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ANTECEDENTES .

pgréfica ‘que tiene todas

‘"“una empresa productiva vy

‘géflafééiéaﬁéﬁfeﬂéu:pfpdaéto%eh el mercado.

“las imétérias pfimas principales que se requieren para la
fabficacién del cemento las tiene a disposiciétn en un radio
'méximo de 20 kildmetros, en canteras de las que se obtiene por
voladura con explosivos; se encuentra a 90 kildmetros de la
ciudad de México, D. F., -a 140 kildmetros de la ciudad de
Querétaro, Qro., y a 100 km. de la ciudad de Pachuca, comunicada
por la autopista México—uuefétaro y carretera Tula-Pachuca.
Ademds cuenta con importantes vias ferroviarias como la de
Meéexico~Guadalajara y México—-Monterrey. que contribuyen al trafico
de carga.

Desde 1909 #sta fdbrica fué una fuente de empleo para 1la
fuerza productiva de los pueblos vecinos. En 1957 la planta se
modernizdé con la instalacién  de cuatro hornos largos
rotatorios para proceso humedo, equipados con lo mas novedoso de
la- Industria cementera, esto hizo que se diera una etapa
productiva con tendencia a crecer, tanto es asi, que en 1980 se
lleva a cabo un nuevo proyecto que sigue colocando a Tolteca en
los primeros lugares de modernizaciodn, la instalacidn de dos
molinos de bolas de circuito cerrado que tienen una capacidad de

molienda de 200 ton. por hora.



-+Sin embargo, el proceso:inflacionario que afecta la economia

de la Empresa ‘dirquém nte 1a . contaminacién “ambiental que
genera, la ineficien;ié"ygloéivééiés délloé trabajadorés, sumados
a la baja producciéﬁ*débiaélé'ei désgaste del équipo; y la falta
de calidad en toébs loé’éABitos, que impiden ser una. empresa de

competitividad. in{erna:ional, hace que la planta se coloque en

una posicidn. financiera dificil de resolver.

El 'problema no es un algoritmo sin solucidn. Desde la
década de 1980 los empresarios y funcionarios sa han percatado vy
;oﬁcieﬁtizado de la problematica de la planta, por ello se dieron
‘a'la tarea de colocarla en el estrato productivo, comenzando por
ia capacitacidn del equipo de apoyo técnico y - formando obreros

calificados.

La primer parte del problema queda resuelta con estas
medidas, la segunda parte es la més compleja en la
actualidad: como responder al proceso de modernizacidn que exige

el mercado actual?

A partir de 1988, al empresa Cementos Tolteca pasa a ser
parte de CEMEX, lo cual la favorece, puesto gque este grupo cubre
el 6&5% de la capacidad instalada en México en 1993 y cuenta con
un plan de expansion para 199271994 de 8.8 millones de toneladas
anuales (5). En cuanto al mercado internacional, se exportan 1.8

millones de toneladas anuales, principalmente a Estados Unidos.



éﬁbel ﬁreséﬁfeiééfgaié Qe analizah dos &e las Dpéinnes que
tiene 1la planta para‘ﬁoaifitar su’ proceso de -humedo a  seco,
produciendo 2000 toneladas de clinker gris por dia, las cuales
hacen obtener 2,703 toneladas de cemento tipo 1 por dia, con lo
cual se cumple con el objetivo propuesto para la realizacidon del

proyecto.
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- fébfiéa de Cementos Tolteca, Planta Tolteca, produce
rceﬁéﬁto Portland gris mediante el proceso de via humeda, el cual
»95' éhnra poco - rentable por la enorme cantidad de combustible
que es necesario emplear en la clinkeri;acibn de las materias
primas (crudo) . para 1la produccidn de clinker, debido a que se

debe evaporar una gran cantidad de agua conteenida en la mezcla.

Se tiene proyectadﬁ lograr una produccidon de 2,000
toneladas de clinker gris por dia, a partir de un proceso de via
seca que ofrece las ventajas de obtener una mayor producciédn con
un menor consumo de combustible al aprovechar los gases de
combustidon provenientes del horno. Para modificar el actual
proceso (humedo) vy convertirlo al proceso seco se  tienen dos

opciones:

1) Modificar los hornos existentes, o
2) Instalar un solo horno de procesc seco con una capacidad

de 2,000 toneladas de clinker por dia.



enfr;ador de c11
1nduc1do. Los~ tres slstemas fue { mi%ma_
producc;én (SOO tcneladas de cl - ‘operan

1ndepend1entemente uno del. ot'o

Para realizar: los calculo ‘considera ‘el

horno (con. su’ respectivo® enfr de f tiro

inducido) que - da una produtéibﬁ,interﬁédi@;ﬂfpdp Céer, el ma

ilust}ativo.

La modificacidn de estos hornos consiste en hacerlos mas'x
cortos en su longitud, debido a la adicidn del precalentador: qé
suspension de gases, que es en donde se efectua la sinterizacidn,
al ponerse en contacto los gases de combustidon con la mezcla de
materias primas crudas.

Al convertir el proceso humedo en seco, en los hornos
aumenta la produccién de clinker, por lo tanto es necesario
verificar primero si el enfriador de parrilla cumple con los
requerimientos de aire necesarios para enfriar el clinker y en
segundo, si la carga meca&nica es la adecuada. De 1o anterior
entonces se hace el cdlculo del flujo de gases que debe manejar
el véntilador de tiro inducido. Todos estos calculos se realizan

en el capitulo 3.




1mienta de

bt‘niﬂos‘de datos estadisticos de
103'135 que cuenta el grupes y que
»jb.se apegue mas a la realidad.

ndel manual del Ingeniero Quimico

‘técnico y la comparacidn del costo

seguir; se presentan en el capitulo §,

‘en’el que se determipa la .opcidn mads conveniente.

,Ei estudio econdmico esta contenido en el capitule 6. La
discusién de los resultados se presenta en el Capitulo 7 y las
conclusiones a las que se llega en éste trabajo se dan.en el

Capitulo 8.



tiene
.urﬁ}ﬁpcrcidn

 ¢6ﬁ§ué§tés  dé  ¢ai¢1q los cuales son
‘résult&do de ‘ia"éé
”humdgénea de materias’ : Efoparciﬁn de éstos se

determina con base -en @ el" .sustancias presentes.

Una vez obtenido el clinkér se  ‘adiciona yeso (CaSO ) para dar
: N a

el producto final (11). "~

Por lo general se fabrican cinco tipos de cemento Portland
que difieren entre si en su composicion quimica 'y propiedades
fisicoquimicas, de acuerdo a NormaémfnﬁéfHacionaleé de Calidad

(11).

Existen dos métodos fundamentales para la elaboracidn de
cemento vy su diferencia radica en el proceso de preparacion del
material que ha de ser calcinado en el horno (11):
a)El proceso por via hdmeda, consiste en preparar una pasta de

materias primas con contenidos del 30-45%Z de agua, por molienda

en presencia de agua.



1)
  2XLMq11ahdé de_materia

o)'Hdmogénéiza:ién.de'ids”mafe zados en el

o hdfnb;

5). Enfriamiento .del clxhker:bEUqg;ido.,ﬂfl'

&) Molienda de r:para ésﬁéher cemento:.

En el dltimo paso se adiciona yésq}Y/o,mété?ialﬁrpuzolénico
en las cantidades necesarias de aéuefdb'ié lésv propiedades

requeridas en el cemento.
1.1 MATERIAS PRIMAS.

En la fabricacidn de cemento se puede utilizar minerales de
origen natural Yy productos industriales (11), asi 1las tres
materias primas que contienen los caomponentes principales del
cemento pueden set+ la piedra caliza, barro o arcilla y escoria de

hierro.

La caliza y el barro son obtenidos de canteras naturales por

voladura con explosivos. La escoria proviene de altos hornos.

companentes -




seristalina

estructura’

idej

enesencia es producto

 d¢ “la meteoriz Qs‘&metélés alcalinos y

'falcglinoférrebs,” Feidéspaldos y micas. La

parte principal :d hidrosilicatos

de aldminas. La textura’de estos minerales es de grano fino (el
tamafio de grano es menor de 2 micras de didmetro), su punto de

fusion se halla entre los limites de 11500C hasta 17850C (3) .

La composiciédn quimica de las arcillas varia desde aquellas
que se aproximan & los minetrales putros de arcilla hasta las que
contienen agregados de hidroxido de hiertro (3}, sulfuro de
hierra, carbonato de calcio, arena, etc., siendo el hidraxido de
rhierro el componente coloreante mads frecuente de las arcillas. La
arcilla sin impurezas es blanca. La principal fuente de Aalcalis

en los cementos es el componente arcilloso del crudo (3).

La adicion de escoria de hierro se debe a que las materias
badsicas, caliza y arcilla no siempre reunen las cantidades

necesarias de Fe 0 que debe contener el cemento (3).

=3
PEER]



1.2, CDMPDNENTES DICIDNALES FPRESENTES EN LAS MATERIAS CPRIMAS,

(CALIZA Y BARRD).

Ppr lu genera

ncuentra en la caliza
»‘comc dolam1ta

se encuentra,

L ALCALIS," i\ a° y “Na"Gi(z
. L2

Los d¥1d95 ‘de potas1a y sodxot K‘O Yy Na 0O, respectivamente

2

proceden prxncxpalmenta de los materxales arcillasos dispersos en
los feldespatos. Su conten;dc en el cemento no debe ser mayor de

0.6% de peso.

AZUFRE (3) .

Se suele presentaf combinado como sulfurc (pirita y
marcasita, FeS ) en casi todas las materias primas para cemento.
En 1los camponentes calcareos se encuentra combinado en forma de
sulfatos vy sulfitos. A partir del Azufre del combustible y del
crudo se genera por combustidn y vapotriza respectivamente, SG’_|
gas. La maxima cantidad permisible de S0 en el cemento pued;

-
=

estar entre el 2.5%4y el 4%.

1o



CLORURDS (3)

_mayor de .un

ngLuaRURoS £
SET contenzdo : habituales

épara el camanto esté sxtuado entre,las 11m1tes ‘de’l’ 0 03 al 0.08%.

MANGANESD (3 ).

Se encuentra prxncxpalmente 'presehte come’  Mn o-. Se
ROSLE 2 .3
s .contribuyendo

considera . que actda de manera andloga al«Fé
g LA

.Fe Q- sustituto de

a  la estructura del C AF (4CaD.Al O
h 4 : -
hierro.

TITANIOQ (3).

los gilicatas vy

titanato de calcio.

FOSFORO (3) .

Generalmente se encuentra en solucidn sdlida en la fase de
silicato dicdlcico. El limite permisible en Pﬁ 0 en el clinker
es del 2.54. Es bendfico a las propiedades d;l Scemento cuando
estd presente en pequefas cantidades (0.24 a 0.3% como P O ).

25
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C.illos. - minerales que constituyen ' el clinker ~no - son " una

cambinacibh'pura'(E), sén fases de cristales mixtos quercontienen
165 cbmpcnentes de otras fases, en pequefias cantidades, en enlace
cristalino, asl como también las restantes sustancias gquimicas
que acompafan al clinker, incapaces de formar fases autdnomas.
Las dos principales fases minerales del clinker han sido

designados como halita ¢ C S y belita & C S.
A

I 2

Las fases minerales que pueden estar vpreéentes ‘en el
clinker y su designacién, se encuentran‘résumidos en la tabla

1.0 (3).



ABREVIATURA

Cal libre

Magnesia-

Alumihatqs(rico =]

SuiFatox:
Sulfato calcico
Los " cuatro 7brimérds onstituyentes de 1a’ tabla 1.0 son

componentes primardialés>;,i t}ihker Yy se ‘detallan a

continuacion (2)(3)(6)ﬁ:"‘

1) Silicato tricdlcico (2)(3), 3Ca0.5i0 . halita, denominado
e}

como C S.

En @&l se encuentran presentes Mgl y Al O . Se considera que

203
POt

es el principal y decisivo componente mineral del clinker en
cuanto a sus cualidades de resistencia. La estabilidad de esta
especie a altas temperaturas se debe a la presencia de Aatomos

extratos a ella.

13



! Se_ produce

.51 aquella

ones el O C 8; si
3 -

_gé el oC S. Esta

se transforma durante e

la  forma metaestable iamiento interior mas

lento puede formar,. el BC 8, la modificacion
o S

¥ estable; proceso. gu e con un aumento del 10Z del

volumén, dando  lugar @ a; _pul?érizacién del «clinker. Por
enfriamientao répidoy la pr;esencia, normal en la belita, de
componentes extrat“ioé_; se impide este desventajoso fendmeno
de transformacion en el Y C—.S hidradllicamente inactiveo. La
belita se endurece mucho mgs lentamente que la halita; sin

embargo, después de largos plazos, alcanza la misma

resistencia de aquella (3).

14




4)

esﬁé Ten

‘de7 hierro’

‘componentes’  se.

aluminato . caleica,
término final  2Ca0’
R de modo’ continua,

Pcktléha, conéiuyé la _serie

formando qiéo, El  ferrito aluminato

calcico ;bhfri‘g ndhréﬁimiento hidradilico del
cemento.

Aluminato tricélcicdb(Z)(S)
R a3

< D

3Ca0.A1 0 , denominado C A. Como

se menciona anteribrMente;gsi la- aldmina esta an mayar

praporcion que el Fe 0 , entonces se combina con la cal para

23

formar aluminato tricdlcico. Este compuesto reacciona muy
rdpidamente con el agua; sim embargo no posee ninguna
propiedad hidradlica destacable, aunque eleva la resistencia

inicial del cemento en combinacidn con los silicatos.

15



”;bmﬁinf&i&n <
lps;“cgélééréé
intéFcémbiéddr de
dé una-pequeﬁav‘
lqs‘ sqlfatds1v --zona de

sinterizacion ;: y:de’ : " 31, idac con el

Cuando.. .se mbi “can 21 cli s h:

fases, preferentemente - en -las’ fases de aluminatos

¢stas -estan contenidos solamente ‘como combinac

mixtos, siempre que exista simultaneamente .. Si0 Bf B

1.4 PROCESO DE CLINKERIZACION.

La sinterizacion del clinker consiste en una  serie de
reacciones entre particulas finamente divididas (11) Yy
quimicamente diferentes. En general se llevan a cabo cuatro
operaciones que dependen de la temperatura: 7
a) evaporacidon del agua libre, (aptroximadamente 100oC),

b) pérdida del agua de combinacion de los materiales arcillosaos,

(entre los 400 y 500 oC)..

c) disociacién de carbonatos & descarbonatacian (aproximadamente

a unas 800 oC),

16



‘reaccionar -
.;‘séfééfé;Feglf;éndo} Eﬁi‘ésté“
las r accibﬁéglacﬁffén’a traves de la
’{bajasftempéréturas formadas-en ipuntps 
.;éH{Fe'lasfpéﬁticﬁlas diferentes y- por Fusidn"ééli‘ i

éstédd:ééliﬂo.'

'Hps ﬁateria1esvSe transportan a traveés del horno (11).y
*1a,;e1évaciﬁn de temperaturas es formado mas fundente, el ”hfi
“fuﬁdente es producido y las reacciones aumentan encrmeménteiy
cantidad de fase 1liguida aumenta al maximo a la mas ’éftél ?
temperatura en la zona de sinterizacidn.

En el proceso seco con precalentador de suspensidon de gases
se pueden producir bajas temperaturas del fundente en la entrada
del horno, ésto origina que las particulas al conglomerarse vy
aumentar su tamafMo reduzcan la carga circulante de alimentacidn
dentro del precalentador, disminuyendo la ptoduccidn del horno.
A la temperatura de sinterizacidn la reaccidn continda
rapidamente; el silicato tricdlcico es formado par cristalizacion
del fundente dentro del cual la cal y la silice se disuelven, Y

dependiendo de 1la composician, el silicato dicdlcico también

T Tpuede cristalizar (11).

17




ceso-via hameda consiste ‘en seis.operaciones bdsicas

escritas a continuacian, ‘las.cuales se muestran en el

“realizarla  trituracidn:. por

presion.

1  piedfé ‘Ealiza y el Qarro requieren ser triturados vy
:mﬁigdoéj-h;entras que la escoria de hierro solamente es molida.
: El barto es reducido en su tamafio, después de obtenerse por
-voladura, mediante una trituradora de martillos.
La trituracion de caliza consta de varios pasos para llegar
a un tamaMo de particula relativamente gruesa (3-S5 cm de

didmetrao), por lo que se realizan tres trituraciones (11).

TRITURACION PRIMARIA: Se lleva a cabo mediante un triturador
giratorio, fig. 1, los cuales son muy usados como desmenuzadares
previos en la industria del cemento. En éstos equipos la
reduccidn de los materiales se lleva a cabo principalmente por la
aplicacidn de fuerzas compresivas, pero también por fuerzas de
flexidn. El material es reducido hasta un tamafio de 12 a 15 cm.

TRITURACION SECUNDARIA: Es muy comdn que se realice por medio de
un triturador de cono, también llamados giratorios. En este caso

la trituracion se realiza por presion y también parcialmente - por
18



, vFig.1.:’Tr'i'fﬁ'r‘d_ddru giratoria.

Corte ftransversal

i€
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para la

i?acabado. La finura del

tener.un buen clinker.

‘"necesaria se calcula con hase

sidé;ando el ‘tiempo para

son’los mads‘usados en ésta industria

(fig. 2),_~Esgds‘hblihas;sén;ciiindrds de acero rotatorios, en
donde se realiza el desmenuzamiento del material por el
movimiento de los cuerpos moledores. For el giro del cilindro del
molino, el montdn formado por los elementos moledores y el
material se eleva hasta wun valor optimo para su accion
molturadotra. La molienda se realiza por choque y rozamiento entre

los cuerpos moledores y las paredes blindadas del molino.

En un proceso via hdmeda se emplean molinos de circuito
abierto para molienda de materias primas y es aqul en donde se
le adiciona agua al material. El barro y la escoria se muelen
juntos para luego ser mezclados con la caliza y posteriormente

hacer la dosificacion de componentes de crudo (i1).

21
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Tu- HDMUGENEIZACIDN ¢ 1

La humogenet*acxdn consxste en mezclar todos lcs materiales

:rudos§”eh_ tanqu95 con agxtacxdn cantinua para‘ lograr mayor

uniformidad .3yi_poster10rmente determlnar su composicidn Yy

dasi*itérV fa. cant1dad necesaria de elementqs para elaborar un

tzpo determ1nado de ‘cementa.

.Léfumézclar/ya ,Hdmogeneizadéi.es' transportada por un ducto

ha:ia”.“' hornos para llevar 2= cabo el proceso de clinkerizacion

medxante su. calclnac:bn.

CLINKERIZACIDN (11).

‘fLé'calcxnacxdn de la pasta cruda para obtener el clinker dé
&emeﬁto'Portland se lleva a cabo en hornos largos rotatorios. Los
hornos hémedas tienen como caracteristicas que saon alimentados
por una pasta cruda gue contiene de I0 a 40% de agua.

El agua debe ser eliminada de el material precalentado antes
de que comience el proceso de clinkerizacidon. La evaporacion del

agua se lleva a cabo casi a la entrada del material en el horno.

Un horno hdmedo es un cilindro recto (3), dispuesto algo
inclinado (un 3 a un 5% sobre la horizontal), cuya longitud
varia de 100-120 m, (fig. I), provisto en su interior de cadenas
gque realizan la transferencia de calor y en su exterior tiene

aros de rodamiento.



Fig.3. Horno rotatorio de didmetro ’Qniturio".

" SALIDA" DE

ALIMENTACION , ‘ | | i “MATERIAL -
I l
1 2

1,2,3y4= AROS DE RODAMIENTO.
5= TRANSMISION.
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‘axtremo
del'mismo,
Faczllta el

Atremoyxnferlor del horno esta

e varios‘pares de rodillos, segdn su
us aros; de rodamiento permiten que

rote y ademés hacen dxsmxnuxr el consuma de energia eléctrica

"para el acc1anam1ento del m1smn.

ienen"caracterxzadas varias zonas en las que se . llevan- a

cabo diferentes fendmenos. Una flama producida povr la :dmbustiﬁn*:'”

‘de combustdleo es la encargada de efectuar la clinkerizacidn, por‘
emision de gases que tiene diferentes temperaturas: a 16‘1;qu déi 

horno, Cal igual que el material en proceso (115}"

ZONAS QUE CARACTERIZAN A UN HORNO HUMEDO.

: TEMP DC.
a) Zona de secado 30-35% longitud del hnrno : 100‘
b) Zona de precalentado 10-159% .‘ - ’ ' ‘?klbO—SSO
c) Zona de descarbonatacidon 30f§52” L ff,mi, ,550—1100
d) Zona de clinkerizacion 154202}‘ : o - " : 1200-1400
e) Zona de flama 2-37 7 ‘ e 1400-1350

En el proceso de secado se realizan dos operaciones de
transferencia: de calor y de masa. La transferencia de calor se

lleva a cabo de los gases de salida hacia el material, vy la

25




transferencia
material

cdmbusﬁién

“los 70-750C (11). Abajo de eésta

coﬁtenido en el gas se condensa y entra en

0%& 'su contenido de humedad.

.Uﬁa [éé lbéﬂkactores’qué afectan la velocidad de secado es
la néturéléza 'ykdiéeﬁu de los accesorios que se insertan al
horno.  Los hornos de éste tipo pueden estar provistos de cadena
én Fdrma de espiral que realizan el intercambio de calor y son

los mAs usados.

Un sistema de cadenas en eépirai ‘consiste de cadenas
colgadas en forma de cortinas desde un inicio multiespiral (11).
El avance de éste accesorio es en direccidn opuesta a la rotacidn
del horno, cuando se ve desde la parte.posterior del mismo, da la
impresion de ser un tornillo que pone la alimentacidn dentro del

harno, en la zana de precalcinado del material.
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/:f~ﬁasta
Sé;cibn
.'qtubada
1 t6t31
llenado

de la

ndqc{o.de la combustion

e los materiales y vapar

“de’: agua’ proveniente de 1a“past ‘Estdé gases tienen una

temperatura. aproximada ‘de 2500C7 'y -son succionados por un

ventilador de tiro inducidofque lbs‘hace pasar a travées de
S electrofiltros que detienen ticulas de polvo. Una vez

limpios son expulsadas a la‘étmééFefa.

5. ENFRIAMIENTO (11).

El enfriamiento de clinker es una operacién muy importante,
pues contribuye a las cualidades de resistencia del ‘mismo.

Se puede llevar a cabo mediante un enfriador de parrilla que
emplea aire. En este enfriador se produce un intercambio
térmico muy bueno entre el aire de refrigetacion y el clinker
caliente; el enfriamiento se realiza en una corriente transversal

y a contracorriente, ver fig. 4.
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“las: ranuras

e donde ‘es ‘retira

llega el clinkeﬁ'_a3uﬁénpérriiia'

eh:ai eﬁdipo- de ﬁransporte.

secundario.

E1 clinker que sale ﬁelﬁ cuarto  cnmpartimiento tiene
temperatura cercana a los  1006C ’y as llevado mediante
transportadores hasta los depdsitos. de ‘molinos para ser

pulverizado posteriormente (11).

6. MOLIENDA (11).

l.a molienda de clinker al igual que el crudo, se lleva a
cabo en molinos de bolas (pero de circuito cetrtado) cuyo

funcionamiento se describid al principio de ésta seccidn.



héy‘bdifekencia en la trituracidn gnfféi:

proceso. La‘molienda se lleva a cabo en molinos también”def

de circuite cerrado, descritos en el proceso via-humeda.

2. HDﬁDGENEIZACIDN DEL-MATERIAL CRUDO (3)(11).

Para el pfdceso seco ésta gperacidn se realiza mediante un
sistema neumdtico en silos de construccidn especial.

El proceso mds empleado es el Fuller, gue consiste en
mezclar las materias primas neumdticamente, en una seccién
dividida en cuadrantes fig. 5. El elemento basico de la mezcla en
seco por via neumatica lo constituyen las cajas de dispersidn de
aire con que se dotan los fondos de los silos.

Estas cajas son de material semipermeable, el aire penetra a
través de ellas hacia arriba, mientras que cuando se suspende el
acceso de aire, el polvo no puede caer hacia abajo.

Cada uno de los cuadrantes de la serie actda como cuadrante
de mezcla ség&n cierta secuencia, mientras que los otros tres los

hacen camo cuadrantes de aireacidn (3).
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- homageneizacitn

intes se: puede realiza

2]

. PéECALENTAMIENTD DEL;MATEEIA'
‘Los gases de comsqséﬁdn produc;dosfen”eI hornD durante el
‘proceso de clinkeriza:iQn.$6n ﬁti1izadus para precalentar el
"magérial crudo, lo que hace que el consumo especifico de energla
del hornao disminuya enormemente. La mezcla cruda ademds de
precalentarse se descarbonata parcialmente.
o El equipo de precalentamiento mds utilizado es el Humboldt
fig.46 (3). Es un intercambiador de ciclones (cinco ciclones que
constituyen cuatro etapas), dispuestos uno encima del otro. Para
lograr wna mejor separacion, el primer tramo, el situado mas
alto, estd dispuesto como cicldn doble, Los ciclones estan
conectados entre si por tuberias ascendentes de seccidn
cuadrada, pero la tuberia superior es de seccidn circular para

evitar la formacidn de costras de material.

Cada ciclon y su tuberia forman un tramo del intercambiador,
tramos que van numerados del I al IV de artriba hacia abajo. Las
tuberlas de salida del polvo de los ciclones, desemboca en las
tuberias de gases ascendentes del tramo situado debajo. La

tuberia de salida del polvo del tramo IV desemboca en el horno.

‘compresores;



Entrada de - -

material

' Etapa IV

Fig.6.
Precalentador Humbold+.

| Etepa 1

L

/ Purga de dlcalis

f———— e

Salida de gases

-——— o
de combustion

Horno rotatorio
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) lse . realiza

'ddiyiduaimente

“El tiempo  de entamie ‘ ,ééupaFtiEQié§ depende del
taméﬁo‘y.IQZHééufa}égé déliésvh;§6as (3;. ée‘ha determinado un
tiehpo_hékimo dé'sbbsegundos, ﬁalenténdose hasta 800-%200 oC.

Ei » onimiento ascendente de los gases a través del

precalentador es debido al ventilador de tiro inducido (3) (11).

4.-CLINKERIZACION (3).

Los hornos largos rotatorios para el proceso via seca tienen
un funcionamiento y construccién similar a los empleados en el
praoceso via hdmeda, solo que debido al efecto del precalentador,
sus dimensiones son menores y pueden estar dotados tambien de

cadenas para un mejor intercambio térmico.

Los hornos para via seca, de gran caudal, acoplados a
precalentadores presentan dimensiones, segdn sus caudales de unos

4 x 60 hasta § x BO metros (3).
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enfriadaores  de

éiébéidh‘éé7’hediante~ una

plas de :ada slstema y . los

1 érea d1spon1ble para el

, montaJe, rbﬁu;gibn : manEJada Sy

) pr:nc1palmente e eltéqupq,

&.MOLIENDA DE ciIN

Esta - operac

realizada en molin

2.3,ANALISIS DE LDS PRDCESOS
“Unaivez” descr1tos los pra' V’sé’
éhotén las ventajas que oFrece el prncesa seco con respectn al

hamedo.

1) Los requerimientos de energla para el proceso por via hdmeda
son 1860 kcal por cada kilogramo de clinker producido (13) y en
el proceso seca se requieren 950 keal (12) . Los altos
requerimientos de energia para el proceso hdmedo se deben a
la - enorme cantidad de agua que debe ser evaporada de la

mezcla de crudo (11).

2) La dosificacion de los caomponentes del crudo seco es

significativamente mas facil que la de los componentes
himedos potrque son mds manejables debido a que se mueven por

aire y en pocas ocasiones se presentan obstrucciones en las

36






DE CLINKER POR DIA

éuatﬁo H;rnaé para“ la
roceso humedo(ll), cada:uno de
'éé 500 ton./ dia,  aunque
{Cada uno de estos hornos
V‘Eilla de aproximadamente la
misma capacidad y un'§éntfléd6r'de fifc inducido para el manejo

de gases de :nmbustidn(lr).--‘ ‘

Se hace primeramente el cdlculo del ahortrao econdmica que
representa el proceso seco y posteriormente se analiza ' el
alcance del equipo disponible. Los datos empleados son tomados de:
resultados de la planta.

3.1. ECONOMIA POR COMBUSTIBLE.

El combustible empleado en calcinacidn es combustdleo por su

bajo precio y disponibilidad (13).
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Consumo energético pafa‘prot S

Consumo  de combustible*bdf”df

" por cada horno medidos'a’ 20aoC

Datos del combustdleo:

Fuesto que para,prndudi? 475 tons .de clinker/dia por el

proceso hdmedo son requeridos 79365 L/dla de  combustdleo, para
una produccian de 2000 tons de clinker/dia el gasto de
combustible es:

() S
2 X 10 kg clinker/dla X 79, 565 L/dia = 3.353 X 10 L/dia

3
475 X 10 kg clinker/dia

lo que en pesous, con un costo de N$0.2377 $/L. representa:

=] 7
3.35 X 10 L/dia X 0.2377.N$/L X 360 dias/aMo=2.866%x10 N%$/ahto



b A
B&66x10. -

entre
N$/aMo.

Si hacemo§ la acion cdsﬁo;dé la diferencia de energia calorifica

; d@Sto de combustible para producir 2000
~ton de clinker/dia

obtenemos wun valor de 0.58, lo gue significa que se puede

economizar un 58% de los costos por combustible.

De 1lo anterior se puede ver la conveniencia de hacer el
cambio de procesao, ya que los costos se reducen a mds de la mitad

del monto anual.
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5.2 MODIFICACIONES
"T.2.1 DIMENSIONAMIE

‘Diametro inte

"¢on;1a‘anﬁeriqr,‘ée puede obtener el largo

" 'hornoque es necesario’y posteriormente su volumen.

L/d = 16 " de aqui’

Volumen del hornoé'n(B;S;Z)

=

=451.6 m.
Fara boder emplear éstos hornos deben reducirse a un tamafo

de S52.8 m de longitud.

La determinacién del caudal del horno se puede hacer empleando
el factor de Watson-Walker que relaciona el volumen del horno con
la produccidn de clinker en hornos largos para via seca. Este

3

factor tiemne un valor de 1.5 tons clinker/dia m (8).
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15 - es

ayculo dél{aire de enftriamiento requerido en

chmparfimiéhtd_fdé “cenfriador ~de parrilla y ver la
ﬁbsibilidadtde utilizér los ventiladores y, finalmente verificar

si es suficiente la capacidad mecdnica de las placas.
1) Volumen de aire necesario para el enfriamiento del clinker:

Un dato +real tomado de la practica demuestra que son

nacesarios 3.5 kg de aire/kg de clinker para su enfriamiento(ll).

NOTA: Todas 1las densidades vy valdamanes de gases son

cansiderados a una temperatura de OoC y 1 atmasfera de presidn.

Fatra una produccidn de &77 ton de clinker por dia:
= &
677 X 10 kg clinker/dia X 3.5 kg aire/kg clinker = 2.37 X 10
Kg aire/dia
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total de 1273

ar /804 tons de clinker por'dié,f -

iafdépacidad de los ventiladores.

N
a9
[T

R
o

Total de aire manejado‘en los compartimientas = 28,200 CFM.

Camo se puede observar, cada ventilador estd disefMado para
suministrar una cierta cantidad de aire del total requerido para
enfriar el clinker, de modo que al multiplicar el porcentaje de
aire- que maneja cada caompartimiento por el total de aire de
enfriamiento, se obtiene el aire necesario en ese compartimiento
para la nueva producciodn. Los resultados de ésta operacién se

encuentran en la daltima columna de la tabla 3.2.

43

:défallan, las caracteristicas ‘de los . '

antidad de aire manejado por cada uno . de

A ket T PR



eaniador; yvlcs datos

dbténér las. capacidades maximas

Para realizar los

cé‘culas s

P2

en dbhde
HP 'y ‘HR‘ representan las potencias desarrolladas por el
hbtnr an caballos de fuerza, en las

condiciones 1 y 2.

v s Vréon las velocidades que puede desarrollar el
ventilador en rpm en las condiciones 1 y 2.
Q . Q son los caudales de gas manejada por el
1 2

ventilador en CFM en las condiciones 1 y 2.
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Eﬁ~

mediante

muestra ‘para

i gls tituyendo  datos:

Q= 2400/1232 X 1345
Q

= 10,415 CFM
~

Py

La finalidad de la tabla 3.2 es F?cilitar la comparacidn de
resultados para determinar si es factible que los ventiladores
instalados sean usados en la nueva produccion de cada horno. Para

esto, basta abservar el flujo maximo que puede manejar cada
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venﬁiléaq#::”
obsékva&iﬁﬁz~’s§'
yeﬁtiiédérésf~de
seria necesario
se opta pof éét

3) Capacidad:imecan

La carga qu

enfriador nlas’ -~106 - -que” ‘se tienen ..

instalados, es de 31.2 ton/d (dato. de diseMo) .

2

El area total de las placas. es de 16.7'16 Ejéréaj:detfla'

parrilla)
Si se divide la produccion de clinker entre él drea de ‘las

placas, se obtiene la catrga que debe soportar lé'parrilla.
2 ikt

677 ton_clinker /dia = 40.3 ton/dia m
2

1.7 m
2
Se requiere uwuna carga de 40.5 ton/dia m y el enfriador
2
solamente permite 31.2 ton/dia m , por lo tanto el enfriador no

puede soportar una carga tan alta por propiedades mecdnicas.

Por las consideraciones anteriores se puede concluir que el

enfriador de parrilla no sirve para la finalidad deseada.
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gaCDmpart; ien
“y/o ventiladon

Presién
-in’ HgO

HP thor»i

*Velocidad
max. rpm..

'F1u50~lméx.‘
cFM

HP consumidos

Velocidad
actual rpm

Flujo actual
CFmM

Aire necesarioc
CFM

95468

% Calculadas a partir de las ecuaciuneé 1.y 2.
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gundo’ ‘compartimie

adafia femberét&ra}

Célar'necesariDVS éSO(Kcéllk

Datos del combustible:’
Faoder calorifico = 95@01

Compaosicion qulmi:a-(lﬂ

enpesa
-Cérbbno c : 86;60
Hidrdgeno H 10523
Oxigeno 0 .03
Nitrdgeno N 0.04 :
Azufre s 3.10 S 32.0
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‘Combustibl

67,700 Kg comb. X 0865
Sodia i

Hidrdgeno:

67,700 Kacomb. X 0.1023
: dia .
Oxigeno:
67,700 Kacomb. X 0.0003

dia T
Nitrdgeno: .
67,700 Kgcomb. X 0.0004 = 27.1 kg dé N/dia

TP ea 7=t : :
Azufre:

67,700 Kgcomb. X 0.031 = 2,098.7 kg de S/dia
dia

Son bdsicamente 3 reacciones las que se llevan -a  cabo

durante la combustidn:

1y C + @ ~—-->CO
2 2
2L H. o+ 10 ———>H 0"
2 2 2
2

36 + I 0 ———>80
2 3
2
Tedricamente se tealiza una combustidn completa, por lo que

la cantidad de oxigeno necesario es, de acuerdo con  las

reacciones estequiométricas:

C + 0 --->C0 58,628 Kg de C X 32 = 156,341 Kg O
2 2 2
dia 12 dia
12 32

49



1.43Kg' 0
2

'm

7138'= 214,897 Kq O

ﬁ;iderando que el oxigeno

‘total necesario para la

2

dia

=

;1'431kg[ﬁ cess

El aire necesario es calculado en base a gque tiene una

composicidn de 79% en vaolumen de N y 217% en volumen de O .

2 . 2
N en el aire primario = 15,028 m3 0 X Q.79 N = 56,534m_
2 2 2
dia 0.21 0 dia
2
Aire primario = 0 primario + N primario
2 2

e
3

Aire primario = 15,028 + 56,534 = 71,562 m

dia

LAO L



udo para abtener el
: géses ;deﬁtrb ‘délilﬁcrnﬁ‘
‘ ‘procedentes  de - combustales,  de  1a
idéscéfbdnafécidn dé los materiales, agua producida de la misma
;coﬁbustién y de la pasta en una minima cantidad(11). - Ademds ' de
restos existe aire, llamado aire falso. Toda ésta corriente de
gases es manejada por el ventilador de. tiro inducido. Los datos

técnicos de disefMo de éste son los siguientes, en condiciones

normales de operacion de los hornos:

Flujo de gas que maneja

Temperatura del gas :(356'QFY
Temperatura maxima del QQSI,WQV ‘

Fresidn total RESE ';’ ',315'mm'cnlumna de agua
Fresion barométrica -k. : 585 mm Hg~

Densidad del gas ’ 7 . 0.55 Kg/mo

Velocidad angular 760 rpm

Fotencia necesaria : 312 HFP

=3



Estns ventlladores fueron disefados para manejar el flujo de
gases de combustlén para una produccidn promedio de 500 ton.

clinker/dia en proceso humedo. Debido a la gran cantidad de agua
que es. producida en ese procesao, es probable que la capacidad del
ventilador de tiro inducido fuera suficiente; para probar ésto es

‘necesario realizar los calculos descritos a continuacidn.

)roducidos. por combustién.

- or: lenfél'dé gases de combusfién estd ~constituida  por

bidxid 'dé*céfbono; agua y nitrdégenoc de que se compone el aire.
‘Para’  calcular el COp vy el agua producidos durante 1la

Combuétién, se puede hacer uso de los calculos de las pa&ginas

49 .y 50, y de este modo, Eon el oxigeno consumido se obtienen

éstos gases por estequiometria de la reaccidn de combustidn.

€'+ 0 p —2>C0p 156,341 Kg 0p X 44 Kqg COp=214,969 Kg_ COp
dia 32 kg Op dia

12 32 44

Ha +1 Da ———> Hab 55,408 Kg Op X 18 Kg Ha0 =62,334 Kg Ha0
2 dia 16 kg Op dia

a ie, ie

14



ujo volumats con dehsidadés a

Edldeféstqsfgasgs_es;:

-

D

. =107.:686-m_.CO
e 2

o

dia.

i 62,334 Ka H Q.

L PR

Jdia

T

0804 kg/m.

e lw, G S O RN R

Geee Bl NTT I qUE T acompaNa al aire primario.es 56,534 m /dia, de
) L E E .

<

3

modo. que el N total es 565,340 m /dia; porque el aire primario
2

es el 10% del aire total.

Por lo tanto, los gases de combustidn son:

3

CO + HO+ N =107,646 +77,530 + 565,340 =730,514 m /dia
. 2 2

2 2
< o s

2.~ CO producido por descarbonatacion de las materias primas.

2
<

La me=zcla de materias primas crudas alimentada al
haorno estd constituida por un 77.46 7 de carbomatos de calcio y de

magnesio (11).



siguiente

Ta

‘que” relaciona
crudo’ ‘alimentado.

valor experimental

3.se obtiene:

er de’” 677 tans/dia, el

677 tons clinker X710

dia
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(Para efectos dé*célcuio;:y,&ebidd a«la:grah‘fcanfidad 

carbonatos presente en la mezcla cruda, se consideraisolo’el ‘peso

molecular del carbonato de calcio (11)).:

Entonces, 1los carbonatos que constituyen la mezcla cruda’ son,

basados en que su contenido en ésta mezcla es de 77.6 4 (11):

1,043 tons X 0.776 = 809 tons de CaCQOgy
dia dia
Yy por consiguiente, el COp producido por descarbonatacidn:

809 tons CaCOnz X 44 = 356 tons COp/dia
dia 100

Para obtener el COp en volumen, dividimos entre su densidad

a condiciones estandar:

Densidad del COz = 1.977Kg/m>

356 x 10 3 kg COp/dia s 3
= 1.8 x 10° m3 COp/dia.

1.977 Kg COa/m°

S5



eccidn 324" abartad@fl}iséj tiene que él agua

b‘bfodUCidé:pnr combustionies deféE,SBQ k§ld;a

" Elagu : . 0.01"1) (1,043 tons/dia )

=:.10.43 tons/dia
gua:brndﬁ¢iﬁa,porefpmbﬁétién + agua libre en
& : el crudo
62.33% + 10.43 = 72.8 tons HaO/dia

Elij flﬁjo volumetrico de agua total, con densidad a
'cgndiciqnes estandar serd:

“72.8 X 102 Kg agua / dia -
= 9.055 x 10 m3/dia

0.804 Kg/m>

4.— Aire falso.

Este aire representa un exceso del requerido para la
combustion y se calcula como el 304 del volumen de gases secos
manejados en el horno(l1l), lo que es igual a la suma de COp
producido en la combustidn + Np que acompafia al oxigeno de

combustidén en el aire + COp producido por descarbonatacidn.
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sy

"N de aire total
e
olo  déscérbdha§é

-
-

sz
8.5292:X 10:m:/dia’

B

‘entonces, ‘aire

Finalmente, el total de gaSé’ xho?nowséra igual ‘a

la  suma de gases secos +'(égda,qé.éombusti6n. ‘agua_iibre )+

aire falso.

i

S S
Gases secos = 8.5292 X 10 m /dia

Agua de combustidn + agua libre =.%
3 3 X
Aire falso = 2.559 X 10 m /dia

6 3

Total de gases = 1.1994 X 10 m / dia =-832.¢

El volumen total de gases manejado por el ventilador de tiro

3
inducido requerido es de 832.9 m /min, a OoC y 1 atm de presidn.

Hacienda correcciodn por presidn y temperatura en los datos
del ventiladar instalado, se tiene:
3 3

3400 m /min X 58S X440+32 = 1578 m /min
760 460+356
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S REL ventiladd o instalado pusde manejar un
B TABR N 5 : . ST 3 )
flujo de 1578 m"/min: q neje B832.9 ‘m /min, par lo

gue parece seb adecuado tiene una presion de 315 mm

columna de agué;QYFSE req ieren éOQJmﬁ éolumna de agua (11), para

un proceso seco.
3.3 RESULTADOS.

que’ respecta a

dEsZOOb toneladas de

clinker por dia.

capacidad se agrupan:e

38



2.~Enfriador

Ventiladores'

I&56>m3ximo

Flujo requerido

:

Compartimiento 1%7-10,41'5 CFM ‘9,568 CFM

" 2%'10,43& CFM 1#,8é6 CFM

“ 3 16,061 CFM 11_’,‘4_55 CFM

" 21 17,860 CFM 10,512 CFM

: 2 2

E Carga i 31.2 ton/dia m E 40.5 ton/dia m 5
%3.~Ventilador § Presion tatal: é Presidn requerida: E
% de tiro E 315 mm columna %800 mm columna de agua %
% inducido % de agua % E
E ; Flujo de gas: E Flujo requeridos E
| H 5 | = H
.: E 1578 m /min std. .: 832.2 m /min std :.
(55,688 CFM) (29,391 CFM)
- / / 7
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* HORNO

tons clinker/dia
embar go 'ésfn

de 'vida  dti

VyyéépaCidad:del equipo utilizado en el
 ée"Ee&én€a via secé se hace en este caso
con ' base Eh'iélgkoﬂucciaggqﬁe se desea obtener y. al enfriamiento
del ciinkér; : BN
El equipo qﬁe se dihensiona incluye el enfriador de clinker,
el horno largo rofatorio, el precalentadaor, el ventilador de tira
inducido y los silos de homogeneizacidn y. almacenamiento de
érudo. .
Los molinos de crudo y acabados no sonuﬁimensionados por que se
_tienen ya instalados dos en la-planta~ can' capacidad de 200

ton/hr.
4.1 PRODUCCION DE LOS MOLINOS.

Los molinos de crudo y acabado saon molinos de bolas de
circuito cerrado, con capacidad de produccién maxima de 200

tons/hr, como menciona anteriormente.



. 4.2 SILOS DE HOMOGENEIZACION.:..

‘La homogenizacion de crud eva 'a cabo . por ‘medio de-

equipo neumdtico(3), que per ',adéhgs{ﬁe'Qnipuenrméiélédé,ygel"“

‘transporte de material son. de construccion’ cilindrica

ejﬁé;g”én base a
de retencidn del

; \tiempo que tardaria en

"@r=Capacidad del silo

Molienda

PQFIEKPEFiEn;ia‘SE sabe gue &r tiene un valor prpméqio dg 10
‘hor&sjisfl ‘ - e

» S; éé considera wuna produccidn de molinos,déwéooftons/hf Yy
:ér=10 hr, de la expfesidn anterior se puede obtéﬁer‘lgf capééidad
del silo que es igual a 2000 toneladas. ' . v .

La relacidn L/D para estos silos es de 1.5;‘pbrv lo _ tanto

L=1.9 D (3).

El peso volumétrico del crudo seco es ‘igual a 1.2 tons por

m (8).

Con estos datos se puede obtener el volumen del silo:

=

Volumen del silo= 2,000 ton= 1,467 m

1.2 ton/m
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1Ahoka'”bién,'fdébidd'é»QQe éi‘éspeéor‘de la® pared, del. .silo-:
debe ser de-éprcximadamente 40 em(3), el  didmetro externo = del
) 2
silo es de 11.8 m y con una area transversal interna de 25 m .
El ndmero de placas porosas que se necesitan se’ calcula a
partir de los siguientes datos:
2

Area superficial de la placa = Q.0625 m (3J)

# de placas =area transversal del silo

area superficial de la placa

# de placas =95 =12320 placas
0.0625

For otro lado, no toda el &rea transversal del silo la
ocupan las placas, existen accesorios entre ellas que ocupan
aptroximadamente el 3I0% del area total (3).

Enteonces, 1,520 X 0.7=1,044placas.

&2



L Ba réquléren dps énmpresores, Qho‘deﬂ‘caﬁacidad“pa#a .3?90'
CFM-std.y el otro de 1330 CFM std.
Es ‘conveniente instalar dos silos de homogenizacion de crudp

para tener uno como auxiliar en caso de falla del otro.

4,3 Silos de almacenamiento de crudo.

El consumo diario de crudo es de 3200 tons. Se  considera
‘que es sufuciente tener almacenado en silos lo necesario para 7
dias de consumo y gque son suficientes dos silos cilindricos de
fondo planoc.

De acuerdo con ésto, se requiere almacenar:

(3200 tons X 7 dias=22,400 tons.
dia




‘can o

an

22,4090 tons

los’.

ello
“externo,
uno.
For  razones de minimizar el espacio puede ser posible que
los silos de fiomogeneizacidn se construyan =~ sobre los de

almacenamiento constituyendo solamente. dos unidades.

4.4 DISENO DEL ENFRIADDR.
Fara determinar el tipo de enfriador gue puede ser empleado
se consideran varios factores (3):
1} Diferencia de temperatura del clinker.
2) Consumo especifico de energia del enfriadot.
I) Cantidad de aire frio manejado en el enfriador.
4) Contaminacién ambiental.

S) Mantenimiento.

&4



Estos enFriadoréévcdﬁéfanﬁﬁv_§griés thas, 10 uw 11, situados
en la periferi§ del extremo mas caiiente aél horno, dispuestos en
forma de corona y constituyenda una parte integrante del horno.
Se mueven conjuntamente con el horno(3), sin tener accionamiento
propio. lLos tubos enfriadores individuales estdn hasta el 254 de

su longitud revestidos con material refractario. E1 enfriamiento

se realiza a contracorriente (3).

4.4.1 DiseMo_del enfriador planetaria.

a) GSe considera primero gque los tubos para enfriador planetario

guardan wna telacidn L/D igual a 12 (3).

&S




‘Nuevamente -

i;Dxématrq~

“ diametro de

eikfdiémetrb de los tubos del

enfriador, 1.9y i;? m./De @stos se considera el mayor, 1.9 m.

d)

Determinaéidﬁ‘fde/ la temperatura de salida del aire del
enfriador. Esto se cqnsigue mediante &1 balance de energia en
el enfriador, Yy para ello se hace uso de los datos obtenidos

anteriormente .

Relacidn L/D=12

Didmetro de. tubos=1.9 m

De aquil, L=12 D =12 (1.9)= 22.8 m=23m

2 2 3
Volumen de los tubos = nr =n(0.93) (23) =63.2 m
Namerao de tubos del enfriador = yolumen total necesario

Volumen de los tubos

Ndm. de tubos del enfriadaor =670/65.2 =11tubos.

[-1-)



de ‘los . enfriadores planetario

Volumen total

T T T T T U
500 1000 2000 3000 4000 t/24h
Produccion de clinker en 24h.

Grdf. 1. Volumen total de los enfriadores planetarios
y caudal del horno en 24 h.
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Grdf. 2.

Didmatro de los tubos del- enfriador planetaric .

0.5 7]

T 1. T L)
2 '3 4 5 6 7m

Diémetro - horno rotatorio

Didmetro del horno rotatorio y de ios tubos
correspondientes del enfriador planetario.
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Datos para el balance de-energia.

SX7107 % kg comb.
SeCc s vhdda

De ' acuerdo  con elic
necesarios 14 kgfde
El a1re necesar

2x1o gcombx14gé
dia s

Luego, aire necesario pa éireinecesario‘ para

la combustidn.

Masa de aire = 2.8 X110

kg axre/d1a"
Cp del aire = Q.26 kKcal/Kg oC 3

Temperatura inicial del aire =20 oC

Temperatura final de aire= ? ;_ ‘¢~w; L
Temperatura de entrada del clinker al'enFriadpr=}12OQ oC
Temperatura de salida del clinker . del eﬁFriador= 50 aC

Masa de clinker = 2 X 106 kg/dia

Cp del clinker= 0.24 kcal/kg ol

Consideranda la igualdad:

Calor cedido por el clinker = calor ganado por 21 aire, se

obtiene la temperatura de salida del aire del enfriador.Para

ésto se emplea la ecuacidn, G=m Cp AT .... (4)
. 69



:‘91'

: ) P A -
T =5.82 X 10. kcal/dia L+ 20
F .
& R
(2.8 X 10 kg aire) (0.26 kecal )
dia kg oC
T = 7780C.
F
Se pueden resumir los datos. de diéeﬁo del enfriador

planetario como sigue:

1) Relacidn L/D= 12
-

3

2) Volumen total necesario = 670'm

Z) Didmetro de los tubos = 1.9 m

=

4) VYolumen de cada tubo = 65.2 m
S) Ndameroc de tubos = 11

&) Temperaturas:
70



Débiddi
pré&esos éé 
que inFlu?én
es:.bqgisie el

calcular =~

gstadistiébs: par ornos, que  para efectos

practicos estas cifras puede CDch bases para el disefo

de los hornos.

Con base en lo antériar‘SE‘tfata‘de seguir un procedimiento
adecuado en el disefio del horno(3), partiendo de una relacion L/D
de 14, para obtener L=16 D y considerando un factor de Watsaon-

Walker, el cual fué tratadoa en el capitulo anterior de 1.5

ton/dia m , se puede plantear la relacidn:
Produccion= Volumen del horno X factor
2000 tong= ©.785 D X L X 1.5 tons
dia

1
dia m

con =16 D"

s T i .
2000° tonsydia =.0.785 D X 16D X 1.5 ,
‘ LLEE T SRR e e 2R L




+( 3):;

gpaqq'seipaede cansidérar como  un 12% (3).
f”éye?mihakilé pendiente de los hornos rotatorios no
 Ha9f.h;ﬁ§ﬁﬁ;krég1a valida, solamente se han recopilado datos en
 H6rHD§..ins§alast yrconsideran para un grado de llenado dptimo
una pendiente determinada (3). Estos valores se resumen en la
fabla 4,1, y de aqui se obtiene para un grado de llenado de 12%
-una pendiente del horno de 3%, lo que corresponde a 1.350
“(considerando que tang 450 =1=100%), y medidos sobre el plano

horizontal.

4,5.2 Namero de vueltas del horno rotatorig.

Es usual considetar una velocidad periférica de 3Ib6 cm/seg
(3)s lo que permite hacer uso de la grafica I que fué canstruida
para harnos rotatorios secos con ésta velocidad. Asi, para un

horno de 5 m de diametro corresponden 1.38 vueltas por minuto.
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5.0

5.5}

Didmetra del horno

" o L o ; .
2,50 225 2.00 1.7%5 1.50 138 1.25 1.00

Vueltas por minuto

Grdf. 3. Didmetro del horno y vueltas por minuto para velocidad

tangencial del horno de 36 cm/seg.
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4.5;3; Tranéporte del material en el horno rotatorio.

Fara  calcular el tiempo de paso de las particulas de
material a lo largo de un horno cilindrice para cemento, se
puede emplear la ecuaciéon del Bureau of Mines de los Estados

Unidos (3) .

t=1.77L N@- . F cesaes (5)
p.d.n '

en donde:

t =tiempo de paso, en minutos
1 =largo del harno rotatorio, en metros
p =pendiente del hotno, en grados sexagesimales
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valores ' obtenidos: anteriormente =n - la

(80) (_J3&)='86.7 minutos.

(1.4) (5) (1.4)

4,54, FPotencia necesaria para_accionar_el horno.

"En  la operacién normal del horno, la potencia -éFectiva es
aproximadamente, el 40 -~ 60% de la potencia instalaqa. El resto
queda a disposicion de eventuales perturbéciones de operacion,
tales como desprendimiento de masas de costra, desgaste de

anillos, etc.

En la grafica 4, se muestra la potencia total absorbida por
los hornos con intercambiador de calor en relacién con el caudal
del horno. De ésta grafica, para un caudal de 2000 ton clinker/
dia se obtiene una potencia necesaria de 4B0 HF, gue equivale a

398 KW.
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Grdf. 4.

. 600 1
400 4 )
500 4
480
300 4 ' 400
‘o 300 -
2
§ w0
©
e 200
<
@ 100 1
] 100 -
8
o
o

. 2 :
350 1000 . . -2000 - 3000

Coudal en t/24h

Potencia especifica necesaria en los hornos con inter-
cambiador en relacién con el caudal del horno.
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‘=480 HP & 358 KW. .

DUCIDOS EN EL HORNO DURANTE LA COMBUSTION.

En lhﬁ bfcceso paré cemento via seca, éstos gases juegan un
papel 'muy. .importante, ya que de su aprovechamiento depende el
consumo energético del procesao (11). Los gases son llevados al
precalentadar de material crudo, luego se hacen pasar por una
‘torre de enfriamiento en donde ocurre una transferencia de masa y
de calor y posteriormente son liberados al aire ambiental. Toado
éste proceso se da con el ventilador de tiro inducido que permite
su transporte.

Esta corriente de gases denominada gases de combustidn estd
constituida por los gases producto de la combustidn del
combustaéleo, de la descarhonatacian de los materiales, el vapor

de agua presente debido a la pérdida de agua libre de los
77



',Sufgalﬁulq

46l

En la seccxén éél&uldiel‘consumo de

combust1ble ‘qué acuerds a la
composician - del’’ obtienen las

cantidades de los§cnmp

Componente

B U - o e i |

Los El S0 se combina
«-f

con los K O y Na 0O presentes. en la mater'a pr1ma para formar los
2 2

sulfatos correspondlentes(u). El nztrdgeno y el oxigeno salen

conservando su 1dent1dad caomo aire.

A partir de la reaccion

cC+0 -———>cCo

Se puede calcular el CO producido por los 7,214 kg/hr de carbono

2

presente en el combustible.
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74.6.2 Gases debidos a la descarbopatacion.
ses-La-cantidad de crudo manejado es de'32007tons/dia. De eéesto,
el 77.6% es de carbonatos(8), por lo tanto, se tiene lo siguiente:

(0.776) (3200) = 2,483.2 tons CaCO /dia

=

For la estequiometria de la reaccidn de descarbonatacian

caco + A —----» Ca0 +CO ., se obtiene la cantidad de CO producido.

3 2 2

P,
Ehts




3

lo que en volumen con densidad: 0.BO4 kg/m representa 1.654° X 10
= e : A e nE

m H Q/hr.
2

e

4.6.4. Nitrogeno presente_en el _aitre de combustion:

Aire requerido para la combustidn = 14 Kg aire

g comb.
S
2 X 10 Kg comb. X 14 Kg_aire=2.8 X10 Kg aire/dia.
: dia kg comb.
Si la camposicidn del aire es 214 0 y 7924 N , con den-—
- 2 2

sidad igual a 1.2928 Kg/m , se tendra:
& & =
2.8 X 10 _Kg aire[di§ X 0.79= 1.711 X 10 m /dia de N

2
3 4 3
1.2928 kKg/m =7.13 X 10 m /hr de N

2

o bien, considerando una densidad para el nitrageno  de..1.25
3 4

Kg/m (?), el fluijo mdsico serd de 8.9 X 10 Kg/hr.
80



YN +D ) cambustion
A 2 =l en

a2

-

N del aire empleadu‘en

ot

Total de gases secos =

Aire falso = (107,958 m /hr) (0.3

T

1
"

i
3]

W
[
Q..
3

v

N

7.

El total de gaseé_ de  combustidn que  son enviados - al

precalentador serd la suma de aire falso mds gases de combustiodn.
3

‘Gases de combustion = gases secos + agua = 112,155 m /hr

Aire falso = 32,387 m /hr.
Total de gases de combustion =151,542m /hr,std.
_De mediciones practicas se conoce que los gases tienen una

temperatura de aproximadamente 11000C al abandonar el horno (11).
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ENSION DE GASES.

nes informacion

e no-buede obtenerse.

imado en base a las

nstéladq‘en la FPlanta:

ensionan en base a

ciclan (en  su

s dimensiones de cada

f(5i’ en

“dondes
) G="caudal de gases de combustiadn, m'/min.” 

S=didmetro interno del cicldn de 2a. etapa;,eﬁ metrbs{v

K=500 mm de columna de agua.
permite conocer el didmetro que pueden tener ioé ciclones en la
2a.,%Za. y 4a etapa, que tienen iguales dimensiones, conocido el
caudal de gases generados en el horno.

El procedimiento efectuado se puede describir con el
siguiente ejemplo: en el precalentador gque se tiene instalado el
didmetro interno del cicldn de la Z2a. etapa es de 3.6 m y el del
ciclon de la la. etapa es de 2.31 m, la relacion es 2.31

T.60
lo que es igual a Q.64.



diametro del -
didmetro

“la:

‘ Entontes, para . obtener  las ‘dimensiones apraximadas del
precalentador, se multiplica por 6.6 1las relaciones descritas

‘anteriormente y los resultados se encuentran en las tablas

-siguientes.



, EN. METROS. -

sali da’

. B4
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e C e e mee e

”saliqét

.Lonit@d' e

DUCto‘de‘enErédé éiﬁp

T“hbiaﬁetro.

Longi tud

I3 m

12.23 m
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espreada .agua‘ . para

: keal_zif ,laltransferéhc de ‘masa que trae consigo.

[Sdlo éé'.haée"Elvcélculp;qeiﬁagﬁé’que es necesaria para éste
enfriamiento por medio: de un balance de enetgia, porque el
dimensionamienta de uha'tofre en la que ocu?ra una transferencia
de masa y energia escapa a los fines de éste trabaljo.

Esta corriente de gases se ha hecho pasar por el
precalentador pata aprovechar el calot+ que puede ceder calentando
el material crudo, por lo que al 1llegar a 1la torre de
enfriamiento tienen una temperatura de aproximadamente S00 oC, y
al panerse en contacto con el agua a una temperatura normalmente
de 20 oC, la temperatura de los gases disminuye hasta unos 100oC.

La composicidn gaseosa se determina a partir de los datos
obtenidos en la seccidn 4.6, por lo que se obtiene un
porcentaje en volumen:
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EEQacibn 61

m cp AT
gases gases. -

o Cp o (Te=To)
: agua 2 1 agua

"En donde:

m = masa de la mezcla gaseosa.
gases
Cp = capacidad calorifica promedio de la mezcla gaseosa.
gases
T = 1000C
2gases

88



- 5000C:

.92

niel ambiente, 200

rizacibn'del‘égua,és

ap@ftdé.égua.ééfldoi'c

B AR iemherafura%de‘ebuili

CALORES ESFECIFICOS PROMEDIO.

Cﬁ promedio de la mezcla gaseosa de 10Q‘é 500:oC=_n'

Cp aire = 0.26 Keal/Kg oC.
Cp CO = 0.25 Kcal/kg oC.

2
Cp N = Q.26 Kcal/kg oC.

2
o

Cp agua gas =0.475 Keal/kg oC.
Cp mezcla = E x Cp er (7)
Cp mezcla = x 1. ép ) + NCDHCpCD +xagua Cp agua+XN2EPNZ
aire aire 2 2
Cp mezcla = (Q.214) (0.26) + (0.242) (0.25) + (0.074) (0.475)
+ (0.470) (0.26)
Cp mezcla = 0.27 Kcal/kg oC

Cp agua liquida = 1 Kcal/Kg oC
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fpsyébfénidqﬁiéﬁ.

tiene':.

= 100)°C

4

10'Kg QE'éguarpbr:

4.9 VENTILADOR DE TIRO
El ventilador: d

atmosfera para el enfriador planetario vy bosteridrmente aire

‘combustidén, maneja larcok;iegfé de gases procedentes del horno vy
ademas el vapor de agua que ésta corriente pueda arrastrar en su
enfriamiento al pasar por la torre, de modo que el flujo total lo
podemos calcular con base en los gases generados dentro del horno

y el agua arrastrada.
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std

ppteﬁéia requerida en la flecha, en Watts.
'lwéffluju valumétrico en metros ctbicos/seg.
= presién total en el ventilador, en mm columna
de agua.
?.81 = factor de correccion de unidades.
. Sustituyendo valores en la ec. 8: -
F = 9.85 (74.7) (800) = 5.886 X 10 N Watts

P 782 HF.

i

Si se considera un factor de seguridad de 1.2, la potencia

?1




Naﬁérc de placas de airqat
Flujo de aire por plécé
Flujo total de aire = 52
Compresores:

Mezclado = 3,990 CFM std. . - : Dl T
Aireacidn = 1,330 CFM std. V

Silos de almacenamiento de crudoa:

Didmetro interno = 19.4 metros.

Didmetro externo = 20.2 metros.

Altura = 29.1 metros.

Volumen = 2,333 metros cdbicos.

Forma: Cilindrica fondo plano.

Enfriador planetario:
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Te@ééra}u a“de
Hb}né Fbtafo;, g
" Relacisn L/D = 16
biéﬁétrn = 5-metras -
. Longitud = 80 metros
_Grado de llenado = 12 %
Fendiente = 1.350 :
Namero de vueltas = 1.4:

Tiempo de paso de las particula: e material ‘en el harno

= 87 minutos.

- Fotencia necesaria para a ;el'hofﬁé = 480 HF

o
Combustible necesario = 2% 10 Kg/dia cambustdleo.

Flujo de gases de combustidnv= 151,542 mu/hr std.
Frecalentador: .

Diametro del cicldn de la primera etapa = 4.23 metros.
Didmetro del ciclon de la 2a., JIa. y 4a. etapa

= &.6 metros (en la parte cilindrica)._

Altura = 50 metros.

A



Agua de enfriamiento para
=37 /hristd.

JCaﬁécidéd del ventilador de tire

‘El aiagrama de flujo de ptocesb:viélse;a

“rotatorio se muestra en el diagrama No. 2.
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T hornos

siias de homogeneizacidn

o]

4 compresares

n

silos de almacenamiento de

“-erudo

(e}

enfriadores con capacidad

para 804 tons clinker/dia

“

ventiladores de tiro
inducido

torres de enfriamiento

i

de gases

cmadificar tres: . -

solo horno

silos 'de homogeneizacian

compresores
silos de almacenamiento
de crudo

enfriador con capacidad
para 200 tons clinker/dla
ventilador de tiro
inducido

torre de enfriamiento

de gases
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mecanica del

“tienen la capacidad

ducido-debida a..que, para un proceso Sseco

una presion: baja.para gque pueda. succionar los gases

5@l proceso y considerando el aumento de presidn que

:”$éifiéne en el precalentador, por é&sta razén la presidn que
‘tienen ios ventiladores instalados no es suficiente.

En un proceso via h&me&a no son necesarias las torres de
gnFPiamiento de gases porque no es muy alta la temperatura a la
que éstos salen del horno ( es de unos 2500C), por lo que es
necesario, de aceptar 'la opcion de modificar tres hornos, 1la
instalacion de tres torres de enfriamiento.

Si se modifican 1los 3 hornos que son requeridos, es
necesario instalar tambien tres precalentadores y su tespectiva
instrumentacidn. Por problemas de taponamiento que presentan 1los
precalentadores de suspensidn de gases durante su operacion,
podria ser factible gque se madificaran los 3 hornos, asi en caso
de falla de alguno de ellos solamente se disminuye la produccién,

pero no se suspende.
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5.2‘RECDMENDACIDNES.

. Para’ tomar la decxsxdn vc a de la npc1dn a seguxr, es“
necesario determ1nar el monto‘de la 1nverc16n que se debe hacer

en ‘las dos pos1b111dade 'presentadas. asi como el costo anual por“

mano de obra, 1lo cual es tema del siguiente punto.

5.5 COMPARACION DEL CDSTD‘DUE REFRESENTAN LAS DOS MODIFICACIONES

FROFUESTAS -’

En primer sé:,;uantiFica la .:inversién en el equipo

principal: yi: -lugar

seffdalculan los costos de mano
de obra que se os, - ‘los otros costos son
similares ~par 1 ¢ A i ‘de ‘éstos dos conceptos es

-opcion .a seguir.

En el siguient?vgépifu}b se efectda el estudic econdmico que
permite cuantificar la inversian total que requiere el cambio,
asl como la  determinacién grafica de 1la capacidad minima

econdmica de produccidn.
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5.3.1 cusm DEL. EDUIF‘O PRINGIPAL , OPCION.
iTabla S.1 RELACIDN DEL EQUIFO
" TRES HORNOS.

“Descripcian

i (&ue§§§ﬁpe595)i
Silos de homogenei:aéiph

y ‘almacenamiento de crudo

Compresores para airea

Enfr;adores de parr

marca Fuller

Frecalentadores de parrilla i
modelo Humboldt

Torres de enfriamiento R 1

de gases madelao Lurgi

Electrofiltros ) Er
Ventiladores de tiro inducido 3
T &
Modificaciones de hornas 3 0.4202 % 10
; &
Costo total del equipo principal : 34.6129 x 10
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70 sea que

en elicnéio,to

FRIMERA OPCION.

'ﬁngra;;én

Operadores Ndmera de Horas hombre

por turno turnos por afio.
Trituracien 4 27,352
If&nspurte a molinos 1 10,556
Molienda de crudo: G
Operador 1 3 10,530
Ayudante 1 3 10,530
Homogeneizacion y 1 - 3 ‘ ‘ 10,530
almcto. de crudo

Precalentamiento 2 . 3 21,060 ¢

Calcinacion:



10,530

Operador

Envase:

Silero. -

» LQbFiéédoh‘

bperador ényasadora ‘ ' ;'
Aydte; dé envaéadora 1
Cargadores 4
Checadores de peso 2
‘Electrofiltros 1

y el costo anual de la mano de obra, de acderdo

basica que tiene el personal sindicalizado es.

_en la tabla 5.3.
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Tfi‘uF
Transporte de
dperador’ﬁnlinoé‘
Aydte. malinééucry
Homng. v almctn Eru
Precalentadorisfé'.
Operador de hornos
Aydte. de hornos

Encargado de enfriador

Oper. molinos acabado ‘"6;070

Aydte. molinos acabado S5.355 353 0.056
Almcto. de acabadas 4.158 ' 1o;s$o_gi 0.044
Silero envase 4.158 po;5$d,fﬂ - 0.044
Lubricador envase 3.608 - - - ';10;53547‘7f7>W* 0.038
Operador envasadora 4.396 v o jw10,530 . ' 0.048
Aydte. envasadora 4.396 10,530 0.046
Cargadores 3.111 fj' 42,120 0.131
Checadores de peso S.111 - 21,060 0.066
Encdo. electrofiltros 4.710 10,530 0.050

TOTAL 1.2814

Millones de nuevos pesos
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2a-quincena marzo 93
o Z(Millones de. N$)

.. Bilos de homogenizacién

'y almacemamiento de cruda

Compresores de aiteacion

Compresores de mezclado 2 : - 2.7050
Frecalentador maodelo Humboldt 1 I - sv2.7614
Horno rotatorio 1 : : 'f?t 12.&214
Enfriador planetario 1 . ) -;41;9400
Torre enfriamiento de gases 1 'L i  :_319580
Electrofiltro para captacion 1 i 11.1764

de polvo.
Ventilador de tiro inducido 1 0.4474
Costo total del equipo

principal opcidn 2: 34.510

La inversion que se requiere hacer para la instalacion de

un nuevo horno' es de % 34.510 millones de nuevos pesos, y el
102



“Triturac

'Tfahspprfe,

Dpéfadbr morin

de .crudo:
Aydﬁe,ﬁmoiinq

de crudb 

Homogeneizacion . .. =

Frecalentadorista _ 1:
Opetrador harno ' 1 n
Aydte. hornero l”ﬂ
Operador molino f1f

de acabado

Aydte. molino de acabado 1‘
Electrafiltro 1
Silero de envase .

710,530

Lubricador de envasadora 1 ﬁé.‘

Operador de envasadora 1 : ‘ b'“si“"  i  #6;530
Aydte. envasadora 1 ié; : 10,530
Cargadaores 4 ASI 42,120
Checadores 2 18 21,060
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Transpor

Opeéadak'@9

Aydte. moling' de ctiido

Homngenizaciéﬁ

. Precalentadorista
Qperador horno
Aydte. hornero
Op. molino acabado
Aydte. malino acabado
Electrofiltro

Silero

_Lubricador

Op. envasadora

Aydte. envasadora

Cargadores

Checadores

4.998

6,906 10;5303' 
4.998 10,550
6.688 :

Costo de mano de obra
tiempo natmal.

10,530

10,5307

0.1324
10.15546
0.0705
0.0563
- 0.0466

0.0526

0.0728

0.0526
 0.0705
j"6.0564
£ 0.0497
- 0.0438
" 0.0380
0.0463
0.0863
0.1310

0.0656

Cpstd_ahual

S(mill. N$)

1.086 millones

de nuevos pesos
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:Opcién 2 Dif.

34.510 0.7482

.629  0.2934

365139

“Diferencia:dela‘mano d ‘nuevos pesos

" Diferencia en cipal = 0.7482 mill.

nuevos pesos.

Como puede observarse, al seguir la opcién 2, ahorramos
0.7482 millones de nuevos pesos por concepto del costo del
equipo principal y una suma importante de 0.2934 millones de
nuevos pesos anuales potr mano de obra.

Al realizar éste andlisis se observa que la opcidn 2 es 1la
mds viable y ademids, si se considera el tiempo de vida datil que
dan ambas opciones, se tiene que, mientras en la primera los
hornos estdn en operacidn desde 1937 (lo que hace gue su vida
dtil se vea muy reducida), en la segunda opcion se cuenta con
equipo nuevo gque nos pramete por lo menos 10 aMos en operacidn
sin que se requiera de mantenimiento correctivo y solamente

habria un mantenimiento preventivo.
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én.es - necesario

. pronosticar el

02.7. fon/dla de cemento tipo I, que es el

‘eﬁqué el ﬁresentektrabajn.

.'Todes: los costos invo
con. precios de marzo de 1993

Se considera el afo de 1993 Cﬁﬁo el periodo .deinstalacidn

y arranque, para gque apartir de 1994: 699¢}§.”

6.2 ESTIMACION DE LA INVERSION TOTAL(14).

La inversiédn total gue requiere el proyecto se cuantifica
con base en los recursos necesarios . para la  adqguisicidn e
instalacidn de la planta (gastos preoperativos y de arrangue mas

el costo fisico de la planta que constituyen la inversién fija)
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" adgquieren . durante

que

“utilizan a’ 1o

constituyen son tédgi‘

integran los gastos preapera

todos éstos rubros.

A.— RUBROS QUE CONSTITUYEN LOS GASTOS F‘REUF"EF:ATIVOS (14).
1) Investigaciones y estudios previos.

2) Organizacion de la empresa.




NGIBLES CONSIDERA

isico de la plan

omplementarias.

,Un‘méﬁbdn empleado comdinmente(14) en 1la estimacion

de la

invesién fija en proyectos industriales, es aquel que se realiza

mediante el uso de factores y que toma como base el costo

total

del equipo de proceso, el cual es multiplicado por una serie de

factores para estimar cada uno de los principales rubros
inversion fija. El valor de estos factores depende del
fisico de las materias primas y productos gque se manejan

planta.

Siguiendo este método, para procesos que involucran

se tienen los siguientes factores:

de 1a
estado

en  1la

solidos
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vTubefIés
Instrumentacisdn kf'
»Aislamientqs ‘

Instalaciones'eiéc
Edificios y ser ic;qs
Acondicionamien
Servicios auxiixq

Imprevistos

Empleando estos @ factores y CQn6g1 costo. del equipo

principal requerido para instalaﬁ'dn' ‘{tabla 5.4), se

obtiene el monto del costo Fisi:o'déjléfpla #é.




 Costo total del

'Traﬁép '
adiarales
Gastos de inéfaiavibﬁ
maguinaria '
Tuberias

Intrumentacion

Aislamientos

Instalaciones eléctricas.
Serv. auxilares e impléhtéé; : _é.?OZO
planta ' 7
Imprevistos 17.2550
. SUBTOTAL -91.4515
OBRA CIVIL
Edificios y servicios - 1 0.35 12.0785
Acondicionamiento de terreno 0.10 3.4510
SUBTOTAL. 15.5295
Total del costo fisico de la planta 106.9810

1,7255

Cz.asi0
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<

&;2.2 ;ESfIﬁACIDN DEL CAFITAL DE TRABAJO (14).
g 'félicapital de trabajo son los recursos econdmicos empleados
qh las  empresas para atender las operaciones de produccidn,
diétribu:iﬂn y venta de los productos elaborados.
Este capital se estima con base en lo siguinte:
1. Inventario de materias primas
2. Inventario de productos en proceso
Z. Inventario de producto terminado
4, Cuentas por cobratr
S. Dinero en efectivo

&. Cuentas por pagar.
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‘de crudo/dia, el cual

Héﬁiehdo v el balance de materiales, se .obtiene el

requerimiento de materias primas para el clinker.

VCupponente tons/dia e et
Caliza 2,720
Barro 448
Escoria z2 .



Miéﬁtrgé_quég
#*Composicie

cemento p

Yeso -

:Bésandqse en las - 2000
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porque .. es- un.

v‘ég;iiﬁgehféEiSVde:hFoHUc%ps~én»pr

‘Dédbvﬁue:eirbfoceso de Fébﬂid;cidnJéél cemento no requiere mas
de 7 dias, se estima este rubro cuﬁo el costo de las materias
primas necesarias para 7 dias de produccion(14).

tabla &.3 INVENTARIO DE FPRODUCTOS EN FROCESO ESTIMADO A PRECIOS

DE 1993.
Concepto Cantidad(ton) Costo total

» N (millones de N%)
CCaliza Ti9,080 0.16967
Barro 336 R 0.00551
Escoria :".:,,224 0.01577
Yeso o aaEs 0.06051
Fuzolana L 5,784 0.01758

0.26604



5@és: de¢p ddqécidn

distribuye de

245, FAG s

Granel - - .13,
Sacos 262.870
+10% IVA

Monto de ventas

mensuales en 1993

“(millones de N$).

T 3.382

17.693
21.075

2.107

23.183

1 'éq ;yélentes a .un
&nta fIVA. El cemento . se
‘dg;50kgjy'argranel. Las  ventas

resto es vendido




1anmés;dé3pkoduéci0n valuada: ‘al

representa:

Dado -

.,”135 quentaé‘” Pasaf*l depende

esencialmente de-10s nes Be'ﬁ?od@tﬁxép, los plazos de pago

que otofguen 1o ;:diversidad Y

capacidad . financiera los insumos, se

consideran come s/ de materias primas e

igual a $1.141 millones de nuevos pesos en 1993.

El capital de trabajo gue la blantairequiere; queda determinado al
sumar el valor de los inventarios en materias primas, productos
en proceso, producto terminado, efectivo en caja y cuenta§ por
pagar, restando a esta suma el monto de las cuentas por pagatr, lo

cual se muestra en la tabla 4.5 .



‘E1 capital de:tfa,

de. nuevos. pesos..

De  llevarse. a cabo el proyecto, la inVEFSiﬁﬂ;'tDtal"qQE se
requiere hacer queda determinada por la suma de de la inversién

fija can el monto del capital de trabajo.

Millones de N$
Inversion fija 125.9615

Capital de trabajo - . 35.1920

Inversidn total = 161.154 . millones de nuevos pesos.



resupuestos’ de

on promedio del  12%

vﬁfogfémé ,fenéaéivé‘ téue  nos ‘permitira
‘eéfimériféi presupuesfo_dé'fﬁ@fe;qé&(préseﬁéé&&len la tabla 64.6)
:pérté del supuesto que en 1993 ée'realizéria la modificacidn de
la planta, para tener en el’éﬁdrde 1994 el arranque del horno. Se
tiene: previsto que en los tres primetros meses de produccidn
solmente se lcgrg un 50% de la capacidad del horno, pero que en
loé 3 siguientes meses se logre un 80%Z y a partir de los seis

‘ meses . de oberacibn del horno se logre el 100% de su capacidad;
esto es considerando que presente algunas fallas el sistema.

El precio del producto al consumidor se did en la seccian

anteribr, en la tabla 6.4.



6.3.2

Los diversos elementos de costo que integran los

totales pueden agruparse en los siguientes rubros (14).

1.—- Costos
2.— Cargos
Z.— Cargos

4.— BGastos

973,080

973,

B9.724

807,456 145,424 525.666  100.491

807,656 165,424 588.746 112.550

08O 807,656 165,424 659.3%6 126.056

Presupuesto de egresos.

de operacion (A.—-VARIABLES Y B.- FIJ0Ss)
fijos de inversiadn.
fijos de operacién.

genarales.

. 445,686

80.110

499.168
559.069
626.157
701.296

785.452

egresos
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0 La' suma de}ioé:c;éfggr;ériabies de opéracién, cargos fijaos
de inversiﬁn y cargos fijos de operacidn da como resultado el
cogto' de fabricacidn o manufactura. Al agregar 1los gastos
generales a los costos de fabricacidn se obtienen los egresas

totales de operacidn de la planta, antes de impuestos.

1.- COSTOS DE OPERACION.
A.- VARIABLES

Los costos variables de operacion saon aquellos que
intervienen directamente en la elaboracién vy venta del producto,
por lo que dependen del volumen de produccidn. Estén constituidos
por los siguientes elementos.

a) Materias primas y reactivos de proceso.

Para evaluar el costo de las materias primas se considera su

costo puestas en fabrica y el programa de consumo que se tiene

de acuerdo a la produccion estimada.
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- Tabla. &.7 CONSUMD DE MATERIAS PRIMAS PARA EL PRIMER ARO DE

‘ TRABAJO. e ‘
vampdnehte ’MHSO% éépa;idad éo;:éﬁééi&é&( ‘ 100% capacidad
‘ (ton) E instalaqa ‘ inétéléﬂa instalada
(3 meses) (3 meses) (& meses)
Caliza 122,400 195,800 489,600
Barro 20,166‘ ,: Lo 32,256 80,4640
Escoria 1,440 - ;r~>7 2,304 5,760
Yeso 297 11,676 29,189
Puzolana

38,919 97,297

Continuacién tabla 4:7.: "

Componente 7to£aillér. afio
’ (ton.)
Caliza 807,800
Barro 133,056
Escoria 9,504
Yeso 48,1462
Puzolana 140,540

De acuerdo con los precios dados en la tabla 6.2, obtenidos
en marzo de 1993, para 1994 que es el primer afic de trabajo vy
considerando una inflacidn promedio de 124 anual, se tiene el

siguiente costo por materias primas:
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1993
19946
1997
1998
1999
2000
2001
2002

2003

17.164

e’ trabajo

19.224°

21£§311,;m

24.114

30.249..
33.879
37.944

42,497 |



combustible ~para

vapor,  .energia’

kméP.aHo de ‘trabajo (al

S kkq comb__% litro
riv . 9500 keal .98 kg caomb.

N s o. 266”/11tro en 1994 que

s a

* 10 /aho

litrdé*N$O.2662=N $1.6131°
‘aktio. litro '

=N $16.131‘m1110nes/aﬁo

. Para-el’segundo. afo.de - trabajo al 100% de la capacidad:

7

AR SR A :
74345 %5107 1i trosxN$0 . 2981=N$2.1895 % 10 /atio
S abo litro

=N $21.895 millones/afio

 2$Mé$s natural para la generacidn de vapor.

El  combustdleo empleado en la calcinacion de clinker es
previamente calentado con vapor generado por una caldera. A la
vez, este vapor abastece el requerimiento energético del resto de

los servicios de calentamiento de la planta y se ha estimado de

124



datos realesy

R Cme K N $0.6718
: 3

Lcal:
Cg220kcal. - m

=N $ 2.648 millones/aMa en 1995

- 3) Enéréiéiéléctriéé;:

El consumo de energia. eléctrica ‘se estima con base en
los datos reales que reportan otras plantas similares y la misma
Planta Tolteca (12)(13), estos se dan por cada operacion del
proceso y por tonelada de clinker en la tabla 6.9.

. Se considera que el costo por Kilowatt/hora es de N$0.11275

en marzo de 1993.



Homogenizacion -

Calcinacidn:

Enfriamiento 1}8*10

Transporte a molinos

. 7

de acabado y envase 2.88%10
&

3.6%10
6"

4.9268%10

L s 6

4.87%10 9.9%10

T 7 8

8.672x10 1.051%10

PRI Sl 7 .
Costo del primer afo =N$1.0951%10 /aMo =N $10.951 millones/afo
L T, = oy
Costo del segundo afMo =N%$1.48&65%10 /atio =N $14.865 millones/aMo
4) Agua.
El consumo de agua que es mds representativo es por

enfriamiento de gases de combustiodn, siendo é&ste un total de 37.8

m /hr o bien 828 m /dia.
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_2ég-hilioneé

uevos pesos por abo

i 5
TEN$ 3.095%10

‘2do- afio, 1995
=N $0.30950
millones de nuevas pesos
anuales

“Resumiendo ‘el costo de'servicios auxiliares:

‘Costo en millones de N $

1994 ; 1995
Combustdlea -~ = - .. .7 .-'16.131 .. e 210895
Gas natural 1.951 . 2.648
Energla eléctrica 10.951 14.8645
Agua 0.229 0.310
29.262 “39.718
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39,718
44.484
49,822
55.801
62.497
69.997
78.396
87.804

98.340

c) Regalias(14).
" El1  monto de 1las regalias’ se establece como un xi.SZ

del valor de la produccion.
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d)- Envases (14) .

El.cqsto'de los sacosldérenVase es defN$O.6B§ bbrﬂunidad; Y
su  capacidad es de SO"kérdé Cémento; sufdnéto Yj proyecciﬁn se

determinan en la tabla 6.12
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Tabla & k : DE ENVASE.

B. Costos fijos de operacian.

a) Mano de obra.

En la tabla 5.6 se determina el costo de 1la mano de obra que
se tiene para operar un solo hotrno, considerando las
prestaciones a que tienen derecho los trabajadores.

El1 monto por este concepto es de 1.629 millones de nuevos
pesos anuales en 1993. La proyeccidn de ellos se muestra en la

tabla 6.13.



Tabla 6.13  PROYECCION DE ALARIOS FOR MAND DE - OBRA.

b) Fersonal de

FPara la supervision son..necesarios - los

siguientes técnicos.
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FUESTO

Jefésﬁdé”pf‘duct
Jefe dé c@nt Qi d
Quimicos"

Mecanico

Considerando que el 45 % de su

reciben en prestaciones sociales; e

tabla &6.14.




:c)fManﬁéH}miEntb v Feparacién.’

'Se considera como el 10% (12)(141 de’la inversian Fija,
" porgue  es equipo que sufre “alto’ ‘desgaste, por trabajar en
condiciones severas, lo que en 1993 representa 12.596 millones de

nuevos pesos.
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E 'MANTENIMIENTO Y REPARACION..

< IMONTO

. (MILLONES DE Ns%)

d) Suministros de operacién.

Se estiman como. un 15%

- mantenimiento -

y 'repara:ién (14).
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TABLA 6.16 PROYECCION DEL‘COSTO DE SUMINISTROS DE OPERACION.

MONTO

(MILLONES DE N$)

1994 a2.116

1995 a.370
1994 2.455
1997 2.973
1998 ‘ 3.330
1999 3.729
2000 4.177
2001 4.678
2002 5.240
2003 5.868

2.—- CARGOS FIJOS DE INVERSION.

Estos cargos son consecuencia de la inversidn fija, y por lo
tanto tienden a permanecer constantes, independientemente del

volumen de produccidn. Los mads importantes son los siguientes:

@) Depreciaciones y amortizaciones(12)(14).
Se considera una tasa de depreciacidn anual para maquinaria

Y equipo de proceso del orden de 20 %4, y para la obra
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civil la tasa considerada es de 5% de las inversiones
correspondientes. Las amortizaciones de los gastos preoperativos

y de arrangque también se consideran como del 5% anual.

Tanto las depreciaciones como las amortizaciones se
consideran del @254 para el primer ano de trabajo, por
experiencias obtenidas en otras plantas(ia).

Se considera una vida util de 10 afos, Ssin riesgos  ni
reparaciones. Para el cidlculo de la depreciacidn se emplea’ el

meétodo del porcentaje fijo anual.
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b) Impuestos sobre la propiedad.

.Se . consideran como . de 4% -anual sobre el - valor ~de la
inversisn fija, porque la planta se encuentra ubicada en una =zona

urbana desarrollada(i4) (13).
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_TABLA .18 FROYECCION- DEL-PAGO DE : IMPUESTOS SOBRE LA P

ROPIEDAD.

c) Seguros sobre 1a'piéh§;.

Todas las plantas industriales deben proteger su inversion,
asegurandola con un costo que varia con el nivel de riesgo gue
representa su operacion, y este costo suele representar un egreso

del orden del 17 sobte el valor de la inversidn fija(14).
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TABLA 6.19. PROYECCION-DEL COS

'd) Rentas.

"En’ este caso se considera que todo el equipo sera

adduirido par la planta, con lo cual este caosto es nulo.

3.-. CARGOS FIJOS DE OFERACION.

Son auellos cargos necesarios para coordinar los servicios
de la planta, impartir seguridad industrial y proporcionar

servicios a los empleados de la planta(l14). Se incluyen en este
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4.- GASTOS GENERALES.

Son aquellos gastos necesarios para hacer llegar el producto
al hercado, mantener la empresa en posicidn competitiva y lograr
una operacion rentable. Se incluyen en este rubro los siguientes
. conceptos(14): - :

A.—- Gastos administrativos

EB.— Gastos de distribucidn y venta

C.~ Gastos de investigacion y desatrrolla

D.- Gastos financieros
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persanéi,ude‘
e as :Bfiés,
vﬁeégigé, antenimi H#g yjsqminisﬁrnk’
de quik quexeééiﬁéff‘tdﬁ ;Qh;

monto del. orden

determina

39.793
S 44,568

49.916

855.206

62.615

70.129:

E00T L L 78.545

..B. Gastas de distribucidn y venta.
Comprende 1los gastos derivados del conjunto de actividades
que tienen como proposito hacer llegar el producto hasta el

consumidor (14) .
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ngreso por ventas(14). Se
'on”eivloz, dado que no

cha pﬁﬁlicidad, su costo

ic)”éastos de investigacion y desérrolio.

Estos gastos son aquellos en los que se incurre para
intraoducir eficiencia en la tecnologia de produccidon y en el
desarrollo de nuevos productos o de nuevos usos para el producto.
Estos gastos son considerados del orden 3% del total de las

ventas(14).
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TABLA 6.23 STIGACION Y DESARROLLO.

6.4 DETERMINACION DEL COSTO DE FABRICACION DEL PRODUCTO.

Canviene determinar  ahora el costo de Ffabricacion del

producto, el cual queda determinado por la suma de los siguientes

concépéos(14):

1.~ Costos variables de operacion

2.~ Costos fijos de inversiadn

pESY

3.— Cargos fijos de operacidn

los cuales en el 2do. afo de trabajo de la planta (1995) vy

considerando que trabajara al 1004 de su capacidad, son:

144



fﬁegéilgsflﬂ'

D.~ Envases

2.~ Cargos i

A.— Depreciacione

6.528 millones de nuevos
o pesos (1999) .

wdeﬁéfﬁinadns en la tabla 6.20 y tienen un monto . de

’N$$.570]miilonés en 1995.

“Por-lo tanto el costo de la fabricacién del producto queda:

1.— Costos variables de operacién = 75.481
2.~ Cargos fijos de inversidn = 16£.528
3.—- Cargos fijos de operacion = 5.570

N %927.57% millones
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‘se tiene el
‘ingresos

se

determinar

‘método grafico, e

ﬁétudorgréfico ﬁéf%raetEFMihar el punto de equilibrio.

Fara la determinaciédn de éste punto entre ingresos y egresos
se procede a agrupar los costos en variables y fijos, y a
calcular estos para una capacidad de operacion igual al 1004 de
la capacidad instalada, los cuales se agrupan en la tabla &4.24.

Después se procede a graficar los egresos, para lo cual se
traza una linea paralela al eje de las abscisa al nivel de los
costos fijos y luego se une el punto donde ésta linea corta al
eje de las ordenadas con el punto determinado por la abscisa de
la capacidad instalada y la ordenada que marca la suma de los
costos fijos y los costos variables resultantes al operar
a ésta capacidad. Fosteriormente se grafican los ingresos

trazando una linea recta en el punto determinado por los ingresos
1446



ngrafica
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“

ETERMINACION  DEL

Depreciaciones: y amq

2;—'Impuéétd sobﬂéil
3= Segu?os sobre'ia plant,

III. Cérgos fijos de ope

Total de costos y cargbs f;

Total de costos

V. Gastos génefalés
1.~ Gastos administrativos
2.~ Gastos de dis. y venta

3.— Gastos de invest. y des.! -

Total de gastos ) '_J

Gran total

e . —. Gm e m. e —— . w— e o em mm e . =l m— = mm e = ik m—



.14}

Ingresos y egresos (miles de Nuevos pesos / ofin)

4 ' . - '
Grdf. 5. Determinacidn del puato de equilibrioc (1995). i
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DISCUSION

1) "El 'hecho de economizar un 58%4 de 1los costos anuales por
cnmbuétible, que representan un éhoer de 16.728 millones de
nuevos pesos por ahb, es un indicio favorable de que se debe
valorar cuanto cuesta modificar el sistema de produccién en ésta

planta.

2) El andlisis técnico de las opciones presentadas determina
claramente la conveniencia de instalar un solo horne para cubrir
la necesidad productiva de la planta, con lo cual se mantendria

en un punto estable al producir con eficiencia y calidad.

3) En cuanto a la inversidn total que se requiere hacer (161.15%
millones de nuevos pesos en 1993), es posible llevarse a cabo,
"dado que si se analiza la determinacidn grafica del punto de
equilibrio {grafica 95), la capacidad minima econbémica de
operacién se encuentra en un volumen de ventas de 440,000
toneladas anuales, que representan sclamente un 45.22% de 1la

capacidad tedrica de la planta.
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La
- tacnicamente ’éi

solo harno.:

CEnel’; ¢ = i a-la’conveniencia de . la

Jinversion, c 1 ingresos se - muestra’

-ascenden ] apaci condmica -de operacion, lo

habiendo pérdidas en:los Hlexlprlmefos atios de operacién.. o

Foir ' las razones expuestas se considera el presente  estudio

como una opcion viable a seguir.
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