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Resumen y Abstract IX

Resumen

En la presente tesis se presentan dos modelos desarrollados para un horno rotatorio de
cemento operado bajo los procesos de combustidon de carbdn con aire y oxicombustion.
El primer modelo fue desarrollado mediante herramientas de dinamica de fluidos
computacional (CFD) y permitié evaluar la energia aportada hacia la carga, logrando una
caracterizaciéon de la intensidad de radiacion de los gases y particulas de carbén en cada
uno de los procesos. El segundo modelo, desarrollado como complemento del primero y
con el que se obtuvo informacion detallada de la transformacién de la carga mediante el
proceso de descarbonatacion, fue incorporado en el software FORTRAN® y resuelto

mediante el método de Gear [1].

Los resultados de las simulaciones muestran las bondades que la tecnologia de
oxicombustion brinda al proceso productivo del cemento cuando parte de los gases de
combustién son recirculados. La longitud de las llamas se acortan y el aporte de energia

se aumenta favoreciendo el proceso productivo.

Es prudente seguir investigando en esta tecnologia con el fin de mejorar y refinar
aspectos técnicos que permitan reducir costos de capital y hagan atractiva a la industria

la inversion.

Palabras claves:

Oxicombustion

Dindmica de fluidos computacional
Modelado

Recirculacion de gases

Descarbonatacion
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Abstract

In the present thesis two models were developed for a Cement Rotary Kiln, operated by
coal combustion with air and oxy-fuel combustion. The first model was developed through
Computational Fluid Dynamics (CFD) tools and it allows to evaluate energy contribution
provided to charge in order to achieve gases and coal particles radiation intensity in each
process. The second model was developed as complement of the first one and it was
used to obtain detail information about charge conversion through decarbonation process
then, it was incorporated in FORTRAN® and solved with Gear’s Method [1].

Simulation results show the benefits that oxy-fuel technology with flue gas recirculation
could provide in cement industry. In this process a flame densest due to its short length is

obtained. This high energy density encourages the production process.

In order to make the oxy-fuel process more attractive to the investment industry,
is prudent to continue research in this technology to improve and refine the technical

aspects that allow reduction of capital costs.
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Introduccidén

El proceso productivo del cemento requiere grandes cantidades de energia, cerca del 2%
del consumo de energia primario y entre el 6-7% del uso de energia industrial global es
consumido en este proceso productivo [2]. A este gran consumo energético se suma las
grandes cantidades de CO, enviadas al ambiente generadas en la combustién de los
combustibles utilizados y en el proceso de transformacién de la materia prima.

Son numerosos los investigadores e institutos de investigacion que tienen en desarrollo
proyectos en donde profundizan en temas de energias alternativas, procesos energéticos
mas eficientes o nuevas energias alternativas [3-6], con el objetivo de mitigar en gran
medida los efectos ambientales ocasionados por los procesos térmicos convencionales
con combustibles fosiles y aumentar las eficiencias de estos procesos. Estos proyectos
de investigacion son apoyados en gran medida por entidades gubernamentales y por
grandes industrias de gran consumo energético como cementeras y termoeléctricas que
se ven ampliamente favorecidas por los resultados que de estos proyectos se obtengan
[2, 5-7].

En la empresa ARGOS (cementera lider en Colombia y quinto productor en América
Latina) la produccién de cemento se realiza mediante el proceso de combustion de
carbdén con aire. En este proceso se emite CO, al ambiente, contaminantes generados
como consecuencia del nitrbgeno presente en el aire y presenta altos costos de
produccién por los altos costos de los combustibles. Es por esta razén que la empresa,
apoyada en su departamento de investigacion y desarrollo, le apuesta a nuevos

panoramas energéticos que impacten en el campo econdémico, social y ambiental.

A partir del interés de la industria ARGOS por mejorar sus procesos productivos, el grupo
de investigacion TAYEA, perteneciente a la Facultad de Minas de la Universidad
Nacional de Colombia sede Medellin, decidio investigar las bondades del proceso de
oxicombustion por ser uno de los temas actuales en desarrollo y de impacto en procesos

de producciéon de cemento. Este proceso de combustion ha mostrado tener resultados
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optimistas encontrados en pequefias pruebas de laboratorio y modelos desarrollados
para su evaluacion en lo que se refiere al tema energético y al tema de impacto
ambiental [8-17].

En proceso de oxicombustion consiste en alimentar oxigeno puro en lugar de aire para la
combustion del carbon. El oxigeno es separado del nitrégeno en una unidad de
separacion de la que se pueden obtener purezas entre 95-97%. Como consecuencia de
este aumento en la concentracion de oxigeno, la concentracion de didxido de carbono es
incrementada significativamente, pudiendo presentarse un alto impacto en los procesos
de transformacion de la caliza. Las temperaturas obtenidas al interior del horno en la
zona de sinterizacion aumentan respecto a la combustién con aire, pero, por medio de la
recirculaciéon de gases producidos en la combustién, esta temperatura puede ser
controlada [5]. La recirculacion de los gases de combustion es un parametro
determinante para ajustar la temperatura de la llama. Un esquema del proceso es
mostrado en la Figura I-1.

Figural-1:  Esquema del proceso de oxicombustién con recirculacion de gases

aire Nitrégeno

Recirculacion de
gases

Oxigeno . .
9 Gas enriquecido
Proceso de > con CO:
Carbon clinkerizacion
Materia clinker
prima

La mayor disponibilidad de oxigeno presente en el proceso hace que mejore la ignicion y
la combustion de las particulas. Los mayores niveles de diéxido de carbono mejoran el
aporte de energia por radiacion desde el gas hacia la carga debido a las propiedades
térmicas del di6xido de carbono. Estas mayores concentraciones del diéxido de carbono,
de hasta un 80% [5], abre nuevas lineas de investigacion en el tema de captura de este
componente con el fin de eliminar o mitigar las emisiones al ambiente. El proceso de
captura de diéxido de carbono, se hace mas manejable cuando las concentraciones

aumentan.
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Conocidos los potenciales beneficios que puede llegar a generar el proceso de
oxicombustion en una planta de produccibn de cemento y las dificultades de
implementarlo en una planta, llevé a trazar como objetivo de este trabajo de
investigacion, modelar y simular el proceso de oxicombustién en un horno de cemento.
Para llevar a cabo este objetivo, se estudiaron los flujos energéticos entre los gases de
combustién y la materia prima bajo diferentes niveles de recirculacion, analizados
mediante simulaciones por dinamica de fluidos computacional (CFD), se analiz6 también
por medio de un segundo modelo, la descarbonatacion de la caliza cuando la
recirculacion de gases fue variada. Algunas propiedades adicionales del proceso, como

la longitud de llama fueron evaluadas también.

En el modelo CFD no se pudo analizar el proceso de descarbonatacién de la caliza
debido a la forma de modelar el sélido en la parte inferior del horno (materia prima), ya
gue por simplicidad, se supuso que no tenia desplazamiento en el horno y no presentaba
reacciones quimicas. Esta limitante llevé a plantear un segundo modelo fenomenolégico
del horno de cemento con tres fases en consideracién: Dos fases continuas y una fase
dispersa. El gas y la materia prima conforman las fases continuas y la fase dispersa la
compone las particulas de carbén. Este modelo constituyé un gran complemento para el
modelo CFD, ya que permitié obtener perfiles de las reacciones de descarbonatacion de
la caliza para diferentes recirculaciones de gases, la temperatura axial en el sélido, la
concentracion de especies en el gas y la variacion de las propiedades de las particulas
de carb6n durante la combustion. Los resultados obtenidos en los modelos fueron

comparados con datos experimentales reportados en la literatura [11, 18].

Este trabajo de investigacion, partié del estudio de los trabajos realizados en el afio 2009
para la empresa ARGOS [19, 20] por parte de la Universidad Nacional de Colombia sede
Medellin, en donde se estudi6 la sustitucién de la combustion de carbén con aire por la
combustién de un gas pobre, generado en un proceso de gasificacion, como fuente

energética para la produccién del cemento.

Las condiciones iniciales para las simulaciones realizadas del proceso de oxicombustion,
fueron obtenidas a partir de un modelo termodindmico global desarrollado con este fin.
Este modelo arrojo informacién de las temperaturas y flujos masicos de las corrientes

gaseosas consideradas en el horno y las concentraciones de las especies en cada una



4 Modelado y simulacién de un proceso de oxicombustion en un horno de la
industria cementera

de ellas. Esta informacion obtenida del modelo global fue complementada por datos

reales de operacién brindados por el personal de ARGOS.

Para realizar el analisis de transferencia de energia por radiacion en el segundo modelo
desarrollado, se utilizé la herramienta de libre acceso RADCAL [21]. En este software se
evalud la incidencia del CO, y del H,O en la intensidad de radiacién variando la
temperatura del gas. La radiacién de las particulas soélidas al interior del horno fue

también analizada con este software.

El presente trabajo esta dividido en 4 capitulos. En el primer capitulo se describe la
geometria del sistema, las consideraciones para el mallado, los modelos matematicos
utilizados, los pardametros caracteristicos de la simulacion y las consideraciones

necesarias para la soluciéon del sistema.

En el segundo capitulo se presenta la descripcién de un segundo modelo desarrollado
como complemento al modelo presentado en el primer capitulo. Se muestran los modelos
matematicos utilizados para el modelo, consideraciones realizadas para las simulaciones,

estudio de independencia de malla y la solucion del sistema de ecuaciones.

El tercer capitulo presenta los resultados y analisis de los resultados obtenidos en ambos
modelos y se discute las implicaciones de una eventual implementacién de la

oxicombustion en el proceso productivo del cemento.

El cuarto capitulo presenta las conclusiones mas relevantes de la investigacion
desarrollada y algunas sugerencias de temas de investigacion que son considerados

prometedores en el panorama industrial.
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1.Estado del arte

En este capitulo se describen brevemente algunos estudios en el area de oxicombustion.
Se ha separado el tema en tres aspectos: temas que tratan la oxicombustion en la
industria, modelos matematicos y lo relacionado con los costos de inversion de la

tecnologia.

1.1 Oxicombustion en laindustria

La aplicacion del proceso de oxicombustion con recirculacion de gases de combustion
con fines de reducir las emisiones de CO,, ha sido estudiada predominantemente por el
sector energético en los Ultimos afos [5]. Luego de encontrar resultados prometedores
en ensayos a escala piloto, la compania eléctrica Sueca Vattenfall Europe, construy6 una
planta a escala piloto con la techologia de oxicombustién para generacion de energia [5].
Esta planta fue concebida con separacién criogénica de aire con purezas de hasta 99.5%
y con una planta de separacion del CO,. La planta cuenta con una capacidad de 30 MW.
La compafia planea para el afio 2015 tener en funcionamiento una planta a gran escala
y enfocarse en temas de optimizacion e identificacibn de puntos criticos en estas

mayores escalas.

Las investigaciones realizadas en el sector termoeléctrico constituyen un gran punto de
inicio para el sector cementero. Experimentaciones se han llevado a cabo en la industria
del cemento en estados unidos teniendo como objetivo principal el incremento de la
capacidad productiva. Industrias cementeras Alemanas han desarrollado pruebas con
esta tecnologia de oxicombustién con miras a emplear combustibles de menor poder
calorifico. Debido a la ausencia de Nitrégeno que no debe ser calentado en los gases
oxidantes, la temperatura adiabatica de combustiébn aumenta y la llama se acorta y se
vuelve mas brillante [13]. Un aumento en la capacidad del horno de entre 20-50% ha sido
reportado con aumentos de oxigeno del 30-35%. Otras experiencias han mostrado que el
enriquecimiento de oxigeno en la combustion con aire esta limitado a una concentracion
de oxigeno entre 23-25% [14, 22]. Esta limitacion se debe a dafios producidos en el
refractario del horno en la zona de sinterizacién y a altas emisiones de NOx por el

incremento de temperatura [23].
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Liu et al [16], investigaron experimentalmente el comportamiento de la combustion de
carbon pulverizado con aire y con combinaciones de oxigeno y diéxido de carbono en un
pequefio horno de 20 kW de 193 milimetros de diametro interno y 3 metros de longitud.
En este estudio se compararon perfiles de temperatura de los gases, perfiles de
composiciones, emisiones de especies como NOx, SO, y CO. En estas pruebas
experimentales se evaluaron ocho diferentes medios de combustién, uno de ellos fue la
combustién con aire, y siete variando la concentracion de oxigeno desde 21 hasta 35% y
combinando la alimentacién de estos gases en las entradas primarias y secundarias. Se
encontraron buenos resultados con gases oxidantes compuestos con 30% de oxigeno y
70% de dioxido de carbono.

Tang et al [24], estudiaron también las caracteristicas de la combustion de carbén en una
mezcla de oxigeno y diéxido de carbén en un horno vertical de 0.3 MW en donde se
evalué la transferencia de calor, la formacion de sulfuros, 6xidos de Nitrégeno,
composicion del gas de combustién. Las pruebas fueron realizadas variando el oxigeno
hasta un maximo de 35% y teniendo como base de comparacién la combustién con aire.
En este estudio se obtuvieron conclusiones similares a las obtenidas por [16] en la
concentracion de oxigeno pero como conclusion adicional, se encontré6 que las
condiciones de la combustién con oxigeno favorecen considerablemente la transferencia

de calor al interior del horno.

Suda et al [17], realizaron un estudio experimental para determinar la velocidad de
propagacion de la llama cuando se opera con el proceso de oxicombustion. Las
mediciones fueron realizadas con camaras de alta velocidad. Tres tipos de carbon con
diferentes cantidades de material volatil fueron utilizados para los ensayos, al igual que
tres mezclas diferentes de gases oxidantes (Ar/O,, CO./O, y N,/O;), manteniendo
constante la concentracion de oxigeno en 40%. Se encontré6 que la velocidad de
propagacion de la llama en atmosferas de CO,/O, se reduce de 3 a 5 veces cuando se

comparé con la obtenida con la atmésfera de N,/O».

Zeman [25], analizé una propuesta de un disefio para implementar un proceso de
oxicombustion en una planta industrial para la transformacién de clinker. En este trabajo
se analizaron cada uno de los componentes y procesos involucrados en el disefio de la

planta como recirculacién de gases, unidad de generacion de O,, descarbonatacion en el
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Clinker, precalentadores de gases, estacion para la captura y almacenamiento de CO, y
compresion posterior a la captura. Como resultado de este estudio se encontraron
conclusiones interesantes como el incremento de eficiencia de la planta debido a la
recuperacion de energia de los gases de combustion, pero por otro lado, un incremento
en el consumo eléctrico de la planta se presenta debido a los componentes adicionales

para operar con el nuevo proceso.

1.2 Modelos y simulaciones en la industria

Chui et al [26], implementaron un modelo CFD para evaluar la combustion en un horno
vertical de 0.3 MW a escala piloto con variaciones del gas oxidante y con dos tipos
diferentes de quemadores. Las variaciones en el gas oxidante consistieron en modificar
el enriguecimiento del oxigeno y la recirculacién de los gases. Esta herramienta fue
utilizada para evaluar la combustién, la transferencia de calor y la formacion de especies
contaminantes en la combustion. Como resultado de este estudio se encontraron buenas

predicciones por parte del modelo CFD en temperaturas, produccion de CO, 02 y NO.

Andersson et al [10] estudiaron el aporte energético por radiacion en el proceso de
oxicombustion, teniendo como base la combustién con aire y desarrollaron un modelo
para obtener la radiacién en cada caso simulado. Durante el estudio, parametros como la
fraccidn molar del oxigeno (25% — 29%) y la recirculacion de gases de combustion fueron
variados. Las validaciones de este estudio fueron realizadas en un horno vertical de 100
kW y los resultados obtenidos de las simulaciones tuvieron un buen ajuste con los datos
experimentales. Los autores concluyeron que la recirculacién de gases de combustion es
un parametro que rige las condiciones de operacién del proceso de oxicombustion,
siendo posible controlar la temperatura y la intensidad de radiacién con variaciones de la

recirculacion de gases.

Nikolopoulos et al [27] realizaron una investigacion por medio de un modelo
tridimensional para comparar los procesos de combustion de carbén con aire y con
oxigeno. El modelo fue aplicado a un horno vertical del que se obtuvieron datos
experimentales del proceso con aire con buenas similitudes con el modelo CFD también
para el aire. En el estudio se compararon temperaturas en el horno, componentes en el

gas, velocidades del gas y transferencia de calor. Se encontraron buenos resultados que
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favorecen la combustidén con oxigeno en cuanto a transferencia de calor, temperaturas y

produccién de componentes perjudiciales se refiere.

Al-Abbas et al [8], realizaron un estudio por CFD de los procesos de combustion con aire
y con oxigeno con el fin de encontrar las propiedades de la llama basandose en las
temperaturas en la longitud axial del horno, velocidades de los flujos, concentraciéon de
especies en los gases generados y consumo de particulas de carbdn en el proceso de
combustion. Las validaciones de este trabajo fueron realizadas en un horno de 100 kW a

escala de laboratorio con buenas similitudes con el modelo.

1.3 Costos

Institutos como Energy Cement Research Academy (ECRA) han realizado
investigaciones en el tema de captura de diéxido de carbono [5, 7]. Estas investigaciones
han permitido concluir que uno de los procesos mas favorables para la captura de este
componente es el proceso de oxicombustién, debido a las grandes concentraciones de
diéxido de carbono que se generan en la combustion. Esta alta generacién hace mas

eficiente el proceso de captura.

Durante el desarrollo de estas investigaciones, los costos de implementacion de plantas
de cemento fueron evaluados a profundidad y se compararon con los costos de
implementacién y de operacion de una planta de cemento operada con el proceso

convencional de combustién y operada con la tecnologia en desarrollo de oxicombustion.

Los costos evaluados para una planta convencional de cemento dimensionada para un
millébn de toneladas de cemento por afio y proyectada para 25 afios de operacion, se

muestran en la Tabla 1-1.

Ademas de estos costos de equipos mecanicos y eléctricos, se tuvieron en cuenta costos
adicionales como: Disefio e ingenieria, gastos de construccién y montajes, contingencias,

impuestos, etc. Los costos adicionales se muestran en la Tabla 1-2.
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Tabla 1-1:
(5].

Costos de equipos mecénicos y eléctricos para una planta convencional

.Seccion del proceso de la planta

Costos (€M)

Trituracion y mezclado de materia prima 5.83
Molienda y homogenizacion 27.18
Pre-calentador 6.2
Pre-calcinador 0.5
Horno rotatorio 12
Enfriador de cemento 25.3
Preparacion del carbén 5
Preparacion del coke de petroleo 5
Molienda del cemento 20
Embalaje y carga del cemento 13
TOTAL 120
Tabla 1-2: Costos adicionales en montaje y construccién en una planta convencional

[5].

Descripcion Costos (€M)
Disefio e ingenieria 42
Construccion 48
Contingencia 12
Impuestos 5
Otros costos 37
TOTAL 144
Tabla 1-3: Costos de operacién de un planta convencional [5].
Descripcion Costo gnitario Consumo Costos por afio
(€/unidad) (€EM/afo)
Caliza 3/t 1.245.973 t/afio 3.74
Arena 50/t 7.473 t/afio 0.37
Oxido de hierro 50/t 7.473 t/afio 0.37
Yeso 10/t 40.000 t/afio 0.4
Carbén 65/t 0.0633 Mt/afio 411
Coque de petroleo 80/t 0.0319 Mt/afio 2.55
Materiales diversos 1.15
Energia 0.05/kWh 80.809 MWh/afio 4.04
Agua para el proceso 0.1/t 240.000 t/afio 0.02
TOTAL 16.76
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La Tabla 1-3 contiene los costos de operacion derivados de los elementos consumibles
asociados con 330 dias de trabajo al afio en la planta de cemento considerada para el

analisis.

La contribucién de los costos fijos a los costos de operacion de la planta son mostrados
enla Tabla 1-4.

Tabla 1-4: Costos fijos en una planta convencional [5].

Descripcion Costos por afio (€M/aio)
Mantenimiento 9.4
Trabajo operativo 3.2
Supervisién 0.6
Administracién y gastos generales 1.2
Tasas locales 2.4
Seguros 2.4
TOTAL 19.1

Tabla 1-5: Costos de equipos mecanicos y eléctricos para una planta operada con

oxicombustion [5]

Seccibn del proceso de la planta Costos (€M)
Trituracién y mezclado de materia prima 5.83
Molienda y homogenizacion 24.78
Horno de precalentamiento 2.5
Pre-calcinador Pre-calentador 3.7
Pre-calcinador 0.5
Horno rotatorio 12
Enfriador de cemento 25.3
Preparacion del carbén 5
Preparacion del coke de petrdleo 5
Molienda del cemento 20
Embalaje y carga del cemento 13
Unidad de recuperacion de calor 3.9
Unidad separadora de aire 9
Recirculacion 15
Precipitador electrostatico 1.8
Purificacién y compresion de CO, 7.6
TOTAL 145.8




Introduccién 11

Estos costos estimados para una planta de cemento convencional fueron comparados
con la estimacién de los costos para una planta con la misma capacidad de produccion
operada con oxicombustion. Los costos de equipos mecanicos y eléctricos se muestran
enla Tabla 1-5.

Los costos de montajes, disefio e ingenieria, impuestos, etc., se muestran en la Tabla
1-6.

Tabla 1-6: Costos adicionales en montaje y construccion de planta operada con

oxicombustion [5]

Descripcion Costos (€M)
Disefio e ingenieria 51
Construccion 59
Contingencia 17
Impuestos 6
Otros costos 49
TOTAL182

Costos adicionales de operacion bajo las mismas consideraciones de la planta

convencional (330 dias de trabajo por afio) son mostrados en la Tabla 1-7.

Tabla 1-7: Costos de operacion de planta operada con oxicombustién [5]

Descripcion Costo gnitario Consumo Costos por afio
(€/unidad) (€EM/afno)
Caliza 3/t 1.256.739 t/afio 3.77
Arena 50/t 7.542 t/afio 0.38
Oxido de hierro 50/t 7.542 t/afio 0.38
Yeso 10/t 40.000 t/afio 0.4
Carbén 65/t 0.07121 Mt/afo 4.68
Coque de petréleo 80/t 0.0271 Mt/afio 2.17
Materiales diversos 1.15
Energia 0.05/kWh 174.562 MWh/afio 8.73
Agua para el proceso 0.01/t 1.7 Mt/afo 0.04
TOTAL 21.7

Los costos fijos de operacion de la planta con oxicombustién se muestran en la Tabla
1-8.
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Tabla 1-8: Costos fijo de planta operada con oxicombustion [5]

Descripcion Costos por afio (€EM/ano)

Mantenimiento 10.7

Trabajo operativo 4
Supervisiéon 0.8
Administracion y gastos generales 1.4

Tasas locales 2.9

Seguros 2.9

TOTAL 22.8

La disminucion de emisiones de CO, como consecuencia del proceso de captura
produce, a su vez, una disminucién en los costos de produccién. Para el proceso
convencional, se estima una produccion de CO, de 0.728 toneladas por tonelada de
cemento producido, esto quiere decir que en un afio productivo se estarian emitiendo
728.422 toneladas de CO, al ambiente. Cuando se cuenta con la planta de captura de
CO, se calcula una captura del 64%, esto es, un total de 465.014 toneladas de CO,
seran capturadas al afio, mientras 282.853 toneladas serdn emitidas al ambiente. De
esta forma, la ganancia por dejar de emitir CO, al ambiente sera de 40.2 € / t CO,

acompafiado de un coste de 34.3 € / t CO, capturada en el sistema.

La Tabla 1-9 muestra una comparacion de los items considerados en el calculo de los

costos de la planta.

Tabla 1-9: Tabla comparativa de costos [5]

. Planta Planta
Unidad . . .,
convencional | oxicombustién

Equipo eléctrico y mecéanico €M 120 145.8
Ingenieria y Montaje €M 144 182
Total costo inversion €M 264 327.8
Costos de operacion €M/ano 16.76 21.7
Costos fijos €M/ano 19.1 22.8

De acuerdo a los costos estimados para las plantas, se obtuvo un valor del costo de
produccion del cemento en cada uno de los procesos. Este costo se muestra en la Tabla
1-10.
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Tabla 1-10: Comparacién del costo de produccién del cemento [5]

Tipo de planta Costo productivo (€/t)
Planta convencional sin captura de CO, 65.6
Planta con oxicombustion y captura de CO, 81.6

Cabe mencionar que, a pesar de que la conclusion del estudio de los costos dio al
proceso de oxicombustion como una opcién que necesita ser mas desarrollada e
investigada como consecuencia de sus grandes costos en la actualidad, la estimacion de
costos no contempl6é ahorros energéticos del proceso debido a los incrementos en los
flujos de calor al interior del horno entre el gas y la carga cuando es operado con esta
tecnologia.






2.Modelo Matematico 3D para el horno de
cemento

En este capitulo se presenta el modelo y la simulacion realizada, por medio de dindmica
de fluidos computacional, a un horno de cemento operado bajo los procesos de
combustién de carbon con aire y oxicombustion. En la simulacion del horno fueron
consideradas 2 fases: Gas y particula, cada una de ellas transfiriendo energia con las
paredes del horno y con un sélido ubicado en la parte inferior que hace las veces de
clinker. Se plantearon ecuaciones de transporte para materia, energia y cantidad de
movimiento. Ademas de estos balances, se utilizaron modelos de turbulencia, radiacion,

mezclado, combustién, desvolatilizacion y acoplamiento entre las fases.

Se estudié y analizd en la operacién del horno de cemento y la incidencia de la
recirculacién de gases en la transferencia de energia por radiacion y conveccién entre las
fases y otros parametros adicionales como la longitud de la llama y temperaturas al
interior del horno. Los flujos energéticos consideran los aportes del gas, particulas y las
paredes del horno gracias al modelo considerado para el estudio de la radiacion, que,
aunqgue es uno de los modelos computacionalmente mas costosos, es muy completo a la
hora de considerar los aportes energéticos. Los resultados obtenidos para el proceso de

oxicombustion fueron comparados con el caso de combustion de carbédn con aire.

El solido ubicado en la parte inferior del horno se consider6 sin movimiento y sin
reacciones, pero interviene en la transferencia energética con las fases; por consiguiente,
En este primera parte de simulacion no es posible obtener directamente informacion
acerca del proceso quimico de descarbonatacion de la materia prima. Para considerar
esto Ultimo, se desarroll6 un nuevo modelo matematico que da cuenta del fenébmeno de

descarbonatacion que se describe en el capitulo 3.
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2.1 Pre-proceso

El pre-proceso en una simulacion esta conformado por actividades como la definicion del
sistema que sera simulado, la realizacion de la malla computacional del sistema,
reconocimiento de las condiciones de frontera mas apropiadas y andlisis de
independencia de mallas. Todo lo anterior es realizado con el fin de tener la mayor

proximidad posible a la realidad del proceso.

2.1.1 Descripcion del sistema

El sistema que se modeld se presenta en la Figura 2-1, corresponde a un horno rotatorio
de la industria cementera. Este horno tiene un diametro interior de 2.6 metros, una
longitud de 40 metros y una inclinacién de 2.5 grados respecto a la horizontal. El horno
cuenta con un aislamiento refractario compuesto principalmente de Alimina al 70% en la

zona de llama y al 50% en el resto del horno [19, 20].
Figura 2-1: Esquema del horno. a) Vista lateral. b) Vista posterior.

(a)

Salida de
gases
Redirculacion de
gases
Entrada de
Oxigeno y Carbén AAAALALAALANNANN
g N |
Salida de
Cal ALLLLALALAR RN
Entrada de
Materia Prima
(b)
Entrada de gas
Entrada de gases primario y Carbdn
secundarios

Salida de Cal
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El efecto del proceso de oxicombustion sobre la operacion del horno fue evaluado

variando el porcentaje de gases recirculados.

El combustible utilizado fue carbdn con un flujo méasico de 0,4 kg/s y sus propiedades son
mostradas en la Tabla 2-1. La distribucion de tamarfos del carbon fue de acuerdo a la
distribucién Rosin-rambler con diametro menor 1x107 m, diametro maximo 1.6x10™* and

diametro medio 2.9x10™ m.

Tabla 2-1: Andlisis proximo y ultimo del carbén utilizado.

Andlisis Ultimo

C (% wiw) H (% wiw) N (% wiw) S (% wiw)

62.01 4.85 1.72 0.35

Andlisis Proximo

Humedad (%) | Volatiles (%) | Carbono fijo (%) | Cenizas (%)

8.42 37.29 52.20 2.1

2.1.2 Mallado del sistema

La malla utilizada en este trabajo de investigacion es una modificacion de las mallas
creadas en proyectos anteriores [19, 20]; sin embargo, fue necesario modificar la malla
existente con el fin de tener el sistema simulado lo mas préximo al sistema real. Este
cambio consistié en eliminar siete entradas laterales para el aire secundario y unirlas en
una sola entrada en un plano en la parte posterior del horno. La malla del horno fue
realizada en el preprocesador de CFD GAMBIT® [19, 20]. Se enmall6 todo el volumen de
acuerdo con el algoritmo Cooper y fue refinada cerca del quemador ya que en esta zona
se presentan cambios muy rapidos en las propiedades del fluido y se adaptd una funcion
de crecimiento de celdas aguas abajo del quemador en la que la diferencia en tamaiio
entre un grupo de celdas y el siguiente, en direccion axial fuera 5%. Dos mallas (gruesa
con 137.000 elementos y fina con 364.000 elementos aproximadamente) fueron
generadas para evaluar independencia entre ellas. Mallas por encima de 400.000
elementos estan por encima de la capacidad computacional de la que se dispone [19,

20]. Un bosqguejo de estas mallas es presentado en la Figura 2-2.
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Figura 2-2: Esquema de mallas para el horno de cemento. a) Malla con 137.000
elementos. b) Malla con 364.000 elementos [19, 20].

A este dominio computacional se le adicion6 una zona soélida en la parte inferior con el fin

de representar la transferencia de calor entre el fluido y el sélido.

2.1.3 Condiciones de frontera

Para iniciar con el proceso de solucion del modelo, las condiciones de frontera deben ser
definidas en todo el dominio del horno. Las condiciones de frontera consideradas en el

horno, tanto geométricas como numéricas, fueron las mostradas en la Tabla 2-2.

Tabla 2-2: Condiciones de frontera.

Frontera geométrica Frontera numérica
Entrada de aire primario-combustible | MASS FLOW INLET
Entrada de aire secundario MASS FLOW INLET
Salida de gases del horno OUTFLOW
Paredes del horno WALL (radiacién, conveccion)
Carga de caliza y cal SOLID (inerte)
Gases en el interior FLUID
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Las condiciones de entrada para el modelo fueron obtenidas de un modelo global
realizado al horno de cemento. El personal de ARGOS brindé informacién real de

operacién del horno con el proceso de combustiéon convencional de carbdn con aire.

2.1.4 Independencia de mallas

Para evaluar la influencia de la densidad de la malla en los resultados de la simulacion,
se evalud la temperatura y la velocidad de un fluido que entra a 100 m/s a temperatura
de 2000 K sin reaccién quimica y con un flujo masico de 1.6 kg/s a través del quemador.
Esta evaluacién representa un menor costo computacional y los valores seleccionados se
aproximan a los logrados en el horno real, de acuerdo a informacion de ARGOS. Para las
dos mallas creadas se probaron los esquemas de discretizacion UPWIND de primer y
segundo orden [19, 20]. Para efectos practicos, en el presente trabajo se consider6 que
el cambio realizado en la malla en la entrada del aire secundario no afecta el analisis de

independencia de mallas.

En las pruebas de independencia de malla, se concluyé que la malla gruesa evaluada
con esquema de discretizacion de segundo orden generaria resultados similares que la
malla fina con esquema de discretizacion de primer orden. Este nivel de independencia
de malla obtenido se considerd suficiente para evaluar las principales tendencias en

temperaturas, concentraciones y velocidades al interior del horno [19, 20].

2.2 Propuesta del modelo matematico en CFD

En esta seccidn se describen los modelos utilizados para representar el comportamiento
fluido-dinamico de un horno de cemento. La fase gaseosa y discreta fueron modelados
en el sistema como Euleriano y Lagrangiano respectivamente. A continuacion se

describe cada uno de los modelos para cada una de las fases.

2.2.1 Ecuaciones de balance para el fluido

Para realizar las simulaciones en el horno, se resolvieron las ecuaciones de balance de
masa, momentum y energia sobre el fluido [28]. Esta fase gaseosa se trabajé en un

marco de referencia Euleriano. El balance de masa puede ser expresado como:
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30U = S @)

Donde p es la densidad del fluido, v es el vector velocidad y S,, es un término fuente
asociado a la fase discreta como consecuencia de procesos de evaporacion,
desvolatilizacion o combustion de las particulas de carbon.

La ecuacion de balance del momentum se expresa como [28]:

dp d 6ui+6uj 2 duy 0
ox o0x 3 Yox

d ST
O_xj (puiuj) = — O—Xl + a_X] 1% + a—xj (—pulu]) (2-2)
Donde p es la presion estética, u es la viscosidad molecular, u es la velocidad del fluido y
el término —pu,u; es llamado esfuerzos de Reynolds y representa los efectos de la
turbulencia. Este ultimo término puede ser expresado como [28]:
aui au]

N 2
—pPUU; = U <a—x] + axi> + gpk&] (2-3)

En (2-3) u; es la viscosidad turbulenta, k es la energia cinética turbulenta.

La ecuacién de energia para la fase continua se puede expresar de la siguiente manera
[28]:

i (pu;H) i <k aH>+5 (2-4)
—_— pu = — — h -
ox; ox;\ ‘0

] )

donde k; es la conductividad turbulenta del gas, S, representa una fuente de energia
debido a reacciones quimicas de las particulas de carbén y H es la entalpia total del gas

gue puede expresarse como:

H= z Y;Hj (2-5)
7

T
Hj = f Cpj dt + hj(') (Tref,j) (2-6)
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En donde H; y Y; representan la entalpia y la fraccion del componente j en el gas, hj‘?

representa la entalpia de formacion de la especie j a la temperatura de referencia T,y ;.

2.2.2 Ecuaciones de balance para la fase discreta

La variacion de la masa de las particulas de carbon es explicada por los modelos de
desvolatilizacion y combustion. El modelo utilizado para la desvolatilizacion del carbon
asume que la tasa de desvolatilizacién es de primer orden y depende de la cantidad de
volatiles aun presentes en la particula y se expresa de la siguiente manera [29]:

———=k[mp — (1= f5,0)(1 = fw0)Mp,] (2-7)

En donde m, es la masa de la particula, f,, es la fraccion masica de volatiles presente
inicialmente en la particula, f,,, es la fraccion masica de material que se evapora (en
caso de tener una combustién con particulas himedas), m,, es la masa inicial de la
particula y k es la constante cinética en unidades de s™. Esta constante cinética tiene la
forma del tipo Arrhenius y estd en términos de un factor pre-exponencial y de una energia
de activacién los cuales tienen valores preestablecido en FLUENT de 492000 y

7.4x10"J/kmol respectivamente

La ecuacion (2-5) tiene la solucion aproximada:

mp(t + At) = (1 - fv,o)(l - fw,O)mp,O + [mp(t) - (1 - fv,O)(l - fw,O)mp,O]e_kAt (2'8)

Esta solucién se puede obtener asumiendo que la temperatura de la particula tiene

pequefios cambios entre pequefios pasos de tiempo.

El modelo utilizado para la combustién superficial de la particula fue el modelo de
velocidades cinéticas y difusivas, el cual asume que las velocidades de las reacciones
superficiales son determinadas por velocidades cinéticas o por velocidades difusivas [30,
31].

dmp _ DiRi

=—A - 2-9
dt pPox D; + R; (2-9)

donde A, representa el area superficial de la particula, p,, es la presion parcial del

oxidante y D; y R; son las velocidades de difusion y cinética respectivamente. Estas
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velocidades se expresan en términos de la temperatura de la particula, T,, de la
temperatura del gas oxidante, T, de constantes cinéticas, Cy; y E;, y de una constante de

difusién para la especie oxidante, C,;, tal como se indica a continuacion [30, 31]:
—E
R; = Cyexp RT (2-10)

@(Tp + Tg)0.75

2-11
(53 (2-11)

Di:

Las trayectorias de las particulas son predichas integrando el balance de fuerza y se

puede expresar de la siguiente forma:

d
&=KD(u—up)+gx(pp ,D)

2-12
- ~ (2-12)

Donde F, es un término adicional de aceleracion, Kp(u — u,) representa las fuerzas de

arrastre por unidad de masa, y Kj, se expresa de la siguiente manera [32]:

_ 18u CpRe
P ppdi 24

(2-13)

En estas expresiones u, u,, i, p, pp Y dp, son la velocidad de la fase fluido, la velocidad de
la particula, la viscosidad del fluido, la densidad del fluido, densidad de la particula y el
didmetro de la particula respectivamente. El coeficiente de arrastre, Cp,, puede ser

estimado mediante las siguientes correlaciones [33]:

Cp = Riph (1 +b;Relz,) + bf*’;rR;S:s’; - (2-14)

by = exp(2.3288 — 6.4581¢ + 2.4486¢7) (2-15)

b, = 0.0964 + 0.5565¢) (2-16)

by = exp(4.905 — 13.8944¢ + 18.4222¢2 — 10.2599°) (2-17)

b, = exp(1.4681 — 12.2584¢ + 20.7322¢% — 15.8855¢3) (2-18)
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El factor de forma ¢ se define como:

¢ = (2-19)

i«

En las correlaciones (2-12) a (2-17) s es el area superficial de una esfera con el mismo
volumen de la particula, S es el area superficial de la particula, Reg,, es el nimero de
Reynolds calculado con el diametro de la esferay Re es el numero de Reynolds definido

como:

dy|lu, —u

Re = pdyplup —u| (2-20)
u

La ecuacion de balance de energia sobre la particula durante las reacciones superficiales

es:

dT. dm
P _ 14 4 _ p4 -
myCp—- = hAy(Te —Tp) — —p Hreace + Apepo(07 — 65) (2-21)
donde C, es la capacidad calorifica. El primer término del lado derecho representa la
transferencia de energia por conveccion entre la particula con el fluido, el segundo
término representa el cambio de energia debido a las reacciones de combustion y el
tercer término representa el intercambio de energia por radiaciébn con otros sistemas

considerados en el modelo.

2.2.3 Modelo de turbulencia

De acuerdo con los calculos realizados con el diametro del horno de 2.5 metros y las
propiedades del gas a 343°K se obtuvo un nimero de Reynolds de 8.1x10%, que indica
un flujo turbulento en el horno. Para tratar este régimen turbulento se seleccioné el
modelo k-g, puesto que permite una buena capacidad de predicciébn a un bajo costo
computacional [28]. En esta aproximacion, el espectro de turbulencia es modelado en su
totalidad. El modelo estd basado en la hipotesis de difusividad de remolino y permite
expresar los esfuerzos de Reynolds en términos del gradiente de la velocidad. La
constante de proporcionalidad es denominada viscosidad turbulenta y se obtiene
mediante la solucion numérica de las ecuaciones de transporte de la energia cinética

turbulenta (k) y la velocidad de disipacion de energia (¢). De esta forma, el modelo
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reproduce el comportamiento de las escalas mayores de la turbulencia. Las ecuaciones
del modelo k-¢ son [34]:

d(pk
% + div(pkU) = div (%gradk) + 2ucEij. Ejj — pe (2-22)
k
d(pe) = . (M € g2
o + div(peU) = div (G—:grade) + CleEZ,utEl-j.Eij - ngp? (2-23)
Por su parte, la viscosidad turbulenta u, se define como:
2
Uy = PCM? (2-24)

donde C, 0,04, Cic YV C,e SON constantes ajustables del modelo y E;; es la componente
u,O¢ e YV Ca¢ ij

principal de la deformacién de un elemento de fluido. Las constantes toman los

siguientes valores para este modelo [34]:

C, = 0.09; 0}, = 1.00; g, = 1.30; C;, = 1.44; Cpe = 1.92

2.2.4 Modelo de combustion de No-premezcla

La combustion del carbén es representada con el modelo de combustién de no-
premezcla. La fraccion de mezcla, f, definida como la fraccion masica elemental
originada en la corriente del combustible, es una cantidad escalar conservada que
relaciona el estado termoquimico del fluido. Si Z; es la fraccion masica elemental para el

elemento i, (i = C,H, 0), entonces f esta dada por [35]:

Zi _Zi,ox

f=——
Zi,fuel - Zi,ox

(2-25)
Los subindices ox y fuel son los valores de los flujos de entrada del oxidante y el
combustible respectivamente. Para el caso de carbén, se pueden representar dos
corrientes de combustible diferentes: una de volatiles y otra de semicoque. Esta
aproximacion hace que las tres fracciones de mezcla no varien independientemente y se
necesite cierta parametrizacion para su resolucion. Este modelo asume que la cinética

guimica es muy rapida y la etapa controlante es el mezclado turbulento. EI modelo es
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computacionalmente eficiente porque en lugar de resolver una ecuacion de balance por
cada especie, resuelve dos ecuaciones adicionales para la media y para la varianza de la
fraccion de mezcla. La ecuacion para la media de la fraccibn de mezcla pueden ser

expresada como [35]:
(pf)+\7( of) = v(tv?)+5m (2-26)
Ot

donde f es la media de la fraccion de mezcla, u, se define de acuerdo a la ecuacion (2-
22), S, es un término fuente debido a la transferencia de masa entre fluido y particulas
de carbdn y o, es una constante del modelo. En un ambiente turbulento, la fraccion de
mezcla puede fluctuar caéticamente cerca de sus valores medios para todo punto al
interior del horno [34]. Para caracterizar los procesos de mezclado y las reacciones
guimicas, se requiere informacion adicional relacionada con la estadistica de la

fluctuacion de la fraccion de mezcla.

Para modelar las fluctuaciones de la fraccion de mezcla, se incorpora su varianza , 2,y

se define su ecuacién de transporte de la siguiente manera [34, 35]:

3(pf?)
ot

+V.(pPf?) = V. ( ZVf_’Z) + Coue(VF)' - Cdpzf_'z (2-27)

En esta expresion ¢ y k son las variables del modelo de turbulencia y a;,C; Yy Cq SON

constantes del modelo que toman los siguientes valores [34]:
Oy = 0.85; Cz = 2.86; Cq = 2.0 (2-28)

La ventaja de este modelo estd en que se pueden expresar todas las variables
termoquimicas (temperatura, densidad, etc.) en términos de la fracciébn de mezcla y la
entalpia; esto conlleva a obtener valores instantaneos de las variables mas importantes
en el flujo reactivo turbulento. La interaccién quimica-turbulencia es representada
mediante una Funcién de Distribucion de Probabilidad (FDP) con una forma asumida a-
priori. El método del FDP permite integrar las fluctuaciones turbulentas de las variables
en el sistema. En este trabajo se considera que la forma de la FDP sigue una distribucién

beta:
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1
7 = fo 6 (F, Dp(F)df (2-29)
a1 - fypt
= 2-30
PO = Frea - (250
- F [f 1) _ ] (2-31)
o
p=(1-1) [f(fo) - 1] (2-32)

donde ¢, es el valor promedio de una variable termoquimica escalar y ¢; es el valor

instantaneo en el flujo. La funcion p(f) es llamada funcion de distribucion S.

2.2.5 Modelo de radiacion

Para abordar el tema de la radiacion se seleccioné el modelo de ordenadas discretas
(DO). Este modelo resuelve una ecuacion de transferencia de energia por radiacién para
un numero finito de &ngulos sdlidos, asociados con un vector de direccion fijo en el
sistema cartesiano (x, y, z). El modelo soluciona tantas ecuaciones como vectores
directores sean definidos, por lo que aumentar la precision del método, es decir,
aumentar la cantidad de vectores implicaria un gran costo computacional. La ecuacién en

la direccion del vector de direccién se escribe como [36, 37]:
V.(I(7,3)3) + (a + 0)I(#s) = an® + GTf 1(7,5) $(5.5)dQ (2-33)
0

Donde a es el coeficiente de absorcion, g, es el coeficiente de dispersion, ¢ es la
constante de Boltzmann, I es la intensidad de radiacion, T es la temperatura local, ¢ es

la funcién de fase y Q el angulo sélido.

En la simulacién se trabajé con un método desacoplado que, soluciona de manera

independiente las ecuaciones de Intensidad de radiacién y energia [36, 37].
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2.3 Solucién del modelo

El modelo matematico fue resuelto mediante el programa Fluent 6.3. El criterio de
convergencia para las ecuaciones de energia y ordenadas discretas fue de 1x10° y para
las demas variables se mantuvo en 1x10™. Se adopté también el criterio del cierre de los
balances de masa y energia. En todos los casos simulados el balance de masa cerr6é con
diferencias del orden de 1x107° kg/s respecto a la masa de entrada de la fase discreta y
1x10° kg/s para la fase gaseosa; el balance de energia cerrd con diferencias entre el 1%
y el 10% de la energia de entrada que tiene érdenes de magnitud de 1x10° W.

2.3.1 Esquemas de discretizacion

Las ecuaciones de conservacion se resolvieron de manera segregada y secuencial en
estado estacionario. El acoplamiento entre la velocidad y la presién se manej6é por medio
del algoritmo SIMPLE. Los esquemas de discretizacién utilizados se muestran en la
Tabla 2-3.

Tabla 2-3: Esquemas de discretizacion.

Variable Esquema
Presion PRESTO
Momentum Second order upwind
Energia cinética turbulenta Second order upwind

Velocidad de disipacion de turbulencia | Second order upwind

Energia Second order upwind
Ordenadas discretas Second order upwind
Fraccion de mezcla Second order upwind

Varianza de la fraccion de mezcla Second order upwind







3.Propuesta del modelo fenomenoldgico para
el horno de cemento

En este capitulo se presenta un modelo fenomenoldgico local del horno de cemento
operado bajo condiciones de combustién de carbén con aire y oxicombustion. Este
modelo se desarrollé con el fin de complementar la informacién brindada por el modelo
CFD. Con este modelo local se obtuvo informacién acerca de la reaccion de
descarbonatacion, perfiles de temperaturas del gas y del sélido y concentracion de
especies en el horno. Los resultados fueron comparados con estudios experimentales
encontrados en la literatura cientifica [18].

La evaluacion de la operacion del horno bajo condiciones de oxicombustion se realizo
con un gas oxidante conformado de gases recirculados del proceso de combustién y
oxigeno proveniente de una unidad separadora de aire. Se recirculd solo un porcentaje
de los gases generados en el proceso, entre 30% y 85%, y el nUmero de Reynolds se
mantuvo igual al interior del quemador del horno. El esquema del horno se muestra en la

Figura 3-1

El horno se modelé involucrando tres fases: La primera fase es conformada por el gas
oxidante, la segunda fase es conformada por el sélido o materia prima. Estas dos fases
se trabajaron bajo un enfoque Euleriano. La tercera fase es conformada por las particulas

del carbon y fue tratada con un enfoque Lagrangiano.
El modelo local del horno se dividié en dos partes:

1. Realizacién de un modelo global del horno de combustion comprendido entre la
entrada de carbdn y gases oxidantes y la salida de los gases de combustion (ver
Figura 3-1). Las reacciones de secado, desvolatilizacion, combustion de la
particula de carbdn y la descarbonatacion del sélido fueron considerados en este
modelo. Como salidas del modelo se consideraron dos flujos: Un flujo total de gas

y un flujo de cal. El gas estara conformado por las especies producidas en el
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secado, desvolatilizacion, combustion de la particula de carbon y en la

descarbonatacién del sélido.

Figura 3-1:  Volumen de control para los modelos global y local en el horno

Mgp
—_—

mat

" CARGA— —=

. = ¢ M mp
Mecal / -—

2. Construccion de un modelo local que de cuenta del proceso de descarbonataciéon
del clinker. Los resultados del modelo global fueron las condiciones iniciales para
el modelo local en donde se trabajaron las tres fases anteriormente descritas. En
el modelo local se consideré que la entrada de las particulas es homogénea a
través de un plano perpendicular al guemador del horno ubicado en su extremo,

tal y como se muestra en la Figura 3-1.

Figura 3-2:  Elemento diferencial para el modelo local

Mgy — . o Mco, . ’ —= Mg, iax
L‘_.x_‘—\_/_'_’—__'l m
msx - ! ! Sx+dx
o /]
I dx l
x x + dx

En la Figura 3-2 se presenta un elemento diferencial del horno en donde se consideran

transferencias energéticas por conveccion y radiacion entre las fases.



Propuesta del modelo fenomenoldgico para el horno de cemento 31

3.1 Modelo global del horno

En este modelo se presenta el secado, desvolatilizacion, combustion de la particula de
carbdn y descarbonataciéon de la caliza. Los componentes generados en estos procesos
forman parte del gas total en la salida del volumen de control. La transferencia de energia
entre las fases son consideradas..

Se supuso condiciones de equilibrio en el punto de salida del volumen de control. Los

flujos de entrada al sistema fueron: Gas primario (1), gas secundario (1), particulas
(m,) y caliza (m,,;). Los flujos de salida de este volumen de control fueron: Un flujo de
gases en la salida del horno (m,;), compuesto por el gas primario o de arrastre, gas

secundario, la humedad aportada por la particula, las especies producto de la
desvolatilizacién y la combustion y los gases generados en la descarbonatacion y un flujo

de cemento (r.q;).

3.1.1 Balances de masa

El balance de masa del volumen de control se puede escribir de la siguiente manera:
Mgy + My + Tgs + My = My + Mg (3-1)
El flujo inicial de la particula de carbdn estd conformado de la siguiente forma:
mp = Mcpar + mHZO + Myor (3-2)
Y el flujo inicial de materia prima (caliza) se consideré compuesta de la siguiente forma:

7'hmp = Meqr + mCOZ (3-3)

3.1.2 Balances de masa por componentes

El balance de masa por componentes al interior del volumen de control (considerando las
especies H,,N,,0,,5,C,H,0,C0,C0, y tar) queda de la siguiente forma sin considerar

acumulacion al interior:

fronteras lasfronteras dentro del dentro del

zSalida por las} {Entrada por} {Generacic’m} { Consumo }
del sistema del sistema sistema sistema
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O lo que es lo mismo:
mi,salida - mi,entrada = Si,gen - Fi,cons (3'4)

Las especies que se liberan de la particula de carbén y las que se generan al interior del
volumen de control son transferidas al gas. En el caso del secado, el 100% del agua
pasa a la fase gaseosa. Esta cantidad de agua se obtuvo de los andlisis Ultimos y

proximos del carbén.

La generacion de especies en la particula de carbdén durante el proceso de
desvolatilizacion es considerada instantanea y fue modelada en unidades de fracciones
masicas de acuerdo a [38] como sigue:

Wy, = 0.157 — 0.869Wy 405 + 1.338Wi2 44, (3-5)
Wi,o = 0.409 — 2.389Wy 05 + 4.554 Wi 40/ (3-6)
Weo = 0.423 — 2.389Wy 40 + 4.845W;2 40 f (3-7)
Weo, = 0.135 — 0.900Wy 445 + 1.906W2 44 s (3-8)
Wen, = 0.201 — 0.469Wy 401 + 0.241W2 4 (3-9)
Wiar = —0.325 + 7.279Wy g0 — 12.884W2 44 s (3-10)

En donde W; es el peso mésico de la especie i perdida en el proceso de desvolatilizacion

Y Wy aar €S €l peso del carbon libre de humedad y cenizas.

3.1.3 Balances de energia

El balance de energia realizado en el volumen de control fue el siguiente:

Egp + EP + Egs + Emp = Egt + Ecal (3‘11)
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O lo que es lo mismo:

mgp Cpg” (Tg P Tref ) + m” Cpp (Tp B Tref ) + mgscpgs (Tgs - Tref )
+ 1y Cp,, (Trmp = Tres)
= 1itge Cp o (Tgt = Trer) + McarCp_ (Tear = Trer)

+ mHZO (Hvap(Tref) - HI(TZ))

(3-12)

Tomando como temperatura de referencia la temperatura de entrada del carbén, se

elimina el término de energia en la corriente de entrada del carbén como sigue:

Mg Cogp (Top = Trer) + MgsCpgs (Tgs = Trer) + Mmp Cppy (Tnp — Trer) (3-13)
- mgtcpgt (Tgt B Tref) + MearCpey (Tcal - Tref)

+ mHZO (Hvap(Tref) - HI(TZ))

Una vez se obtuvieron resultados con este modelo global se pasé a modelar el sistema
de tres fases (fase dispersa y dos fases continuas) tomando estos resultados como

condiciones iniciales.

3.2 Modelo local en el horno

Como se menciond anteriormente, este modelo local fue realizado con la necesidad de
obtener informaciéon del proceso de descarbonatacion del sélido a partir de sus perfiles
axiales de temperatura. Las principales consideraciones realizadas para la construccion

del modelo son listadas a continuacion:

1. El modelo es unidimensional.

2. Existen tres fases en el horno: Una fase gaseosa compuesta por gases de
combustién recirculados, oxigeno proveniente de la unidad separadora de aire,
humedad de la particula como consecuencia del secado y especies producidas en
la desvolatilizacion y combustion de las particulas de carbén y en la
descarbonatacion de la caliza; y una segunda fase compuesta por el sélido que
fluye a través del horno y una tercera fase dispersa compuesta por las particulas

de carbon.
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3. El secado y la desvolatilizacion de las particulas de carbdén se realizan
instantaneamente al ingresar al horno.

4. Se analiz6 la evolucion de las propiedades de las fases en el tiempo, por tanto el
modelo se realiz6 en estado transitorio.

5. El modelo Lagrangiano para la fase dispersa se compone de los balances de
masa, momentum y energia. Para las fases continuas se plantearon balances de
masa y energia considerando los términos de acoples entre las fases.

6. Se considerd que no existen mecanismos de transporte difusivos en los balances
de materia y energia.

El flujo de los gases al interior del horno se considero flujo piston.

8. Las particulas de carbén fueron inyectadas de forma homogénea a través de un
plano transversal del horno ubicado en el extremo del quemador, tal y como se
muestra en la Figura 3-1.

9. Las condiciones de entrada fueron obtenidas del modelo global planteado en la
seccion 3.1.

10. Se consider6é una porosidad al interior del horno ¢ relacionada con la fraccién
volumétrica de solidos y con el consumo de las particulas a medida que el
proceso de combustidn se realiza.

11. Se considerd un acople de dos vias entre las particulas y la fase gaseosa. Las

dos fases intercambian masa, momentum y energia.

3.3 Modelo para las particulas de carbon

A continuacion se presentaran los balances propuestos para las particulas de carbon
teniendo en cuenta que la desvolatilizacion y el secado se presentan justo en la entrada
del horno en un diferencial de tiempo muy pequefio. Esta consideracién puede ser
realizada por las altas temperaturas de entrada de los gases de arrastre obtenidos en el
modelo global. Por esta razén solo se consider6 pérdida de masa de la particula en el

tiempo debido al proceso de combustion.

En esta seccidn se presentan las ecuaciones de balance para una sola particula, pero en
el sistema simulado se tendrd un nimero N de particulas, a las cuales se les conoce su

ubicacion en el tiempo con el fin de realizar los célculos de las transferencias energéticas
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con el gas y el sélido. Se calculara entonces la evolucion de las propiedades de las

particulas en el tiempo y en el espacio.

3.3.1 Balance de masa

La pérdida de masa de la particula es consecuencia solo del proceso de combustion

Mqomp, COMO S€ Muestra en la siguiente expresion:

(3-14)

Este balance de masa sobre la particula de carbén es similar al realizado en la
simulacién por dinamica de fluidos computacional. La diferencia fundamental radica en
gue la simulacién por CDF se consider6 que las particulas de carbdén ingresan al horno
secas, por lo que la variaciébn de la masa debido a la perdida de humedad no se
considerd. El proceso de desvolatilizacion de la particula es modelado de la misma forma
como se mostrd en la seccién 3.1.1. La combustion de la particula de carbdn inicia una
vez ingresa al horno. Esta combustion es iniciada posterior a los procesos de
desvolatilizacién y secado que se dan instantaneamente. Las reacciones heterogéneas y
homogéneas que se consideraron en este proceso de combustibn son mostradas en la
Tabla 3-1y en la Tabla 3-2:

Reacciones heterogéneas:

Tabla 3-1: Reacciones heterogéneas para la combustion de la particula [39, 40]

Energia de Formacion

Reaccion
(kJ/kmaol)
1 c+20, % co AH, = —110.4

2 C+cCo, ylelds 2C0 AH, = 170.7
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Reacciones homogéneas:

Tabla 3-2: Reacciones homogéneas para la combustién de la particula [39, 40]

y Energia de Formacion
Reaccion
(kd/kmol)
3 co +20, ™% co, AH, = —283.2

Las velocidades de las reacciones heterogéneas (reacciones (1) y (2)) son gobernadas
por la velocidad de difusién de las especies de la fase gaseosa en la superficie de la
particula y por la velocidad cinética. La velocidad de consumo del char estara dado por la

E dm;
Meomp = dtl (3-15)

dm; o . . o .
En donde % es la variacién de la masa de la particula debido a la reaccién i y se define

siguiente expresion [30, 31]:

como [30, 31]:

d‘mi _ RiDi
dt P "R, + D;

(3-16)

Y en donde 4, es el area superficial de la particula, F,, es la presion parcial de la especie

oxidante en la superficie de la particula, R; es la velocidad cinética en la reaccion i y se
define como [30, 31]:

—E
R; = Cy;exp (R_Tl> (3-17)
p

En donde T, es la temperatura de la particula de carbén y Cy; y E; son constantes
cinéticas en cada una de las reacciones que toman los valores mostrados en laTabla 3-3.
D; es la velocidad de difusién en cada reaccion de las especies de la fase gaseosa en la

superficie de la particula definida como [30]:
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Cy; (Tp + Tg)°-75
D, =2 (P _9 (3-18)
‘T d, 2

En donde T, es la temperatura del gas oxidante y C; es una constante de difusion para

la especie oxidante que toma el valor de acuerdo a la Tabla 3-3, considerando la

reaccion con oxigeno para altos niveles de CO, [15, 41].

Tabla 3-3: Pardmetros de reaccion superficial del char [15, 31, 41, 42]

. k
Reaccion | Cy; g/s.mZ.Pa Ei’]/kmol Cau% /075

1 0.005 74%10° 44x10%
2 6.35x10° 162x10° 1.69 x 102
3 1.9219x10° 147x10°3

La reaccién homogénea (3), sera controlada solo por la velocidad cinética por medio de

la siguiente expresion [43]:

d[cO]
dt

= —A,.exp (—E /RTg) [c0][0,]1°3[H,0]°° (3-19)

Siendo A4, = 2.5x108 kmol/m3s y E/R = 8052 K [43, 44].

La variacion total de la masa de la particula sera la suma de las velocidades en las

reacciones heterogéneas.

dm dm; R,D R,D

p E i 11 2>
—— P — — =AP.———— + A P —2 % 3-20
dt dt PPOXR + D, P O*R, + D, ( )

i=1

3.3.2 Balance de momentum

Con el objetivo de poder obtener informacion de velocidades y trayectorias de las
particulas de carbon, se realiza el balance de momentum sobre la particula mostrado a

continuacion:
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dﬂ > > - > > -
—L =P+ Fo+Fy+ Fp+ FL+ Fy (3-21)

En donde u, es la velocidad de la particula y ﬁD es la fuerza de arrastre, ﬁG es la fuerza
debido a la gravedad, ﬁV es la fuerza de masa virtual, ﬁp es la fuerza debido a los

gradientes de presion, ﬁL es la fuerza de sustentacion y ﬁB es la fuerza de Basset.

Debido al caracter unidimensional del modelo, a la baja velocidad relativa y a la gran
diferencia de densidades entre las dos fases (p,/p, > 1000) [45], se pueden despreciar
las fuerzas de gravedad, la fuerza virtual, la fuerza de sustentacion, las fuerzas de

presion estética y Basset.

La diferencia de este balance de momentum con el planteado en el modelo CFD radica
en la no consideracién de la fuerza de gravedad ni fuerzas de sustentacion por el

caracter unidimensional del modelo.

La Unica fuerza externa actuando sobre la particula sera la fuerza de arrastre y sera

modelada por medio de la siguiente expresion [32]:

Fyp = Kp(ii — 1) (3-22)
Siendo K, [32]:
18u CpRe
P pyd2 24 (3-23)

En donde u es la viscosidad del fluido alrededor de la particula, Re es el numero de
Reynolds de particula y Cp es el coeficiente de arrastre que se modela de la siguiente
forma [33]:

b3Resph
b4_ + Resph_

Cp = (14 biRe?,) + ——2— (3-24)

Resph

Reg,, €s el nimero de Reynolds evaluado con el diametro de una esfera que tiene el
mismo volumen de la particula y los valores de las constantes by, b,,b; Yy b, SON

determinados de acuerdo a [33]:
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24 bsRegp

Co = o (14 byRe2,) + by + Reuy (3-25)
b, = exp(2.3288 — 6.4581¢ + 2.4486¢2) (3-26)
b, = 0.0964 — 0.5565¢ (3-27)
b; = exp(4.905 — 13.8944¢ + 18.4222¢% — 10.2599¢3) (3-28)
by = exp(1.4681 — 12.2584¢ + 20.7322¢% — 15.8855¢3) (3-29)
En donde ¢ es el factor de forma expresado como:
¢ =< (3-30)

S
Y s es el area superficial de una esfera con el mismo volumen de la particula y S es el
area superficial de la particula.

La ecuacion de momentum para la particula quedara entonces de la siguiente manera:

du, 18u CpRe
= 2 (u-w)
dt  ppd; 24

(3-31)

Una vez calculada la velocidad por medio de la anterior expresion, la trayectoria de la

particula podréa ser calculada usando la siguiente expresion:

dxl-

—L—-u (3-32)

dt p
La posicion de la particula es de gran importancia a la hora de calcular los términos de
acople entre fases, es decir, para calcular la masa o la energia aportada desde las
particulas hacia el sélido o gas, se debe realizar un conteo de las particulas que se
encuentran en el volumen de control del medio continuo y considerar el aporte de cada

una de ellas.

3.3.3 Balance de energia

En el balance de energia durante la combustion de la particula se debe tener en cuenta

la transferencia de calor por conveccion con el gas, la transferencia de calor por radiacién
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con las paredes del horno y la generacion de calores durante las reacciones
heterogéneas superficiales.

dr, .. w .
MpCp d_tp = dconv t Graa t dnet (3-33)

En donde c, es la capacidad calorifica de la particula, g..n, €s el flujo de calor por

conveccion desde la particula hacia la fase gaseosa, ¢y, €s el flujo de calor generado en

las reacciones heterogéneas superficiales y g,44 €S €l flujo de calor por radiacién.

Cada uno de estos flujos de calor se expresaran tal y como sigue:

Geony = —md2AgNu(T, — T,) (3-34)
Npart

raa = Z Apepo(Ty = Ti") = Apepo (T — Ty) (3-35)
k=1

En donde 4, es la conductividad térmica del gas en las proximidades de la particula de

dmy

carbon y Nu es el nimero de Nusselt que por simplicidad tomara el valor de Nu = 2, ”

es la velocidad con la que varia la masa de la particula, €, es la emisividad de la

particula y o es la constante de Stefan-Boltzmann que tiene un valor de 5.68 x 10®

W/m?k*. El calor generado por las reacciones heterogéneas superficiales sera:

Thop = %H = z %H
het dt reac dt reac;
— (3-36)
Ry Dy R2D,
= (Appox m) AHreacl + (ApPox m) AHreacz

En donde H,.q, €s el calor generado en la reaccion heterogenea i.

Reemplazando las expresiones (3-33), (3-34) y (3-35) en la ecuacién de balance de

Energia, se convierte en la siguiente expresion:
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Npart
dT,
P _
Mo~ = —mdpAgNu(T, = Tg) + Z Apepo (T = Ti') — Apepo (T, — )
k=1
2 (3-37)
dmi
+ FHreaci
i=1
O lo que es lo mismo:
dT Npart
MpCp d_: = —ndgAgNu(T, — Ty) + Z Ape,o(Ty —Tf) — Ape,o (T — i)
k=1 (3-38)
APy D1 b, 202 )y
+ + plox R, + D, reac; + p oxm reac,

3.4 Modelo para el clinker

Este modelo realizado para el clinker se realizé bajo un enfoque Euleriano. Se realizaron
balances de materia y energia considerando el término adicional de transporte de
energia por conduccion, de acuerdo a la ley de Fourier.

3.4.1 Balance de masa por componentes

El balance de masa por especies se plantea de la siguiente manera:

aps i a(ps iﬁs i)
: LTS 3-39
T + ox Tsi ( )
Las especies consideradas para el sélido son: j = CaCO3;, CaO, SiO,, C,S, C;S, Al,O3,

CsA, Fe, 03, C,AF, H,0. El modelo solo considera la reaccién de descarbonatacion dada

por:
CaCO; — CaO + CO, (3-40)

La reaccion procedera siempre y cuando la presion de descomposicion del CaCO; sea
mayor que la presion parcial del CO, en la fase gas que rodea la fase sélida [46]. La
presion de equilibrio del CO, en la reaccion de descarbonatacion estara influenciada por

la naturaleza de la caliza, pureza y por la malla estructural [39]. Una expresion para la
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presion de equilibrio del CO; en la reaccion de descarbonatacion expresada en unidades
de atmosferas esté dada por:

20474) (3.41)

P,q = 4.137x107exp (—T

La velocidad neta de descarbonatacién dependerd de varios factores tales como la
transferencia de energia desde la fase de particulas y gaseosa hacia la superficie sélida,
transporte de energia por conduccion a través del sdlido, reaccion quimica — liberacion
de CO,, difusion mésica del CO, hacia la superficie sélida [39] y transferencia de CO,

hacia la fase gas. La velocidad de reaccion se puede expresar como:
7 = kgAg (3-42)

Siendo A el area superficial de la particula sélida y la constante cinética ks dada por un

comportamiento tipo Arrhenius [47]:

E
ks = Agexp (— é) (3-43)

donde A,=1.18 x 10° kmol m? s®, E,=185 kJ mol™* y el calor de reaccion es: AH=179.4
kJ mol™ [47]:. El efecto de la presién parcial del CO, se incorpora dentro del modelo
asumiendo que la constante cinética depende linealmente de la diferencia de la presion

del CO, con respecto al estado de equilibrio:

ks, P < 1072P,,

ks = Pog — P 3-44
N ks eq plO_ZPeq <P< Peq ( )
eq
3.4.2 Balance de Energia
El balance de energia se presenta de la siguiente forma:
0Ty  dpshsD 0 oT. .
PsCp a_ts Bxs 2= ox (/15 a_xs) + Gconv + Graa T Sg (3-45)

En donde ¢.,,,, denota la transferencia de energia por conveccion con la fase gaseosa,
drq €S la transferencia de energia por radiacién con la fase dispersa y S‘g es el consumo

de energia debido a las reacciones que se presentan en el proceso.
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3.5 Modelo parala fase gaseosa

El planteamiento de las ecuaciones para la fase gaseosa fue realizado bajo un enfoque
Euleriano. Ecuaciones de balance de masa y energia fueron planteadas teniendo en
cuenta las interacciones con el clinker y las particulas de carbon.

3.5.1 Balance de masa por componentes

Los cambios de masa en los componentes de la fase gaseosa serdn ocasionados por las

reacciones homogéneas y heterogéneas.

@m+a@mwﬂz@i (3-46)
Jat dx ’
En donde p es la densidad del gas, ¥ es la velocidad, x es la posicion espacial, 7, ; es la

velocidad neta de reaccién, que se expresa como:

vaol

B = ) g, (3-47)

k=1

En donde N, , es el nimero de particulas al interior del volumen de control que aportan
especies a la fase gaseosa, 7, es la velocidad de produccion o consumo de la especie |

de k-ésima particula dentro del volumen de control hacia la fase gaseosa.

Nrgs
nrgg g
T
. g5 .
Taix = E Tigg Mi + E A (3-48)
— 14
=1
a9 et

En donde r; 4, es la velocidad de reaccion homogénea, M; es el peso molecular, 7; ;5 es
la velocidad de reaccion heterogénea y los subindices g, s e i denotan la fase gas, fase
solida y las especies. El primer término del lado derecho se obtiene de la generacion de
especies de las reacciones homogéneas y el segundo termino de las reacciones

heterogéneas presentes en el proceso de combustion como se muestra a continuacion.

. Tcor1 Tcor2
Tg.co = —TcoraMco + Vr +2 VT (3-49)
P P
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1 1 TOZ,T'l

f'g,Oz = _Eroz'M'MOz - E Vp (3'50)
. Tco,r1
Tg,co, = Tco,raMco, — VZ . (3-51)
p

3.5.2 Balance de Energia

El cambio en la temperatura del gas es debido al intercambio por conveccion y por
radiacion con la fase sélida y por el calor generado en las reacciones homogéneas y

heterogéneas que se presentan en el proceso.

AT, dpghyD,

PgCp ot Ox = qg’onv + Qrad + Sg (3-52)

En donde ¢y, €s la transferencia total de calor por conveccion con las particulas dentro
del volumen de control y ¢,,4 €s la radiacion entre el gas y las paredes del horno, S,

representa la energia consumida/liberada por las reacciones quimicas presentes en el
proceso, y como solo se considera una sola reaccion homogénea, se tendra solo un

término. Los términos de flujo de energia se expresan de la siguiente forma:

vaol
Goony = ) Td3AGNU(T,, —T,) (3-53)
k=1
Graa = Ap€po(Tg — T}) (3-54)
vaol
SgCO == Z TCO,T‘I-AHfMCO (3_55)
K=1

En donde AH¢ es la entalpia de formacién en la reaccion 3.
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Reemplazando estas expresiones en el balance de energia se convierte en:

oT, dpyh,v
pgcp—g+ 99V

ot ox
Npyor Npyor (3_56)
= Z nd3AgNu(Ty, — Ty) — Ape,o (T — To) + Z TcoraAHrMco
k=1 K=1

3.6 Solucién del modelo

Para las ecuaciones de balance locales, el espacio fue discretizado por medio de la
implementacion del método de los volumenes finitos utilizando el esquema de avance
[28]. Para la solucién del sistema de ecuaciones se selecciond el método de Gear
incorporado en la libreria DIVPAG [1] del software Fortran. La tolerancia del método de

Gear se establecié en 1x107,

El tamafio de paso temporal para la fase gaseosa se fijo utilizando como criterio que el
namero de Courant fuera menor o igual a 0.9 con el fin de asegurar la estabilidad

numeérica de la solucién del conjunto de ecuaciones diferenciales parciales.

El modelo se solucioné primero para las fases continuas y luego a partir de esta
informacion se resolvio la fase discreta. La solucion obtenida en la fase discreta sera
incorporada para la préxima iteracion de las fases continuas. Una diferencia de escalas
temporales se detecté en los fendmenos ocurriendo en las fases; por esta razon se
decidi6 como método de solucién para el modelo que por cada iteracion de la fase
continua se realizan 10 iteraciones de la fase discreta. Debido a las limitaciones
computacionales que se tuvieron, se decidio fijar el nidmero de iteraciones de la fase

discreta en 10.

3.7 Independencia de malla

Como paso inicial en las simulaciones del proceso de combustion con el modelo local, se
realiz6 una evaluacion de independencia de mallas para determinar el minimo numero de
nodos con los cuales se puede obtener resultados con buena precision sin aumentar el
costo computacional. Por simplicidad, el modelo fue solucionado sin incorporar la fase

discreta y solo fueron solucionadas las fases continuas. La malla fue evaluada con 20,
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30, 40, 50, 60 y 70 volumenes finitos en la direccién axial del horno y se evalud la
temperatura del gas y del sélido en funcion del tiempo y en estado estacionario.

En la Figura 3-3 y en la Figura 3-4 se presentan la evolucién temporal de la temperatura
del sélido y del gas respectivamente, en un punto ubicado en el centro de la longitud del
horno. En las Figura 3-5y Figura 3-6 las resultados de los perfiles axiales de temperatura
del solido y del gas respectivamente, son mostradas. El nUmero de volimenes finitos en

direccion axial tiene impacto sobre la solucién numérica del sistema de ecuaciones.
Figura 3-3: Temperatura del sélido en un nodo central.
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Figura 3-4: Temperatura del gas en un nodo central.
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Cuando se evalla la evolucién temporal de temperaturas tanto en el sélido como en el
gas, es claro que las mallas con menores voliumenes en direccion axial (20, 30 y 40) se
apartan un poco del comportamiento de las restantes. Las mallas mas densas generan
resultados similares en todo el intervalo de tiempo evaluado. Este comportamiento lleva a
descartar las mallas menos densas de 20, 30 y 40 nodos.

Figura 3-5:  Temperatura del sélido en la longitud del horno.
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Figura 3-6: Temperatura del gas en la longitud del horno.
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En la evaluacion axial de temperaturas el comportamiento es un poco diferente al

presentado en las gréficas para el tiempo, ya que los resultados de todas las mallas son
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similares exceptuando la malla de 20 volumenes finitos que presenta un comportamiento

un poco diferente apartdndose de las restantes.

Figura 3-7:  Conversion de la caliza.
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Cuando se evalud la reaccién de descarbonatacion en el sélido para cada una de las
mallas, se pudo observar la gran diferencia de los resultados obtenidos con las mallas
menos densas (20 y 30) con las restantes y la gran similitud entre las mallas mas densas
de 40, 50 60 y 70 volumenes finitos.

Con estos tres resultados evaluados en las corridas de independencia de mallas y
teniendo en cuenta el costo computacional, es posible seleccionar una malla de 50
volumenes finitos en direccion axial, y afirmar que se obtendran soluciones numéricas

adecuadas.



4.Resultados

En este capitulo se muestran los resultados obtenidos en los dos modelos desarrollados.
En la parte inicial se presentan los resultados del modelo del horno realizado por
dinamica de fluidos computacional. Perfiles de temperaturas maximas en el gas, flujos de
energia por conveccién y por radiacion y longitudes de llama hacen parte de los
resultados presentados para los 9 casos simulados en el horno. Los resultados de las

simulaciones para ambos proceso fueron analizados y comparados.

En la parte final del capitulo se presentan los resultados del modelo local desarrollado
como complemento del modelo evaluado en dinamica de fluidos computacional. Los
resultados de este modelo son comparados con datos experimentales obtenidos de la
literatura [18]. Se presentan los perfiles axiales de temperatura para la materia prima y su
proceso de descarbonatacion bajo diferentes niveles de recirculacién. Para el gas se
muestran los perfiles axiales de temperatura y de concentraciones de especies como
consecuencia de los procesos de combustion y descarbonatacién. Por Ultimo, para las
particulas de carb6n se muestra la evolucion de la masa y la temperatura en el proceso

de combustion.

4.1 Simulacion del horno por dinamica de fluidos
computacional-CFD

A continuacion se presentan los resultados de las simulaciones realizadas al horno de
2.5 metros de diametro interior y 40 metros de longitud operado con combustiéon de
carbon. Los resultados corresponden a simulaciones realizadas al horno operando con
carbon y 9 tipos de gases oxidantes: Aire y ocho combinaciones diferentes de O, y CO,,
Las 8 combinaciones son el resultado de diferentes niveles de recirculacion de gases de
combustion (30%, 40%, 55%, 60%, 65%, 70%, 80% y 85%). En el caso simulado de la
combustién con aire, se consideré6 un exceso de aire del 5%. En la Tabla 4-1 se

presentan las fracciones molares del O, y CO, presentes en los ocho gases oxidantes
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con los que se realizaron las simulaciones, extraidos del modelo global descrito

anteriormente en la secciéon 3.1.

Tabla 4-1: Fracciones molares de gases oxidantes.

Recirculacion O, Cco,
30% 68% 32%
40% 65% 35%
55% 51% 49%
60% 47% 53%
65% 42% 58%
70% 37% 63%
80% 28% 2%
85% 23% 7%

Las condiciones de frontera incorporadas en el software son mostradas en la Tabla 4-2.
La condicion “MASS FLOW INLET” representa la entrada constante de gas oxidante
primario y secundario a través del quemador y la cara posterior del horno
respectivamente, la condicion “OUTFLOW?” representa la salida constante de gases de
combustién, la condicion “WALL” representa las paredes internas del horno con las
propiedades seleccionadas para la simulacién y las condiciones “FLUID” y “SOLID”

representan el lecho del horno y los gases oxidantes y de combustion.

Tabla 4-2: Condiciones de frontera consideradas en la simulacion.

Limites fisicos en la geometria del horno | Condiciones de Frontera Numéricas
Primary gas-fuel input MASS FLOW INLET

Secondary gas input MASS FLOW INLET

Flue gas output OUTFLOW

Internal and external wall WALL

load of lime and limestone SOLID (inert)

Internal gas FLUID
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Los flujos masicos de los gases de arrastre (primario) y secundario son mostrados en la
Tabla 4-3, obtenidos también a partir del modelo global desarrollado en la seccion 3.1

conservando el nimero de Reynolds al interior del quemador.

Tabla 4-3: Flujo mésico de oxidante en la entrada primaria y en la secundaria.

Recirculacion | Gas de arrastre (kg/h) | Gas secundario (kg/h)
30% 0.858 0.050
40% 0.828 0.117
55% 0.790 0.618
60% 0.778 0.861
65% 0.768 1.169
70% 0.757 1.576
80% 0.738 2.984
85% 0.729 4.381

A partir de las propiedades obtenidas en los resultados de las simulaciones por CFD, se
calcul6 el coeficiente de transferencia de calor por conveccién, hq;s, €l nimero de
Reynolds, Rep, y el niumero de Nusselt, Nu, y se obtuvo en cada caso, un valor Unico de
estos parametros representativo para todo el horno promediando los valores obtenidos

en su longitud.

El nimero de Reynolds, el coeficiente de conveccion y el Nusselt fueron obtenidos a
partir del trabajo desarrollado por Tscheng et al., [48, 49] quienes estudiaron la

transferencia de calor en hornos rotatorios y desarrollaron las siguientes expresiones:

K
hegs = 04657 Ref*3* Refy 04y ~0341 (4-1)
e

D

ReD — M (4_2)
Hg

wD?

Re,, =297 4-3)

Hg
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0.5D(2m — T + sinT)

ECEUARFIUA) o
n= r —ZjTinF (4-5)
Nu = 0,0296ResPr3 (4-6)

Se quiso obtener la transferencia de calor entre los gases de combustién y el plano
superficial de la carga; por tal razén, se utiliz6 la correlacién para el nUmero de Nusselt
gue tiene aplicacion para planos con flujo externo. Los valores obtenidos en cada uno de

estos pardmetro se muestran en la Tabla 4-4.

Tabla 4-4: Parametros evaluados a partir de resultados de simulaciones.

Recirculacion Re Neony Nu
Aire 24838 21.673 737.80
30% 17409 27.185 583.83
40% 20747 29.271 674.06
55% 24370 29.868 766.55
60% 25497 30.096 803.59
65% 35161 34.515 1015.04
70% 39929 34.981 1131.61
80% 76774 45.04 1902.99
85% 108129 50.315 2500.83

Era de esperarse que cuando la recirculacion de gases aumenta el nimero de Reynolds
aumenta también. Se puede observar en la Tabla 4-4 que cuando la recirculacién de
gases toma un valor de aproximadamente 55% el nimero de Reynolds se aproxima al
obtenido con el aire. El coeficiente de transferencia de calor calculado mostré también el
comportamiento esperado, donde el caso de mayor recirculacion de gases presenta el

mayor coeficiente.
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4.1.1 Perfil de temperaturas

Como resultado de los diferentes procesos de transferencia de calor presentes en cada
uno de los casos simulados, las temperaturas tanto de la carga como las temperaturas
de los gases varian considerablemente. En cada uno de los 9 casos simulados, las
temperaturas del gas fueron graficadas en un plano vertical ubicado en el centro del

horno (Figura 4-1), en donde se puede apreciar la distribucion de la temperatura.

Figura 4-1: Contornos de temperatura en un plano central del horno.
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Se observa como a medida que la recirculacion de gases de combustibn aumenta, la
maxima temperatura alcanzada en el proceso disminuye, teniendo menor energia térmica
disponible para ser transferida hacia la carga. La zona de maxima temperatura en cada
uno de los casos es desplazada también por la recirculacién de gases, es decir, la zona
de maxima temperatura cuando se hace recircular el 30% de los gases de combustion se
alcanza cerca al quemador del horno, mientras que para una recirculacién del 85% la

zona de méxima temperatura se obtiene cerca al centro del horno (Figura 4-1).
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A partir de la Figura 4-1 se graficé la méxima temperatura para cada uno de los casos
simulados tal y como se muestra en la Figura 4-2. Se encontré que para los casos en
donde la recirculacibn de gases es menor que aproximadamente el 77%, las
temperaturas maximas del proceso son mayores comparadas con las obtenidas por la

combustién con aire.
Figura 4-2: Comparacion de temperaturas maximas en el gas.
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Este resultado hace pensar en una gran bondad del proceso de oxicombustion con
recirculacion de gases ya que mejoran las condiciones de transferencia de calor debido a
la mayor energia disponible en los gases cuando las recirculaciones son menores de
77% aproximadamente. A partir de este resultado se generan dos escenarios
interesantes de investigacion como son: El primer escenario seria un proceso de
oxicombustion con recirculaciones menores a 77% disminuyendo el consumo de
combustible para lograr condiciones de operacion similares a las del proceso
convencional. El segundo escenario seria un proceso de oxicombustion con
recirculaciones menores a 77% con igual consumo de combustible que el proceso
convencional; esto genera un proceso de descarbonatacion mas rapido de la carga

permitiendo un aumento en el flujo de la materia prima.

Un estudio similar fue realizado para la temperatura de la carga en un plano sobre su
superficie. Los resultados encontrados son mostrados en la Figura 4-3 y tuvieron

comportamiento similar a los encontrados anteriormente. Los resultados encontrados
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para los casos en donde la recirculacion de gases supera el 77% son aptos para analisis,
pues en estos casos las temperaturas del gas son menores que en el caso con aire, pero

en el solido son mayores.

Figura 4-3: Temperaturas maximas en la superficie de la carga.

2800

2700 + Oxicombustion

—Aire
2600

2500

2400

2300

Temperatura (K)

2200

2100

2000

1900

20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90%

Recirculacion

Esta diferencia en las temperaturas puede ser ocasionado por la mayor velocidad de los
gases de combustién que se logran con altas recirculaciones, favoreciendo aumentando
el coeficiente de transferencia de calor por conveccion (Tabla 4-4) y por ende la

transferencia de calor entre las fases.

4.1.2 Analisis del aporte de energia por conveccion

El andlisis de flujo de energia por conveccion fue realizado para cada uno de los casos
mostrados en la Tabla 4-1, teniendo como diferencia fundamental los flujos masicos de

las corrientes oxidantes a la entrada del horno y sus composiciones.

A partir de los parametros calculados y mostrados en la Tabla 4-4, se obtuvo el flujo de
calor por conveccion hacia la carga en cada uno de los casos, los cuales se muestran en
la Figura 4-4. En esta figura se observa el incremento del aporte caldrico cuando la
recirculacién de los gases de combustién aumenta. Cuando el porcentaje de recirculacion
de gases es de 37% aproximadamente, el flujo de calor iguala al flujo obtenido con la

combustidn con aire.
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Figura 4-4: Flujo de calor por conveccion.
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Por debajo de este nivel de recirculacion, el flujo calérico disminuye hasta 0.95 veces el
obtenido con el aire, pero cuando se sobrepasa el 37% de recirculacion, el flujo de calor
aumenta considerablemente llegando a ser hasta de cinco veces el valor obtenido en la
combustién con aire. Este efecto es consecuencia principalmente del gran aumento de la

velocidad de los gases en los niveles mayores de recirculacion.

4.1.3 Andlisis del aporte de energia por radiacion

Para cada uno de los casos simulados se obtuvo el perfil axial de la radiacion absorbida
por la carga, tal y como se muestra en la Figura 4-5. Se observa que cuando la fraccion
molar de oxigeno se reduce en el horno con aumento de la recirculacion de gases, la
radiacion maxima absorbida por la carga se reduce. Este resultado es consecuencia
directa del resultado mostrado en la Figura 4-2, en donde la temperatura disminuye

directamente con la fraccion molar de oxigeno.

El perfil de radiacién absorbida por la carga en el proceso de combustién con aire se
muestra también en la Figura 4-5, y se observa que aun para el peor de los casos en
oxicombustion el aporte calérico por radiacion es mayor. Un aspecto importante para
destacar de la grafica anterior es que este resultado es coherente con el presentado en la
Figura 4-1, ya que el punto donde se da el maximo aporte por radiacion entregado hacia

la carga corresponde con el punto de maxima temperatura de los gases y de la misma
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manera se desplaza hacia la derecha a medida que el porcentaje de recirculacion
aumenta.

Figura 4-5:. Perfiles de radiacién absorbida por la carga.
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La radiacion total absorbida por la carga para cada caso fue obtenida encontrando el
area bajo cada una de las curvas presentadas en la Figura 4-5. A partir de este valor
encontrado y con la informacién de los aportes de energia por conveccién, se realizd un
analisis comparativo de los aportes energéticos por radiacién y conveccion entre los dos
procesos de combustion estudiados. Este comparacion es presentada en la Figura 4-6 y
se combina con la Figura 4-2 para tener mayor claridad en la informacion presentada. Es
claro que ambos mecanismos de transferencia de energia se ven ampliamente
favorecidos con el proceso de oxicombustién. Aunque en los casos de menores niveles
de recirculacion (30-37%) se presentan menores aportes energéticos por conveccion
hacia la carga, la energia total aportada se ve favorecida debido a la notoria mejoria en la
transferencia de energia por radiacion que se dan en estos niveles. El aporte de la
energia por conveccion en la energia total entregada a la carga encontrado en este
estudio es de sélo el 5%. Esto quiere decir que este tipo de transferencia energética en
este caso podria ser despreciada y realizar analisis a partir de energia radiante. Este
resultado es ocasionado por las altas temperaturas presentes en los procesos de

combustién en donde los procesos por radiacion toman gran relevancia.
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Figura 4-6: Relacion de energia aportada por conveccion y radiacion.
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A partir de la informacién obtenida de cada uno de los mecanismos de transferencia de
calor, se construy6 la Figura 4-7 en donde se presenta la energia total aportada hacia la

carga.
Figura 4-7:  Flujo total de calor entregado a la carga.
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Es interesante mencionar que independiente del nivel de recirculacion que se le den a los
gases de combustidn, siempre se obtendra un aporte energético mayor hacia la carga

(desde 2.5 veces cuando la recirculacion de gases de combustién es de 85%, hasta 4.3
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veces cuando la recirculacion es de 30%). Con este resultado se reafirma lo mencionado
en la seccion 4.1.1, en donde se mencionan los dos escenarios de interés investigativo
en el tema de reduccidon de combustible conservando el aportes energético del proceso

convencional o aumento de produccion manteniendo el consumo de combustible.

4.1.4 Longitud de llama

La longitud de llama fue también evaluada en cada caso simulado. Esta caracteristica del
proceso, presentada en la Figura 4-8, da claridad a los perfiles de radiacion mostrados en
la Figura 4-5 respecto al desplazamiento de la zona de mayor transferencia de energia.
Cuando la concentraciéon de oxigeno es alta y la recirculacion es baja, la llama se hace
mas pequefa y brillante (Figura 4-8) y se aproxima al quemador (Figura 4-9). Este efecto
es debido a que la energia liberada en las reacciones de combustion no debe ser
consumida calentando el nitrégeno, la temperatura aumenta y cada vez se da mas rapida

la reaccion hasta el consumo total de la particula.

Figura 4-8: Longitud de llama.
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La longitud de llama tiene un gran efecto en el proceso productivo debido a que tiene la
capacidad de transferir mayor energia por unidad de area a la caliza durante su proceso
de transformacion, como consecuencia de mayores temperaturas logradas en la

combustion.
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Figura 4-9: Contornos de longitud de llama.
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Un proceso de oxicombustién con bajos niveles de recirculacién de gases de gases debe
ser estudiado con mayor detenimiento debido a sus prometedores resultados y a la

posibilidad que abre de construir equipos de menor tamafio.

4.1.5 Comparacion con la literatura

Debido a la gran dificultad para validar o comparar el modelo con actividades practicas
propias en la industria del cemento, se opto por investigar en la literatura que autores han
realizado pruebas experimentales en hornos de la industria del cemento para
compararlos con los resultados de la simulacion por CFD. Un trabajo encontrado fue el
desarrollado por Bejarano et al. [11], quienes evaluaron la combustién de particulas de
dos tipos de carbones con diametros en los rangos de 45-53 ym y 75-90 um y en
atmosferas de O,/CO; y O,/N,. La fraccion molar de oxigeno fue variada en cada una de

las atmésferas en el rango de 0.2-0.8. Las temperaturas maximas alcanzadas en la
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combustion de las particulas de carbon en cada una de las atmdsferas fueron medidas.
Los autores concluyeron que los tamafios de las particulas en los rangos evaluados no
tenian gran incidencia en las temperaturas maximas encontradas con cada gas oxidante
y es p or esto que en la Figura 4-10 solo se muestra una curva de temperatura que da
cuenta de todos los didmetros evaluaos. Debido a esto, podemos realizar la comparacion
de los resultados obtenidos en el modelo realizado en esta simulacién con los
encontrados por Bejarano et al. [11] en las pruebas experimentales.

Figura 4-10: Temperaturas maximas en mezclas de O2/CO, y O,/N, [11]
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La Figura 4-10 muestra las temperaturas maximas de combustién en las atmésferas
mostradas. Los resultados obtenidos con el modelo CFD muestran buena concordancia
con los datos experimentales, presentando la mayor desviacion (7.7%) cuando la fraccién
molar de oxigeno se aumenta hasta 0.7. Para una fracciébn molar de oxigeno de 0.2 el
compOortamiento es muy similar a la prueba experimental, teniendo una desviacion de

apenas un 2%.

4.2 Simulacién local del proceso de descarbonatacidon

Como se detall6 en el capitulo anterior, el horno se model6 teniendo tres fases: Fase
gaseosa, fase sélida y fase dispersa. Las dos iniciales fueron consideradas como

Euleriano y la ultima de ellas se trabajé en un marco Lagrangiano.
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Valiosa informacién de cada una de las fases puede ser obtenida en el modelo como
temperaturas y composiciones. Para cada una de las particulas de carbon se puede
tener informacién de su temperatura, masa, posicion y velocidad en cualquier instante de
tiempo.

Se consideraron los parametros geométricos y de operacién mostrados en la Tabla 4-5,
tomados del trabajo de Watkinson et al. [18]. Las experimentaciones fueron realizadas
para una composiciébn de la caliza presentada en la Tabla 4-6. Las propiedades
termodindmicas y de transporte fueron obtenidas de la literatura [18, 47].

Tabla 4-5: Condiciones de operacion consideradas.

Variable Valor
Temperatura ambiente 298 K
Presion 1 bar
Temperatura de alimentacion de los sélidos 300 K
Temperatura de alimentacién del gas 1600 K
Diametro interno refractario 0.406 m
Diametro externo refractario 0.59m
Diametro externo metal 0.61 m
Diametro externo aislante 0.63m
Longitud del horno 55m
Velocidad de rotacion del horno 1.5 RPM
Angulo de inclinacién del horno 1 grado
Fraccion volumétrica del lecho 0.1
Flujo mésico de solidos 0.013 ka/s

Tabla 4-6:  Composicion de la fase soélida [18].

Especie | Composicion (w/w) Especie | Composicion (w/w)
CaCO; 9.89E-01 H,O 0
CaO 0 MgO 4.90E-03
SiO, 4.80E-03 SO;3 3.80E-05
Al,O3 4.00E-04 KO 4.00E-05
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Fezog 1.00E-03 Nazo 0

En el modelo se consideré que en cada paso del tiempo de la fase continua, una
inyeccion de 100 particulas se realiza. Cada particula es inyectada con una velocidad
diferente con el fin de obtener informacion en una gama amplia de velocidades para un
mismo diametro de particulas. En la Tabla 4-7 y Tabla 4-8 se muestran las propiedades

del carb6n consideradas en la simulacion.

Tabla 4-7: Composicién del carbdn utilizado en la simulacion.

Andlisis ultimo Andlisis proximo
H 0.0418 H20 8.42
N 0.0144 Cenizas 2.10
C 0.5066 Volatiles 37.29
S 0.0045 Carbono Fijo 52.20

Tabla 4-8: Parametros utilizados en la simulacion.

Propiedad Valor
Flujo masico (kg/h) 3.6 x 107
Densidad del carbon (kg/m®) | 1400

Diametro de particula (m) 2x10™

4.2.1 Comparacion del modelo con datos experimentales

Una de las dificultades encontradas en este trabajo de investigacion fue la comparacion
de los resultados con datos experimentales debido a la dificultad de implementar esta
prueba en una planta real de produccién de cemento. Para superar esta dificultad, se
optd por recurrir a la literatura cientifica y realizar las comparaciones a partir de
experiencias ya realizas por investigadores en el tema de produccién de cemento con
hornos rotatorios. Un trabajo encontrado en para la evaluacion del proceso productivo del
cemento, fue el realizado por Watkinson et al. [18], quienes realizaron experiencias en un
horno rotatorio piloto rotatorio operado con gas natural con el fin de evaluar parametros

del proceso que influencien la descarbonatacion de la caliza.
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La prueba de combustion con gas natural fue realizada en un horno de 5.5 metros de
longitud y 0.406 metros de didmetro interior. Caliza seca fue alimentada a razén de 86
kg/h en contracorriente con los gases de combustion del horno. El horno fue calentado
durante 5 horas para alcanzar su estado estacionario. Una vez en él, el material fue
alimentado al horno y se realiz6 la experimentacion durante 4 horas. Cuando la corrida
fue terminada y el horno fue apagado, se realizaron mediciones de profundidad del lecho
en diferentes puntos axiales del horno. Durante las pruebas experimentales se mantuvo

la relacion estequiométrica para la combustién de gas natural.

Debido a que en el trabajo de Watkinson et al. [18], no se incluyeron particulas de
carbdn, la evaluacion de los resultados del modelo se realiz6 antes de incorporar la fase
discreta en el programa. Las simulaciones se realizaron un gas caliente que transfiere
energia con a carga y se evaluaron el proceso de calcinacion y los perfiles axiales de
temperatura del gas y del sélido.

Las corridas realizadas por Watkinson et al. [18], se realizaron variando los valores de
algunos parametros de operacion del horno con el fin de evaluar la incidencia en la
descarbonatacion. Para efectos practicos, se seleccionaron las condiciones de operacion
mostradas en la Tabla 4-9 para realizar la comparacion.

Tabla 4-9: Condiciones de operacion del horno seleccionadas para la comparacion de

resultados.

Parametros de operacion Valor
Velocidad de rotacion (rpm) 15
Angulo de inclinacién (grados) 1
Diametro de sélidos (m) 4.6x107
Alimentacion de gas natural (m®/h) 9.85
Alimentacion de aire (m®/h) 98.5
Alimentacion de caliza (Kg/h) 47.6

Los resultados de las comparaciones de los resultados numéricos y experimentales de la
descarbonatacion de la caliza, temperatura del gas y temperatura del sélido se muestran

en las Figura 4-11, Figura 4-12 y Figura 4-13. En estas graficas, la longitud igual a cero
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corresponde a la entrada de los gases y las particulas, y la longitud iguala a 5.5.m
corresponde a la entrada de la materia prima. El modelo reproduce bien la
descarbonatacion del sélido segin se observa en Figura 4-11. Un efecto interesante en
este resultado es el cambio de pendiente que se muestra cerca de los 3.5 metros desde
la entrada de la caliza. Este efecto puede ser atribuido a que en este punto la presion
parcial del CO, alcanza valores de equilibrio haciendo que la reaccion se detenga. La
transferencia de calor en este punto continGia hasta el punto en que el equilibrio se rompe

y se reactiva la reaccion de descarbonatacion.
Figura 4-11: Comparacion de resultados para descarbonatacion.

100
T — Simulacién
a0l + Esperimental
80
70~
60
50

40+

% de Conversion CaCO3

30+

20

+

3
Longitud del horno (m)

En la Figura 4-12 y Figura 4-13 se evidencia la coherencia entre lo modelado y lo
experimental. Es importante notar dos zonas que se generan en la temperatura del gas.
La primera zona es de una perdida de temperatura casi lineal como consecuencia del
calentamiento del sélido hasta aproximadamente los 3.5 metros desde la entrada del
solido. La segunda zona se observa entre la entrada del gas y el punto anterior (3.5
metros desde la entrada del solido). Claramente se nota la rpida pérdida de temperatura
del gas debido a que en esta regibn se esta presentando la reaccion altamente

endotérmica de descarbonatacion.

De la misma forma, se notan cuatro zonas de andlisis en la temperatura del sélido. La
primera zona en donde se presenta un calentamiento aproximadamente homogéneo

desde su entrada hasta aproximadamente los 3.5 metros
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Figura 4-12: Comparacion de resultados para la temperatura del gas.
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Figura 4-13: Comparacioén de resultados para la temperatura del sélido.
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Luego se presenta una segunda zona donde la temperatura aumenta considerablemente
(entre 3.5 y 3.7 metros desde la entrada). Una tercera zona donde la temperatura se
mantiene casi constante debido a las reacciones de descarbonatacion y una zona final
donde la temperatura aumenta drasticamente debido a que el sélido termind su proceso
de transformacion e inicia una etapa de calentamiento de la cal. La segunda zona
observada, es acorde con el comportamiento analizado en la Figura 4-11 para el proceso
de descarbonatacién del sélido. En este punto, como consecuencia de la suspension de
la reaccion, y al dejar de presentarse un consumo de energia en el sélido en la reaccion
de descarbonatacion, la temperatura del sélido aumenta rapidamente hasta que se

rompe el punto de equilibrio y se reactiva la reaccion en el sélido.
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Una vez realizada la comparacion de los resultados y teniendo certeza de que el modelo
reproduce de buena forma lo medido experimentalmente por Watkinson et al. [18], se

avanzo en la construccion del modelo adicionando la fase discreta.

Cuando las particulas de carbdn son incorporadas en el modelo, iniciando con el caso de
combustién con aire, las condiciones de operacion del horno cambian aumentando la
temperatura del gas y por ende la del sélido. Este efecto es evidenciado en la Figura
4-14.

Figura 4-14: Temperatura del gas y del sélido para combustién con aire.
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La incorporacién de las particulas al modelo, genera que el proceso de descarbonatacion
inicie mas rapido, es decir, la reaccion inicia mas cerca del punto de entrada del material
debido al incremento de temperatura en el sélido. La comparacion del proceso de
descarbonatacién para el modelo sin particulas y con particulas se muestra en la Figura
4-15.

Una dificultad se present6 a la hora de realizar la simulacion que incorpora las particulas
de carbén: Cuando el numero de particulas de carb6n se incrementa, el tiempo
computacional requerido por el modelo aumenta considerablemente. Por esta razén, se
decidié correr las simulaciones con inyecciones de 100 particulas de carbon por cada
iteracion del la fase continua. El nimero de particulas incrementa drasticamente con el
paso del tiempo, llegando a tener mas de 8.000 en el horno. Esta cantidad de particulas
es relativamente grande para la simulacion, pero solo representa un 0.2% de la masa del
carbon que deberia ser alimentada en cada paso de tiempo para cumplir con la relacién

de combustion estequiométrica.
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Figura 4-15: Descarbonatacion para combustion con aire.
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Los perfiles de las especies en la longitud del horno también se compararon cuando la
fase discreta se vinculd al modelo. Estas comparaciones son mostradas en la Figura 4-16
y en la Figura 4-17 para el oxigeno y el CO, respectivamente.

Figura 4-16: Comparacion de fraccion molar de O, entre simulacién sin particulas y con
particulas.

0.0275

0.027F

Fraccion molar de 02
(=3
8
&

0.0245

0.024

0.023% 1 2 3 a 5 3

Longitud del homo (m)
Para el caso del CO, se presentd una situacion similar. La masa se aumenté en la salida
del horno dedo al aporte adicional en las reacciones de combustién, aumentando por

ende su fracciéon molar.
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Figura 4-17: Comparacion de fraccion molar de CO, entre simulacion sin particulas y
con patrticulas.
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En la simulacién realizada sin las particulas de carbén, la masa del oxigeno se mantiene
constante en toda la longitud del horno, pero su fraccibn molar disminuye debido al
aumento en la masa del CO, como consecuencia de la reaccion de descarbonatacion.
Cuando se incorpor6 la combustién de las particulas, la masa de oxigeno en el horno
disminuye axialmente debido a su consumo en las reacciones de combustion del carbon;

presentandose una reduccién mayor en su fraccién molar.

Luego de comprobar el adecuado efecto generado en el modelo con la adicién de las
particulas de carbén y combustiébn con aire, se continué con la simulacién de la
combustién de particulas bajo el proceso de oxicombustion con variaciones en los niveles
de recirculacion (30%, 40%, 55%, 65%, 70% y 80%). Los resultados de cada uno de los
casos simulados fueron comparados tal y como se muestran en la Figura 4-18, Figura
4-19 y Figura 4-20.

El perfil de temperatura axial en el gas es claramente modificado cuando se pasa del
proceso de combustion con aire al proceso de oxicombustion. Las mayores temperaturas
en las simulaciones son obtenidas con el proceso de oxicombustion cuando las
recirculaciones son bajas. La menor temperatura obtenida para el proceso de

oxicombustién fue con la recirculacién de 80%.
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Figura 4-18: Temperaturas en el gas.
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Figura 4-19: Temperaturas en el sélido.
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Los resultados de la descarbonatacion en cada uno de los casos simulados se presenta
en la Figura 4-20. El comportamiento presentado en el caso con 80% de recirculacion de
gases muestra que el proceso de descarbonatacion no se logra completamente, lo que
indica que una cantidad de piedra caliza sale del horno sin transformarse. Este resultado
no es conveniente para el proceso productivo, ya que seria necesario disminuir la
velocidad de alimentacién de la materia prima para alcanzar el 100% de la conversion.
Para los demas casos simulados la descarbonatacion se presenta completamente,
siendo mas rapida para los casos de menores recirculacion de gases (30%, 40% y 55%)

y un poco mas lenta en los casos con recirculaciones de gases altas (65%, 70%).
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Figura 4-20: Descarbonatacion de la caliza.
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Los resultados encontrados para las recirculaciones menores, en donde Ila
descarbonatacion se presenta en una longitud muy corta del horno, son dignos de
andlisis. Tener esta descarbonatacion en tan poca longitud del horno hace pensar en
construcciones de hornos de menores longitudes para el mismo proceso productivo. Por
obvias razones, pensar en una disminucion de la longitud en hornos existentes no es una
opcién. Por otro lado es posible pensar en aumentos en el flujo de la materia prima
tratando de aprovechar las zonas de grandes aportes energéticos. A partir de estos
resultados se evalué el proceso de descarbonatacion con incrementos en el flujo de
materia prima con miras a obtener un valor maximo con el que la descarbonatacién se

presente completamente. Los resultados de estas pruebas son presentados en la

Figura 4-21, Figura 4-22 y Figura 4-23 para recirculaciones de 30%, 55% y 70%

respectivamente.

Se consideraron incrementos de materia prima de 5%, 10% y 20% de la cantidad original.
Los resultados arrojaron informacién valiosa para determinar un nivel de recirculacion
gue permita mejorar el proceso productivo. Esta mejoria en el proceso consiste en

incrementar la produccién de cal conservando el consumo de combustible.

Para el caso con recirculacién de 30% se obtuvo una descarbonatacion completa cuando
el flujo original de materia prima se incrementd en 5% y 10%. Cuando se realiz6 un
incremento de 15% la descarbonatacion alcanzé el 96% y cuando el aumento de materia

prima fue de 20% sdlo se alcanzo una transformacién de aproximadamente el 94%.
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Figura 4-21: Descarbonatacion de la caliza con recirculacién de 30%.
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Figura 4-22: Descarbonatacion de la caliza con recirculacion de 55%.
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Una recirculacion de gases de combustion del 55% admite un incremento de la materia
prima, garantizando transformacién completa de 10%. Con un aumento del 15% la
transformacion se dio hasta el 98% aproximadamente y con el aumento de 20% la

descarbonatacion alcanzo solo el 92% aproximadamente.

La simulacion con 70% de recirculacién de gases admiti6 un incremento de flujo de
materia prima hasta un 5% del original para obtener una descarbonatacién completa. Se

observd que cuando se aument6 la materia prima en 10% sOlo se obtuvo una
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transformacion de aproximadamente 96% y cuando se aumentoé la materia prima en un

20% se alcanz6 una transformacién de aproximadamente el 88%.

Figura 4-23: Descarbonatacion de la caliza con recirculacion de 70%
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A partir de los analisis anteriores de descarbonatacion, se puede concluir que las bajas
recirculaciones permiten mayores incrementos en los flujos en la materia prima que los
niveles de altas recirculaciones, debido a que las llamas cortas generan regiones de altas
transferencias energéticas que favorecen el procesos de descarbonatacién. En
conclusion, la transferencia tecnoldgica de una planta de cemento desde combustion con
aire hacia oxicombustién, implica un incremento de entre el 10% y el 15% en la
productividad de un horno. Este andlisis energético debe estar acompafiado de un
riguroso estudio econémico, el cual se propone como campo de estudio para trabajos

futuros.

4.2.2 Fase dispersa

Un estudio de la fase dispersa se realizo para las simulaciones realizadas considerando
solamente los casos de combustion con aire y oxicombustion con 30% y 70% de
recirculacion de gases. Las particulas de carbén fueron analizadas durante su recorrido
en el horno y en su proceso de combustién. En cada simulacién se inyectaron 100
particulas de carbon por cada iteracion del medio continuo y se dej6 iterar el programa
hasta llegar a un estado estacionario (aproximadamente 70.000 segundos). Con el

modelo se puede analizar la evolucion temporal de la temperatura y la masa de la
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particula en el proceso de combustion tal y como se muestra en la Figura 4-24 y Figura
4-25.

Figura 4-24: Temperatura de particulas
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La temperatura alcanzada por las particulas en el proceso de oxicombustiébn con
recirculacién de 30% es mucho mayor que en los demas casos analizados y las
velocidades de calentamiento de las particulas durante la combustibn son muy altas,
alcanzando en aproximadamente 0.2 segundos temperaturas de 3100°C, 2190°C vy

1810°C para los tres casos analizados.

Figura 4-25: Masa de particulas
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La variacién de la masa en la particula en los procesos de combustion analizados se
muestran en la Figura 4-25, y se observa que en el proceso de oxicombustién el
consumo de las particulas es mas rapido. Este resultado en el proceso de combustién
aumenta la transferencia de la energia disponible en la particula de carb6n hacia la carga

sin tener modificaciones su diametro.

4.2.3 Andlisis de gases y particulas con RADCAL

Con el fin de analizar detalladamente el aporte energético por radiacion al interior del
horno, se compar6é el aporte de cada uno de los componentes en cada caso de
combustion simulado. Estos componentes son basicamente los gases de combustion
(H,O y CO, principalmente) y las particulas sélidas conformadas por el carbén, hollin y

cenizas.

Para analizarel potencial de emision de radiacién por gases y particulas se decidié utilizar
del programa de cédigo abierto RADCAL [21], el cual permite el analisis de radiacion de
gases de combustién. Este programa calcula intensidad de radiacion que sale de un
volumen no isotérmico de gases que puedan contener mezclas de CO,, H,O, CH,, CO,
N, O, y hollin. El coeficiente de absorcién se calcula con un modelo de banda angosta,
propiedades espectrales tabuladas y aproximaciones de las bandas moleculares de
rotacién-vibracion. El hollin se trata como una sustancia que absorbe en el limite de

Rayleigh.
La intensidad espectral en RADCAL se calcula de la siguiente manera:

ka(D)
() =i e 0+ f ip (1 %) exp[—(ka (1) — ka1 %))]dka (L %) (4-7)
0

Donde ij ; es la funcion de Planck de cuerpo negro,A es la longitud de onda, w se refiere

a la condicion de frontera de pared y k;es el espesor 6ptico definido como:

l
ky = _[0 a;(l ) dl = (4-8)

El andlisis en RADCAL fue realizado sobre un cubo de 0.01 m considerando que los
gases de combustion estan en equilibrio quimico y a diferentes temperaturas y para las

particulas se consideré el flujo masico del carbén, lo que nos arroja una fraccion
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volumétrica de 0.1. Los resultados obtenidos para cada caso simulado son mostrados en
la Figura 4-26.

Figura 4-26: Radiacion de gases de combustion y particulas.
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Para las particulas se contd con una fraccién volumétrica de 0.1. Las fracciones molares
de las especies presentes en los gases de combustién para cada uno de los casos

simulados se muestran en la Tabla 4-10.

Tabla 4-10: Fracciones molares de especies en gases de combustion.

Recirculacién de gases de combustién

Especies
30% 40% 50% 60% 65% 70% 80% 85%

CO; 0.455 | 0.549 | 0.662 | 0694 | 0.723 | 0.750 | 0.799 | 0.821

H,0 0.037 0.045 0.054 0.057 0.059 0.061 0.065 0.067

CH, 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000

CO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000

02 0.497 0.394 0.272 0.237 0.205 0.176 0.123 0.099

N2 0.008 0.008 0.007 0.007 0.007 0.007 0.007 0.007
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Figura 4-27: Radiacion de gases de combustion.
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Es claro que el aporte energético por radiacion de las particulas es mucho mayor, segun

se observa en la Figura 4-26. Para los gases de combustion, se observa el efecto del

aumento del CO2 y del H,O en la radiacion emitida a medida que la temperatura de estos

gases aumenta. Este efecto es observado en la Figura 4-27.






5.Conclusiones y recomendaciones

5.1 Conclusiones

e Se simuld la alternativa de oxicombustion en un horno rotatorio destinado a la
produccién de cemento mediante la aplicacién de balances de materia, momentum y
energia. Los resultados de estos balances permiten confirmar las bondades de la
oxicombustion, como una practica altamente recomendable desde el punto de vista

energético para ser implementada en la produccién del clinker.

e En términos generales se aprecia que la practica de la oxicombustion permite
incrementar, bajo dadas condiciones de operacion, la transferencia de energia hacia
la fase sélida. La transferencia de calor por radiacién puede ser mucho mas eficaz y
darse a una tasa mayor a la fase sdlida, aunque la transferencia de calor por
conveccion se haga lenta para esas mismas condiciones. Esta transferencia de
energia por radiacién se ve ampliamente favorecida por las mayores temperaturas
generadas en el proceso, por la radiacion molecular de los gases de combustion con
sus altos niveles de CO,. Estos factores garantizan que durante la oxicombustion se

obtenga una adecuada conversién de la caliza.

e Los modelos permiten analizar paramétricamente el impacto de diferentes
condiciones de operacién en los mecanismos de transferencia de calor entre las
fases sélida y gas. El modelo local unidimensional permite evaluar dindmicamente el
efecto de las condiciones de operacién en el proceso de descarbonatacion. Al tener
en cuenta multiples especies en la fase sélida y gas, el modelo puede ser modificado
para estudiar el impacto de diferentes combustibles y/o materias primas en el proceso

de produccion de clinker.
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e Como conclusioén final del estudio de costos, se encontré que producir cemento con
oxicombustion es un 24% mayor con respecto al proceso con aire pero, de acuerdo
con los resultados de esta investigacion, la produccion de cemento puede
incrementarse entre 10 y 15% con la migracion a la oxicombustién. Es por esto que
nuevas investigaciones en este tema deben ser iniciadas para tratar de dar
soluciones a las limitaciones actuales y poder convertir el proceso de oxicombustién

en una opcion atractivo para la industria.

5.2 Recomendaciones

Estudios que podrian realizarse a partir del tema de investigacion actual, pueden ser:

e Estudiar el disefio de quemadores que brinden mejores condiciones de operacién

con la tecnologia de oxicombustion.
e Estudiar la captura del CO, a partir del proceso de oxicombustion.

e A partir del modelo desarrollado, estudiar nuevos combustibles que puedan brindar

otras alternativas al sector cementero.

e Investigar el tema de costos de implementacion en plantas de cemento existentes y

nuevas.
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