx2f " Yeo Pq
my, - Mc, .y
mp, = & (Ecuacion 53)

Hiyg - (1 + eq) “Mc¢ - p
Hixo " Xex2f " Yeo Pq

Ycao * Xrxaf * [Mp +
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Velocidad de movimiento de las corrientes del horno:

Mp , Mq
Vg = Vg =V, = pp pq
s 1 P (1-E)'m-R?

m

g

Vg = ————
g pg'E'T['R%

Numero de particulas por area superficial

'E'R%

'E'R%

Flujo de aire que entra por el fondo del horno

nOz,necesario = r'lq,reaccionan

Mo, necesario _ Mqo " YcCo " Xrxaf

Mo - Mc

2
Mgz necesarios " Y0,z _ Mqo " Yco " Xrxaf
Mo Mc

2
Mog * Xpxof * Mgo " Yco
Mc¢ *¥o,z

m.. = Moy * Xpxof * Mgo " Yo (1+e,)
aZ Mc¢ " ¥o,z

Myz necesarios =
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(Ecuacion 54)

(Ecuacién 55)

(Ecuacién 56)

(Ecuacién 57)

(Ecuacion 58)

(Ecuacién 59)

(Ecuacién 60)

(Ecuacion 61)

(Ecuacion 62)



Flujo gas en la zona de precalentamiento

mgo =my,, + mCOZ,produce rx1 T mCOZ,produce rx2 rnOz,consume rx2 (Ecuadon 63)

nCOZ,produce rxl — np,reaccionan rx1 (Ecuadon 64‘)

Mco,,produce rx1 _ Mypo " Ycao " Xrxif (Ecuaci()n 65)

Mco, Mca
_ Mpo " Ycao " Xrxif MCOZ .,
Mco,,produce rx1 = M (ECuaCIOH 66)
Ca
Nco, produce rx2 = Ng,reaccionan rx2 (Ecuacién 67)

Mco,,producerxz _ Mgqo " Yco " Xrxaf (Ecuacién 68)

Mco, M¢
Mg, * Yeo * Xrxzf * Mco
_ 1Hgo o Arx 2 .y
Mco,,producerx2 = M (Ecuac1on 69)
C
Ng, consume rx2 = Ng,reaccionan rx2 (Ecuacion 70)
Mo, producerx2 _ Mgqo " Yco " Xrxof (Ecuacion 71)
Mo, Mc
Mgo * Yeo * Xrear * Mo
_ Hgo o " &rx 2 .
Mg, produce rx2 = M (Ecuac1on 72)
C

Myo * Ycao " Xrxif Mco2 n Mgo * Yo " Xrxaf * Mco2
MCa MC

Mgy = My, +

Myo " Yco ™ Xrxaf * Mo>
Mc

(Ecuacién 73)

Composicion de la corriente gaseosa en la zona de precalentamiento

m,, -y Mgo " Yco " Xrxaf * Mo,
az 0,z — M
Yo, = - ¢ (Ecuacion 74)
g
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YN, =
Mg
y _ Maz " YH,0z
mg
Vi, = Myz * YH,z
HZ -
mg
Yeo = Mz " Ycoz
co —
Mg
Mypo " Ycao " Xrxif* Mco2 Myo " Yco " Xrxaf Mco2
m,, - + +
az " YC0,z Mca
Yco, =
m
g

Flujo masico del coque y la piedra caliza en la zona de reaccion

N
N_p = Constante en todo el horno
q
m m m
Vo=—L4+ 24+ 3= v -(1-E) n-RZ
pp P1 pq
B Vp B 1
npv — -
Vo, + Vg 1+&
Vi
s B Vq B 1
nqv -
Vp, +Vy 1+E
Vq
4. .R3 3
Vg _ 3°™ Rao Ng . Vg _ Rgo Ng
= ———G —_— = 3 —_—
v, %_T[_R%O N, V, R}, N,
Vq=VS-San
Vpl=Vs'Snpv
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(Ecuacién 75)

(Ecuacién 76)

(Ecuacién 77)

(Ecuacién 78)

(Ecuacién 79)

(Ecuacién 80)

(Ecuacion 81)

(Ecuacion 82)

(Ecuacion 83)

(Ecuacion 84)

(Ecuacion 85)
(Ecuacién 86)



Vo =Yy = 5 Ry 5 (R = R
szNl
4 3

9 — §'T['RpC'Np
P4 4

§'T['R%c'Np+§'T['(R%o_R%C)'Np
o _ R}, L g - R
p R3 +R3 _R3 p R3

pc po pc po

4

9 = §'“'(R%O_R%c)'Np
1= 4 4

3 T Rpe"Np +3-1 (Rjo = Rc) Ny,
9, = Ra[))o - R?foc 9, = RBI;O_ RBI;C
1T R + R - RO 1= R3

pc po pc po
Vo =Vp1-9p - m, =Vp - pp

Vi=Vp -9 - m; =V, -py

Flujo masico del gas en la zona de reaccion

My, * Ycao * (1 — Xpx1) Mco2

Mg = Mpy

MCa

n Mg *¥Yco* (1 —Xpx2) Mco2
Mc

~Tpyp 41 R% Ny - Mg,

+er2'4'T[.R(21.Nq.MC02_
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+ Ty 4 T REN

(Ecuacién 87)

(Ecuacién 88)

(Ecuacion 89)

(Ecuacién 90)

(Ecuacion 91)

(Ecuacién 92)

(Ecuacién 93)
(Ecuacion 94)

Mg *Yco - (1 = Xpx2) - Mo:

Mc

(Ecuacion 95)



Fracciones masicas de los componentes del gas en la corriente gaseosa en

la zona de reaccion

My, * Yeao * (1 — Xpx1) * Mco2
maz'YCOZZ+ L = Mca = +rrx1'4"T['R%)c'Np'MC02

Yco, =
Mg

My " Yco* (1 — Xpx2) * Mco2

+r‘rx2'4'1T'Ré'Nq'Mco2

M
+ ¢ (Ecuacion 96)
Mg
Mg *Yco * (1 — Xry2) * Moy
Myz Yo,z — 1 ° Mc = _rrx2'4'T['Ré'Nq'M02
Yo, = mg (Ecuacién 97)
m .
YN, = azm—gYNZZ (Ecuaciéon 98)
m .
Yu,0 = % (Ecuacién 99)
g
m .
Vu, = aZTZHZZ (Ecuacién 100)
m ]
Yco = azm—yc0z (Ecuacion 101)

COMBUSTIBLE GAS NATURAL

Velocidad de movimiento de las corrientes del horno:

m
Vp = o, - (1— 1;) ‘- R2 (Ecuacién 102)
P t
—mg =7
Vg = 0, E-m-RZ (Ecuacion 103)
g t
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NUumero de particulas por area superficial

E - RZ
Np: R2
p

Flujo de piedra caliza a la entrada del horno vertical

my, - Mc,

m =
po . .
Xrx1f Ml Ycao

Flujo de gas natural alimentado al horno vertical

My, Hix1 * Ycao ™ Xexaf

Mgny =
& + Mco * Hrxe ™ Xrxof

McHh,

. (1 + egn)
)

Xrx5f " YCH,2 * (ers

Flujo méasico de aire alimentado por el fondo del aire

nozrx = § . nCH4rx5 +2: nCOrXG
m
mozrx — E . CHapys +2- Mo,y
Mg, 3 Mgy, Mco
Maz " Y0,z 2 ) Mgno * YcH,2 * Xrxsf 1L2. Mco ..
Mo, 3 Mcn, Mco

NcH, . = NCoye

rrlCH4rx5 mCOrxG
Mcy, Mco
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(Ecuacion 104)

(Ecuacién 105)

(Ecuacién 106)

(Ecuacion 107)

(Ecuacion 108)

(Ecuacion 109)

(Ecuacién 110)

(Ecuacion 111)



Mch, - Mco

Mco,,. . = M (Ecuacion
CH,
Mgpo " YcH,2 © Xrxsf© Mco * Xrxof ..
m = (Ecuacion
COrxe M
CH,
Myz * Yo,z 2 Mgny * YcH,2 * Xrxsf Mgp2 " YcH,2 " Xrxsf " Xrxef .
—_— = +2- (Ecuacion
Mo, 3 Mcn, McH,
Mgpo Y ' X 1 M
. gn2 CH,2 rx5f 0, .
m, =2- M 3 + Xpxof | - (1+e,) (Ecuacién
CH,

OzZ

Flujo masico de gas en la zona de precalentamiento
Mgy = Myy + Mgy + Mco,,produce rx1 — McH,,consume rx5 — M0, consume rx5
+ Mco,produce rx5 + My, 0,produce rx5 — Mco,consume rx6 — Mo, consume rx6

+Mco, produce rxs (Ecuacion

Myo * Ycao " Xrxif ' l\/ICOZ

Mcoproduce rx5 = M (Ecuacion
Ca
McH,,consume rxs = Mgn2 * YCcH,2 * Xrxsf (Ecuacion
3 s
NcH,,consume rx5 = E " 110,,consume rx5 (Ecuac10n
rrlCH4,consume rx5 3 mOZ,consume rx5 (Ecuacic’m
Mcy, 2 Mo,
Mgn2 " YcH,2 " Xrx5f 3 Mg, consume rx5 (Ecuacion
Mcy, 2 Mo,
_ 2- Mgno * YcH,2 ~ Xrxsf© MOZ E .y
Mg, consume rx5 = 3-M ( cuacion
CH,
NcH,,consume rx5 = Nco,produce rx5 (ECU&C]OH
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rnC}-L},consume rxs5 rnCO,produce x5

Mch,

lVICO

Mgn2 " YcH,2 " Xrxsf  Mco,produce rx5

Mcn,

lVICO

Mgn3 " YcH,2 * Xrxsf Mco

Mco,produce rx5 =

Mcy,

rlCH4,consume rxs — 2- nHZO,produce rx5

rnCH‘},consume rx5

=2

Mcn,

Mgpy " YcH,2 * Xrxs

mHz O,produce rx5

My, 0

my, O,produce rx5

McH,
My, 0,produce rx5 =

rrlCO,consume rxé6

mCO,consume rx6

Mgz * YeH,2 " Xrxst " MH,0

Mu,0

2 'MCH4

Mco produce rx5 * Xrx6f

Mgpo " YcH,2 " Xrxsf© Mco - Xrxof

1

Nco,consume rx6 = E "N, consume rx6

Mcn,

McQ,consume rxé6 _ InOz,consume rxe6

1VICO

2'1\/[02

Mgn2 * YcH,2 © Xrxsf* Mco " Xrxef " 2 MOZ

Mo, consume rx6 =

Mcy, " Mco

Nco,consume rx6 = 1'1C02,produce rx5

Mco,consume rxé6 _ mCOZ,produce rxeé

Mco

Mco,,produce rx5 =

Mco,

Mgnz * YeH,2 " Xrxst " Mco * Xrxef * Mco,

Mch, " Mco
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(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion
(Ecuacién

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

(Ecuacion

124)

125)

126)

127)

128)

129)

130)
131)

132)

133)

134)

135)

136)

137)

138)



_ 2- Mgno " YcH,2 © Xrxsf© MOZ
Mg, = Mgy + Mgpy — Mgpy " YcH,2 * Xrxs5f —
3 b MCH4

Mgz * YeH,2 “Xrxst " Mco  Mgn2 * YeH,2 " Xrxst - My, 0
_.l_
Mch, 2-Mcy,

Mg " YeH,2 * Xrxsf " Mco " Xrxef  Mgnz * YeH,2 * Xrxst " Mco " Xrxef * 2 * Mo,

Mcy, Mch, " Mco

Mgz * YeH,2 * Xrxst " Mco " Xrxef " Mco,

Mcy, - Mco
my, - - X -M
n po " Ycao " Xrxif CO, (Ecuacic')n 139)
MCa

Fraccion mésica de los componentes de la corriente gaseosa en la zona de

precalentamiento

Mgny * Yeu,2 * Xrxst " Mco * Xrxef * Mco,
Mayz " Yco,z " Mch, - Mco
Mg Mg

Yco, =

Mpo * Ycao " Xrxif MC02

+ Mea (Ecuacién 140)
Mg

2- Mgno " YcH,2 " Xrxsf© M02

Yo, = Myz " Yo,z 3 MCH4
0, — -
mg mg
Mgny " YcH,2 * Xrxsf Mco " Xrxef * 2 MOZ
MCH ) MCO
+ - (Ecuacién 141)
Mg
Myz " YcH,z — Mgn2 " YcH,2 ° Xrxsf .,
Yeu, = = g = (Ecuacién 142)
mg

Myz " Ycoz n Mgn2 " YcH,2 © Xrxsf© Mco

Yco =

mg Mch, - mg
Mgns " YeH,2 " Xrxst " Mco ™ Xrxef .,
— £ . (Ecuacién 143)
MCH4_ ' mg
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Mgp3 " YcH,2 ° Xrxsf* Mco * Xrxef

Myz " YH,0z — M
VH,0 = - CHs (Ecuacion 144)
g
m .
YN, = azm—YNZZ (Ecuacién 145)
g

Flujo mésico de gas en la zona de reaccion

Mgo = Myy + Mgp» + Mco,,produce rx1 — McH,,consume rx5 — Mo, consume rxs

+ mCO,produce rx5 + mHZO,produce rx5 — Mco,consume rx6 — moz,consume rx6

+mC02,produce rx5 (Ecuacion 146)

Mpo * Ycao * 1- erl) ) MCOZ
MCa

Mg = My, — Mgpz * YcH,2 " Xrxs T

2 Mgpy " Yeu,2 " Xrxs "Mo,  Mgnz " YeH,2 " Xrxs “Mco . Mgn2 " YeH,2 * Xrxs * Mu,0
- + +
3 . MCH4 MCH4 2 . MCH4_

Mgn2 *YcH,2 © Xrxs * Mco " Xrxe Mgn2 * YcH,2 © Xrxs * Mco " Xrxe " 2 MOZ
MCH4 MCH4 ’ MCO

Mgy " YcH,2 © Xrxs5 * Mco " Xrx6 * Mco,
Mch, " Mco

(Ecuacién 147)

Fraccion masica de los componentes de la corriente gaseosa en la zona de

reaccion

Myz " Yco,z n Mpo *Ycao * (1 - erl) ’ lv[COZ
m Mc, " mg

Yco, =
g

Mgn * YeH,2 * Xrxs * Mco " Xrxe * Mco,
Mch, * Mco " mg

(Ecuaciéon 148)
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Yo, = Maz Yo,z 2- Mgn2 " YcH,2 " Xrxs MOZ
02 - - L L
mg 3 MCH4 mg

Mgno " YcH,2 " Xrxs5 * MCO " Xrx6 2 MOZ

Mch, - Mco - mg

Maz " YcH,z — Mgn2 " YcH,2 " Xrx5
m

Ycu, =
g

Myz " Ycoz 4 Mgy, * Yen,2 * Xrxs " Mco

Yco =
mg 1\/[(:1.14 mg

Mgn2 * YcH,2 * Xrxs * Mco " Xrx6

MCH4 ' mg
m y Mgn2 " YcH,2 " Xrxs MHZO
az “ YH,0z — 2 M
CH,
YH,0 =
Mg
Y, = Myz " YN,z
N, —
mg
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ANEXO G. CINETICA DE LA REACCION POR GASIFICACION DEL CO,

La cinética de la reaccidn de gasificacion por CO, (C + CO, — 2CO) esta
controlada por diferentes mecanismos dependiendo de la temperatura: por debajo
de los 1473 K depende de la calidad del coque, principalmente su reactividad y de
la velocidad a la que se difunde el CO, hasta la superficie del coque y a través de
sus poros; a temperaturas por encima de los 1473 K la reaccion ocurre tan
rapidamente que el CO, no alcanza a difundirse por los poros del coque, por lo
que la velocidad esta controlada solo por la llegada de CO, a la superficie del
combustible, y por tanto, del area superficial de esta [17]. En las ecuaciones 154 y
155 se muestra la velocidad de la reaccion en la superficie del coque, r3;, y en el

interior de los poros, rs,, respectivamente en mol/m*.s.

31 = (0.99 "mg - Pél) ' (dq "mg - u_l)_OAI -Sc™3 - asq * Ceo, (Ecuacién 154)
dgs p .,
rys = Eq : M_‘i ‘ky "1 - asq - Co, (Ecuacién 155)

donde K, = Constante cinética de gasificacion [m®*mol-s]. La velocidad global de la
reaccion de gasificacion por CO, se obtiene estableciendo el mecanismo cinético
como un sistema de resistencias en serie. Esto se muestra en la ecuacion 156
[17].

'3 =T (Ecuacion 156)
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ANEXO H. REACCION DE GASIFICACION POR VAPOR DE AGUA

La velocidad de la reaccion de gasificacion por vapor de agua (C+H,O — CO+Hy)
esta controlada por la difusion del H,O hasta la superficie del coque, r41, y hacia
su interior a través de los poros, r4» [17]. La velocidad de reaccién de la debida a
estos mecanismos en mol/m®s se muestran respectivamente en las ecuaciones
157 y 158.

0.41

F41 = (0-99 "mg - pgl) ' (dq "mg ugl)_ .Sc™/3 - asq " Cu,0 (Ecuacién 157)

—32121
Tg

C

d
Iy = ﬁ -asq - 4.367 * 107 - expl l : (CH20)0'58 (Ecuacién 158)

La velocidad global de la reacciébn de gasificacion por H,O se obtiene
estableciendo el mecanismo cinético como un sistema de resistencias en serie.

Esto se muestra en la ecuacién 159 [17].

x4 = ﬁ (Ecuacic')n 159)

74



ANEXO |. CONSTANTES PARA HALLAR LA CAPACIDAD CALORIFICA DE
LOS GASES, LA ROCA CALIZA'Y LA CAL

Tabla 4. Constantes a, b, ¢ y d para hallar la capacidad calorifica de los
compuestos involucrados en el proceso [20].

Compuesto a B C D
CaCOs 12,572 2,637 -1073 - —3,120-10°
CaO 6,104 0,443 -1073 - —1,047 - 10°
CO; 5,457 1,045 1073 - ~1,157-10°
0, 3,639 0,506 - 1073 - —0,227 - 10°
H. 3,249 0,422-1073 - 0,083 - 10°
cO 3,376 0,557 - 1073 - —0,031-10°
H,O 3,470 1,450 - 1073 - 0,121 - 10°
N, 3,280 0,593 -1073 - 0,040 - 105
CH, 1,702 9,081-10° -2,164-10° -

Fuente: Introduccion a la termodinamica en ingenieria quimica.
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ANEXO J. VARIACION DE LA VISCOSIDAD DE LOS GASES CON LA

Tabla 5. Viscosidad de los gases involucrados en el proceso a diferentes

TEMPERATURA

temperaturas.
T [K] Hcoz [Pa*s] Hoz [Pa*s] Unz [Pa*s]
250 0,0000126 0,0000179 0,0000156
300 0,0000150 0,0000207 0,0000180
400 0,0000196 0,0000258 0,0000223
500 0,0000239 0,0000306 0,0000261
600 0,0000278 0,0000348 0,0000295
700 0,0000324 0,0000390 0,0000322
800 0,0000361 0,0000430 0,0000350
900 0,0000410 0,0000480 0,0000371
1000 0,0000455 0,0000515 0,0000399
1100 0,0000500 0,0000551 0,0000415
1200 0,0000542 0,0000588 0,0000441

Fuente: Perry manual del ingeniero quimico.

76




VISCOSIDAD DEL DIOXIDO DEL CARBONO

Figura 12. Variacion de la viscosidad del dioxido de carbono con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 6. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la viscosidad del

diéxido de carbono con la temperatura.

Orden de . )
» Funcion R
funcion
1 W= 4,3546004-1078 - T + 1,8744060 - 107° 0,9997
2 w=8,9355536-107"% - T? + 4,2270324 - 1073 - T + 2,2441556 - 10° 0,9997
u=4,5978900-107'°- T3 — 9,0614748 - 1072 - T? + 4,8695797 - 1078 - T
3 0,9997
+1,0651298 - 10°
u=—3,3330000-10""7-T* 4+ 1,0136945 - 10713 - T3
4 0,9999
—1,0688657 - 1071 - T? +8,8721210 - 1078 - T — 4,4002741 - 10~¢
. w=—3,0000000-1072°-T° + 6,5660000 - 10~*” - T* — 3,4695350 - 10~** - T3 0.9999
—1,9284617 - 107 - T? + 6,2602265 - 107% - T — 1,5467728 - 10~° '
W= 6,0000000- 10723 - T® — 2,7000000 - 107*° - T + 4,9419000 - 107 - T*
6 —4,1071486 - 107'3 - T3 + 1,5603526 - 107 - T# + 2,1688284 - 1078 - T 0,9999

+2,1670214 - 107

Fuente: Autores.
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VISCOSIDAD DEL OXIGENO

Figura 13. Variacion de la viscosidad del oxigeno con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 7. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la viscosidad del
oxigeno con la temperatura.

Orden de . )
y Funcion R
funcion
1 W =4,2937797-1078 - T + 8,4029158 - 107¢ 0,9971
2 i =—8,2593995-107'% - T? 4+ 54729294 - 1078 - T 4 4,9852102 - 10~° 0,9996
u=3,0818500-10""°- T3 — 1,4932015-107** - T? + 5,9036133 - 1078 - T
3 0,9996
+4,1949377 - 107°
n=—29335000-10"""-T* 4 8,8266685 - 10~'* - T*
4 0,9998
—1,0104424 - 1071° - T? +9,4269193 - 1078 - T — 6,1607823 - 1077
. L= 6,0000000-1072°-T° — 2,4786000 - 107*¢ - T* + 3,8865885 - 1073 - T3 0.9998
—2,9444431-107°-T% +1,5193236- 1077 - T — 6,9157931 - 10~° '
w = 5,0000000 - 1072 - T¢ — 2,0000000 - 108 - T + 3,3407000 - 10~*> - T*
6 —2,7601479 - 1072 - T3 + 1,1736933 - 107 - T? — 1,9068342 - 1077 - T 0,9999

+2,4183710-107°

Fuente: Autores.
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VISCOSIDAD DEL NITROGENO

Figura 14. Variacion de la viscosidad del nitrégeno con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 8. Funciones de orden 1-6 que describen la variacién de la conductividad del

oxigeno con la temperatura.

Orden de . 2
. Funcién R
funcion
1 n= 29373218 - 1078 - T 4+ 1,0332505- 1073 0,9828
2 p=-—1,4227230- 1071 -T2 + 496846631078 - T + 4,4453361 - 107 0,9987
= 1,4451548 - 10~* - T3 — 4,5516736 - 10~** - T? + 6,9880470- 1072 - T
3 0,9997

+7,3955784 - 1077

4 u=2,0800000- 10718 - T* + 8,4204500 - 107> - T®> — 3,9419980 - 1011 - T2 0.9997
+6,7385966 - 1078 - T + 1,0801783 - 107 '

5 u=1,5000000-1072° - T5 — 5,2693000 - 10~17 - T* + 8,3708883 - 10~ 1* - T3 0.9997
—8,7892576 - 1071 - T2 + 8,1838304 - 1078 - T — 4,9874319 - 10~ ,

u = 2,0000000 - 10722 - T — 1,0000000 - 1078 - T> + 1,6420000 - 10715 - T*
6 —1,4033387 - 10712 - T3 + 6,05446415 - 1071° - T2 — 7,9964560 - 1078 - T 0,9998
+1,4188230-107°

Fuente: Autores.
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VISCOSIDAD DEL MONOXIDO DE CARBONO

Figura 15. Variacion de la viscosidad del mondéxido de carbono con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 9. Funciones de orden 1-6 que describen la variacién de la viscosidad del

monoxido de carbono con la temperatura.

Orden de . 2
. Funcién R
funcion
1 pu = 3,0439309 - 107%-T +9,7450324 - 107° 0,9836
2 n=—1,3942064-10"* - T? 4+ 5,0343638- 1078 - T + 3,9758635 - 10~° 0,9978
u = 19904550 - 10~ .T3 — 57038047 - 10" -T2 4+ 7,8159934 - 1078 - T
3 0,9996

—1,1282170-107°

4 u=9,8250000- 10718 - T* — 8,6248470 - 10715 - T> — 2,8198050 - 1011 - T2 0.9997
+6,6359969 - 1078 - T + 4,8304881 - 1077 ,

5 u = —3,0000000-1072° - T5 + 1,3145000 - 1076 - T* — 1,7581313 - 10713 - 0.9997
T3 + 7,9441996 - 10711 - T? + 3,4266570 - 1078 - T + 3,9892606 - 107¢ ’

u = 1,0000000 - 10722 - T® — 7,0000000 - 10~*% - T + 1,2529000 - 1075 - T*
6 —1,1598718- 1072 - T3 + 5,3826140 - 107 % - T — 7,2807017 - 1078 - T 0,9997
+1,3708414 - 1075

Fuente: Autores.
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VISCOSIDAD DEL AGUA

Figura 16. Variacion de la viscosidad del agua con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 10. Funciones de orden 1-6 que describen la variacién de la viscosidad del

agua con la temperatura.

Orden de . 2
. Funcién R
funcion
1 = 3,6754545 - 107%-T—1,2076859 - 10~ 0,9997
2 i =1,0489510- 10713 -T2 + 3,6592346 - 1078 - T — 1,1554732 - 10~° 0,9997
n=—4,9922300 - 107%5-T3 +1,1684123 1071 - T2 + 2,8528483-1078 - T
3 0,9998
+4,6469590 - 1077
4 = —5,5360000-10"18-T* + 1,2128807 - 10~ ** - T3 — 6,7875394 - 10712 - T? 0.9998
+3,6622640-1078 - T — 7,2600338 - 1077 ,
. 1= —3,0000000- 1072 - T5 + 6,8540000 - 1078 - T* — 6,0152390 - 10715 - T3 0.9998
+5,6711019 - 1072 - T? 4+ 3,2655383 - 1078 - T — 2,6237647 - 1077 ’
1= 7,0000000-10723-T® — 3,4000000 - 10~° - T5 + 6,3841000 - 1076 - T*
6 —5,9986991 - 10713 - T3 + 3,0279438 - 1071° - T?2 — 4,1832476 - 1078 - T 0,9998

+7,0025026 - 107°

Fuente: Autores.
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VISCOSIDAD DEL METANO

Figura 17. Variacion de la viscosidad del metano con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 11. Funciones de orden 1-6 que describen la variacién de la viscosidad del

metano con la temperatura.

Orden de . 2
L, Funcién R
funcion
1 L= 2,6330303-10"8 T + 3,441211 -10°° 0,9983
2 = —3,4090909 - 1072 - T2 + 3,19426893939 - 1078 - T + 1,4125431 - 10~° 0,9994
p=-2,0202000 - 107%5-T3 +1,5796970- 107 - T2 + 2,8132128-1078- T
3 0,9994

+2,2956849 - 107°

4 u=1,4860000- 1017 - T* — 5,0948700 - 10~ ** - T + 5,8946606 - 1011 - T2 0.9995
—5,4720158- 10712 T + 7,1257105 - 10~ '

: u = 4,0000000-102° - T> — 1,3288000 - 10~ ¢ - T* + 1,8301018 - 10713 - T3 0.9995
—1,1836967 - 1071% - T? + 6,4001950 - 1078 - T — 1,6417145 - 107 '

uw=—7,0000000- 10723 - T® + 4,0000000 - 10~% - T
6 —8,5170000 - 107%¢ - T* + 9,2300090 - 1073 - T® — 5,3153353 - 1071° - T? 0,9995
+1,8229541-1077-T —1,5178882 - 107

Fuente: Autores.
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ANEXO K. VARIACION DE LA CONDUCTIVIDAD DE LOS GASES CON LA
TEMPERATURA

Tabla 12. Conductividad de los gases involucrados en el proceso a diferentes

temperaturas.
T[K] | Keoz W/(M*K)] | Koz W/(M*K)] | Knz [W/(mM*K)]
311 - 0,0093 0,0096
339 - 0,0138 0,0139
366 0,0094 0,0183 0,0183
394 0,0130 0,0226 0,0222
422 0,0166 0,0266 0,0259
450 0,0204 0,0298 0,0293
478 0,0243 0,0330 0,0327
505 0,0283 0,0363 0,0359
533 0,0325 0,0412 0,0389
589 0,0407 0,0473 0,0446
644 0,0481 0,0528 0,0498
700 0,0551 0,0589 0,0548
755 0,0618 0,0649 0,0597
811 0,0682 0,0710 0,0647
922 0,0800 0,0820 0,0760

Fuente: Perry manual del ingeniero quimico.
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CONDUCTIVIDAD DEL DIOXIDO DE CARBONO

Figura 18. Variacion de la conductividad del diéxido de carbono con la

temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 13. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la conductividad

del dioxido de carbono con la temperatura.

Orden de ] 5
. Funcién R
funcion

1 k =0,0001071-T — 0,0377747 0,9971

2 k = —4,1800246 - 1078 - T2 + 0,0001833 : T — 0,0530470 0,9996
k = —9,1802000- 1071 - T + 1,3478803 - 1077 - T2 + 7,5030098 - 10> - T

3 0,9998
—0,0329848
k = 4,7600000 - 10713 - T* — 1,3076360 - 107° - T3 + 1,2625904 - 1076 - T2

4 1,0000
—0,0003740 - T + 0,0327477
k = —5,0000000 - 107%¢ - T5 4+ 1,9700000 - 10712 - T*

5 1,0000
—3,1588100-107%- T3 +2,3804784 - 107 - T2 — 0,0007029 - T + 0,0704420
k = 1,0000000 - 1017 - T® + 4,3000000 - 10~** - T> — 6,5662000 - 10~ - T*

6 +5,1244334-1078 - T3 — 2,1744906 - 10> - T2 4+ 0,0048877 - T — 1,0000
0,4584140

Fuente: Autores.
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CONDUCTIVIDAD DEL OXIGENO

Figura 19. Variacion de la conductividad del oxigeno con la temperatura.
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Tabla 14. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la conductividad

del oxigeno con la temperatura.

Orden de ) )
y Funcién R
funcion

1 k =0,0001823 - T — 0,0242072 0,9945

2 k = —4,7482450- 1078 - T2 4+ 0,0001750 - T — 0,0396140 0,9992
k =8,0791000 - 1071 - T3 — 1,9528877 - 10~7 - T? + 0,0002599 - T

3 0,9997
—0,0548723
k = —1,5400000 - 10713 - T* 4+ 4,5778600 - 1071° - T3 — 5,2705952 - 10~7 - T?

4 0,9997

+0,0003838 - T — 0,0713837

k = 1,0000000 - 1077 - T5 — 1,9900000 - 10~*3 - T* + 5,1130100 - 1071° - T3
5 0,9997

—5,5748153 - 1077 - T? + 0,0003922 - T — 0,0722667

k = —1,0000000 - 1077 - T® + 3,8000000 - 10~** - T> — 5,6315000 - 1071 -
6 T* 0,9997

+4,3182203 - 1078 - T3 — 1,8309094 - 1075 - T? + 0,0042199 - T — 0,4063668

Fuente: Autores.
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CONDUCTIVIDAD DEL NITROGENO

Figura 20. Variacion de la conductividad del nitrdgeno con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 15. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la conductividad

del nitrégeno con la temperatura.

Orden de

. Funcion R?
funcion

1 k =0,0001059 - T — 0,0195921 0,9915

2 k = —5,0435117 - 1078 - T? + 0,0001663 - T — 0,0359570 0,9981
k = 1,5559000 - 10-19 - T3 — 3,3508551 - 107 - T2 + 0,0003299 - T

3 1,0000
—0,0653419
k = 5,9000000 - 10~ - T* + 1,1369000 - 10~* - T3 — 2,0816585 - 107 - T?

4 1,0000

+0,0002825 - T — 0,0590254

k =2,0000000 - 10~¢ - T5 — 5,9400000 - 10~ - T* + 7,7942900 - 10710 - T3
5 1,0000

—6,4478843 - 1077 - T? + 0,0004023 - T — 0,0716992

5 k = —3,0000000 - 10~° - T® + 1,0000000 - 10~*% - T> — 2,2450000 - 10712 - T* 1.0000
+2,0345050 - 107? - T* — 1,1669152 - 107° - T? 4+ 0,0005149 - T — 0,0815261 ’

Fuente: Autores.
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CONDUCTIVIDAD DEL MONOXIDO DE CARBONO

Figura 21. Variacion de la conductividad del monoxido de carbono con la

temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 16. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la conductividad

del monoxido de carbono con la temperatura.

Orden de . 2
. Funcién R
funcion
1 k = 5,4568100- 1075 T 4+ 0,0124228 0,9939
2 k = —5,0956939 - 107° - T? + 7,0922600 - 1075 - T + 0.0046641 0,9998
k =1,1867930- 1072 - T3 — 1,0920768 - 108 - T? + 7,8396400- 107> - T
3 1,0000
+0.0023697
k = 2,3500000- 1076 - T* — 4,0963700 - 10713 - T3 — 7,4161611 - 107° - T2
4 1,0000
+7,5638000 - 107 - T + 0,0029941
. k = —6,0000000 - 10~*° - T> 4+ 5,2390000 - 10~ - T* — 1,565808 - 10~ 1 - T3 10000
+1,2845752-1078 - T? + 6,4298900 - 10~° - T + 0.0050586 ,
k = 2,0000000 - 10722 - T® — 3,0000000 - 1078 - T> 4+ 1,4784000 - 10~ 1% - T*
6 —3,3406632- 10711 - T3 4+ 29207970 - 1078 - T2 + 5,7359300- 107> - T 1,0000
+0.0060975

Fuente: Autores.
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CONDUCTIVIDAD DEL METANO

Figura 22. Variacion de la conductividad del metano con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 17. Funciones de orden 1-6 que describen la variacion de la conductividad

del metano con la temperatura.

Orden de

3 Funcién R
funcion

1 k = 0,0002788 - T — 0,0805575 0,9850

2 k = 3,3110037 - 10~7 - T? — 3,4633051 - 107> - T — 0,0097847 0,9989
k = —4,5080200-1071°- T3 4+ 9,7592635- 107 - T?> — 0,0003330 - T

3 0,9991
+0,0347835
k = —6,1930000- 10712 - T4 +1,1317826 - 1078 - T3 — 7,2386090 - 1076 - T?

4 0,9994

+0,0021612 - T — 0,2430035

k =9,1000000 - 10~** - T5 — 2,2246500 - 1071° - T* + 2,1363133-1077 - T3
5 0,9997

—0,0001004 - T? + 0,0232357 - T — 2,1190086

5 k = —5,0000000 - 107¢ - T® + 1,4940000 - 1072 - T> — 1,8581900 - 10~? - T* 0.9997
+1,2176919 - 107¢ - T®* — 0,0004426 - T? + 0,0846267 - T — 6,6474237 ’

Fuente: Autores.
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CONDUCTIVIDAD DEL AGUA

Figura 23. Variacion de la conductividad del agua con la temperatura.
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Fuente: Autores.

Tabla 18. Funciones de orden 1-6 que describen la variacién de la conductividad

del agua con la temperatura.

Orden de ] )
. Funcién R
funcion

1 k =—-0,0009591 T + 0,7376624 0.9612

2 k = 1,0445107 - 1075 - T? — 0,0137546 - T + 4,4812317 1.0000

3 k =—6,6278455-107% - T3 + 0,0001327 - T? — 0,0871109 - T + 18,7832055 1.0000
k =2,1334300-1071°- T4 —5,9011881-10~7 - T3 + 0,0006067 - T?

4 1.0000
+0,2743165 - T + 46,0099389

. k = 2,0000000 - 10~*2 - T5 — 5,7980000 - 10~° - T* + 6,7003527 - 107° - T3 1.0000
—0,0037554 - T? +1,0129334 - T — 103,8551492 '

6 k = —5,0000000 - 10~** - T® + 1,8000000 - 107° - T5 — 2,7646500 - 107 - T* 1.0000
+0,0002228 - T3 — 0,0998276 - T? + 23,5430897 - T — 2281,7745755 '

Fuente: Autores.

89




