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RESUMEN

Se retomaron las ecuaciones desarrolladas por [Parisi, 2004] para modelar
matematicamente el proceso de reduccion directa de pellets de hierro mediante el
proceso Midrex y que toman en cuenta las condiciones de operacion de dos plantas que
utilizan dicho proceso: Gilmore en EUA y Siderca en Argentina, para su reevaluacion y
reinterpretacién de resultados. Dicho modelo considera simultaneamente los fenédmenos
de transporte de masa y de energia utilizando un sistema de cinco ecuaciones
diferenciales simultaneas que describen los avances de reaccion de la reduccidn de 6xido
de hierro con Hz2 y COg, asi como las temperaturas de las fases gaseosa y solida que
interaccionan dentro del reactor de reduccion relacionandoles mediante la aplicacion del
modelo de nucleo sin reaccionar decreciente. La solucion de dichas ecuaciones se realizo
mediante el desarrollo de un programa en lenguaje Pascal que utiliza un método numérico
de la familia de Runge-Kutta llamado Dormand-Prince, el cual adapta la resolucion con

base en el resultado de cada iteracion.

Se compararon los resultados obtenidos con los reportados por [Parisi, 2004] y
ambas simulaciones se observé en evidencia, de que una mayor concentracion de CO

en la mezcla de gases inyectados al reactor eleva la eficiencia de la reduccion en el pellet.

Posteriormente, se analizaron los resultados obtenidos desde el punto de vista
termodinamico, elaborando un esquema de especies predominantes en zonas
especificas de ambos reactores en el cual se aprecia que el uso de una mayor
concentracion de CO, reduce la estabilidad de etapas intermedias entre Fe203 y Fe

metalico.
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NOMENCLATURA

Simbolo Nombre Caodigo Unidad
[ Reaccién de reduccion (1 6 2) [Ver - -
seccion 4.2.2]
j Especie reductora (H20 CO) [Ver - -
seccion 4.2.2]
Ug Velocidad de la fase gaseosa ug cm/s
(Promedio)
Np Pellets por unidad de volumen del np 1/cm3
reactor
Xi Avance de la reaccion de reduccién X1, X2, X3 mol/cm?3
[
ﬁi Velocidad de la reaccion i R1, R2 mol/s cm3
ro Radio del pellet ro cm
rc Radio del nucleo no reaccionado rc cm
Mwrs Peso molecular del reactivo solido Mwrs g/mol
Prs Densidad del reactivo solido prs g/cm?3
Ki Constante cinética de la reaccion i kH2, kCO cm/s
Dn Coeficiente de difusién de la DH2, DCO cm?/s
especie n a través del solido
Cn Concentracion de la especie n COCH4N2, mol/cm?3
COH2, COCO,

COH20, COCO2




Tg Temperatura de la fase gaseosa Tg K
Ap Superficie externa del pellet Ap cm?
h Coeficiente de transferencia de hcalor kd/cm?/s/K
calor
Ts Temperatura de la fase sélida Ts K
Gmg Flux molar de mezcla gaseosa Gmg mol/cm?s
Cpg Capacidad calorifica de la mezcla cpg kd/molK
gaseosa
Us Velocidad de la fase sdlida us cm/s
Gms Flux molar de la fase sdlida GMSOL mol/cm?s
Mwps Peso molecular del producto sélido Mwps g/mol
Prs Densidad del producto sélido prs g/cm?3
Gms" Flux molar solido total en z=L Gmisol mol/cm?s
Cps Capacidad calorifica de la mezcla cps kJ/molK
solida
Cprs Capacidad calorifica del reactivo Cprs kJ/molK
solido
Cpps Capacidad calorifica del producto Cpps kJ/molK
solido
AHi Entalpia de la reaccion i delH1, delH2 kd/mol
Tin Temperatura del gas de entrada - K
Tatm Temperatura del ambiente

K




i-m1-7

CBp

Coeficiente del método Dormand-

Prince numero 8 para la variable u

cm

Salto en la variable diferenciada en
el método Dormand-Prince para

cada paso de calculo

Numero de paso de calculo

Tolerancia aceptada por el usuario

epsilon

Coeficiente estequiométrico de la

especie j en la reaccion i




CAPITULO 1 INTRODUCCION

1.1 Los procesos siderurgicos y su importancia

El hierro es un elemento metalico con la propiedad de unirse, en el caso de los
metales también llamado “alearse”, con una gran cantidad de otros elementos que
pueden modificar sus propiedades de acuerdo a la aplicacion para la que se requiera el
material. El hierro representa 5% de la corteza terrestre, segundo en abundancia tras el
aluminio entre los metales y cuarto detras del oxigeno, silicio y aluminio entre los
elementos [Wedepohl, 1995]. En ningun lugar del planeta (a excepcion del que tiene
origen meteoritico) el hierro aparece directamente como un metal puro. Se le encuentra
usualmente en forma de algun compuesto o aleacion y requiere de un procesamiento

adecuado antes de convertirse en un producto terminado.

De entre los minerales de hierro que se encuentran en la naturaleza, muchos son
oxidos, lo que significa que el hierro se encuentra unido quimicamente con el elemento
oxigeno. Estos minerales también contienen pequefas cantidades de otros elementos
tales como manganeso, o fosforo y se encuentran fisicamente unidos con materiales
terrosos tales como arena, roca y arcilla [Katz, 2011]. La manufactura del hierro depende
de eliminar los elementos no deseados y materia ajena al mineral y controlar la cantidad

de los elementos que si son deseados en el material final.

Debido a que el hierro tiene una afinidad natural a unirse con otros elementos,
puede alearse de muchas formas, pero es posible dividir sus aleaciones en tres
categorias principales: hierro forjado, hierro colado y acero. En la actualidad el acero es
por mucho la forma con mayor importancia econémica [Martinez Gémez, 2002]. El hierro
colado se produce comercialmente y por otro lado el hierro forjado ha sido relegado sélo
a aplicaciones ornamentales. Este Ultimo es el producto de hierro mas antiguo con origen
hace cuatro mil afos; es la forma comercialmente pura del elemento y posee una
estructura fibrosa [Katz, 2011]. Es resistente a la tension, esto es que resiste fuerzas que

tienden a estirarlo, pero puede ser conformado mediante forja, extrusion o laminado.



El hierro colado, que data del siglo XIV, es cristalino y posee propiedades
mecanicas relativamente bajas [Martinez Gomez, 2002]. No puede ser conformado por
forja, pero puede ser fundido y colado en un molde. El hierro colado es una aleacion de

hierro y carbono, que puede contener hasta un 5% de este ultimo elemento.

El acero es la forma mas ampliamente usada y versatil del hierro. Puede ser de una
composicidn quimica simple o puede convertirse en una aleacion compleja conteniendo
otros elementos, que controlan las propiedades deseadas del producto terminado. La
produccion en masa de acero sélo fue posible después de la invencion del proceso

Bessemer en 1856 (Figura 1.1).

A partir de entonces, la produccion del acero mantiene una tendencia al alza. En
términos de produccion tiene una importancia econdmica enorme para la gran mayoria
de los paises del mundo convirtiéndose incluso en un indice socioeconémico de la

industrializacion y desarrollo de una region.
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Figura 1.1. Tendencia de la produccion mundial de
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1.2 Procesos de reduccion directa

Se conocen como procesos de reduccién directa a todos aquellos métodos que
producen hierro directamente de la reduccion del mineral a temperaturas por debajo del
punto de fusion del mismo. Aunque la mayor parte de la produccion mundial de acero
proviene del procesamiento en alto horno, (lo cual se espera siga ocurriendo mientras se
tengan provisiones adecuadas de coque metalurgico y éstas se mantengan disponibles
a un costo competitivo), los volumenes de acero producidos por procesos de reduccion
directa han crecido a un ritmo constante desde su industrializacién en los afios 1960’s
(Figura 1.2) [Midrex Tech, 2009]

Entre las ventajas que los procesos de reduccion directa presentan sobre la
siderurgia de alto horno (posibles razones para el aumento en uso ya mencionado) se

encuentran:

e El gas natural, usado en los procesos de reduccion directa, suele ser una
opcion mas barata que el coque metalurgico de la siderurgia de alto horno
especialmente en paises en vias de desarrollo que cuentan con fuentes de
gas disponibles.

e La siderurgia de alto horno carece de flexibilidad en términos productivos
pues solo es rentable a elevados niveles de produccion, requiriendo ademas
una fuerte inversion inicial, situaciones en las que los procesos de reduccion

directa han mostrado ser mas adaptables.

Dichas ventajas propiciaron a lo largo de los ultimos cien afios el desarrollo y
perfeccionamiento de procesos de reduccion directa que maximiza las utilidades de
acuerdo a los recursos disponibles y a las necesidades de cada zona geografica. De tal
manera, ya sea por el perfeccionamiento de un proceso previo o por el disefio que ha
convergido de manera independiente, los procesos de direccion directa se pueden
clasificar de acuerdo al tipo de reactor utilizado [Williams, 1983]. En la (Tabla 1.1), se
presenta una lista parcial de los procesos de reduccion directa mas relevantes [Battle et
al, 2014].
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Figura 1.2. Produccion mundial de acero obtenido por métodos de
reduccion directa (1970-2008). [Midrex Tech, 2009]

Como en cualquier proceso ingenieril aplicado a la industria, es indispensable tener un
completo entendimiento de los procesos y condiciones de operacion que faciliten la
maxima eficiencia posible de un reactor. El control preciso de los parametros que rigen
el proceso representa una mayor capacidad de reaccion ante las condiciones cambiantes

de la industria siderurgica.

Una de las herramientas mas importantes para conseguir este objetivo es el
modelado matematico de procesos, en el cual se utilizan los conocimientos basicos de la
ingenieria (matematicas, computacién, fisica, quimica, fendmenos de transporte,
termodinamica, etc.) para proponer ecuaciones que describan los fendmenos que rigen
el proceso, y mediante algun método de resolucion matematica de dichas ecuaciones
obtener resultados que predigan la reaccion del sistema ante cambios en las condiciones
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de operacion. Asi, en este trabajo se realiza una simulacion matematica del proceso

Midrex, con miras de obtener el modelo mas completo de este reactor y predecir las

condiciones de operaciéon mas favorables para su eficiencia.

Tabla 1.1. Procesos de reduccion directa segun el tipo de reactor utilizado [Battle et al,

2014]:
Horno de cuba Lecho Nucleo Horno rotatorio Diversos
con lecho movil fluidizado rotatorio
MIDREX FIOR Inmetco OSIL HYL |
HYL FINMET Iron Dynamics | SL/RN Hoéganas
ENERGIRON
Purofer Circored FASTMET CODIR Dwight-Lloyd
McWane
Nippon  Steel | HIB Nippon Steel DAV MUST
(NSC)
Armco Spirex Shenwu DRC
Blair Circofer Salem Jindal
Finsinder Iron carbide HeatFast SIIL
Bull Novalfer Primus TISCO
usc Stelling RedSmelt BGRIMM
Wiberg- Comet Orcarb
Soderfors
Plasmared Basset
Arex SDR
Ghaem Kawasaki
Midrex EDR Strategic Udy




CAPITULO 2 OBJETIVOS E HIPOTESIS
1.1 Objetivos

Implementar la resolucién numérica del modelo matematico de Parisi [Parisi, 2004]
para evaluar la influencia de la temperatura y composicion de los gases reductores sobre
el grado de conversion de un pellet durante el proceso MIDREX de reduccion directa de
los 6xidos de hierro. También se compararan los resultados obtenidos con los reportados
en la literatura para posteriormente analizar los resultados de acuerdo a la termodinamica
del proceso; de manera que se obtenga una conclusién sobre las condiciones de

operacion favorables para el proceso.
1.2 Hipotesis

La eficiencia y la rapidez de las reacciones de reduccion seran directamente
proporcionales a (i) la temperatura del sistema y (ii) la concentracion de Hz y CO

presentes en la mezcla de gases de entrada.



CAPITULO 3 FUNDAMENTOS TEORICOS
3.1 El proceso Midrex

Entre los procesos de reduccion directa, el proceso Midrex es el mas empleado,
siendo responsable de mas de la mitad de la produccién del hierro esponja proveniente
de este tipo de procesos (Figura 3.1).
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Figura 3.1. Produccion mundial de hierro esponja por
métodos de reduccion directa [Midrex Tech., 2009]

El proceso Midrex tiene sus origenes en Ohio, USA, con la Surface Combustion
Corporation que en 1936 intentd utilizar una estufa de ladrillo como rompedora de gas
natural y generadora de gases reductores, con los cuales lograron reducir arenas de
mineral de hierro, pero fallaron al separar la ganga del hierro metalizado, por lo que su
implementacion no tuvo éxito. Posteriormente, en 1948 disefiaron un proceso tipo batch
con un reformador estequiométrico, el cual operd durante un afio pero fue detenido por
razones econdémicas y la empresa Surface Combustion pas6 en 1959 a formar parte de
Midland Rose Corporation de Cleveland. En 1963 se desarrollé el proceso Heat Fast
Reduction (HFR) que empleaba pellets y carbén pulverizado en un horno rotatorio. En
1965 la primera planta con este proceso fue instalada en Cooley, Minnesota, con una
metalizacion del 60 a 90%, pero por razones financieras pard en 1966. En este punto fue
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que Surface Combustion comenz6 el desarrollo del proceso Midrex, logrando la
implementacion para 1967 en Oregon Steel Mills de Portland utilizando un reformador
estequiométrico de gas natural y un horno a contracorriente de lecho moévil alcanzando
la produccion de 20 toneladas diarias con 95% de metalizacion. En 1969 Midland Rose
Corp. fue adquirida por Korf Industrie y Handel Gmbh & KG, Alemania y en 1973
instalaron cuatro plantas exitosas en Hamburgo (Alemania), Georgetown (Carolina del
Sur), Portland (Oregon) y Contrecoeur (Canada) [Gutiérrez Ortiz et al, 1994]. A partir de
entonces, un gran numero de plantas que utilizan este proceso han aparecido a lo largo
del planeta, manteniendo un ritmo creciente de importancia en la produccién mundial de

acero (Figura 3.2).

MIDREX Plants
(blue)

1. Acindar (1)
2. American Iron Reduction (1)
= Nu-lron
3. Antara Steel Mills (1)
4.EZDK (3) 15. Mittal Canada (2) 27.1LGOK )
5. Mittal Steel Pt Lisas (3) . 16. Khouzestan Steel Co (4) 28.SHADEED (1)
6. COMSIGUA (1) 17. LISCO (3) 29. Tuwairqi Steel Mills (1)
7. CORUS Mobile (2) 18. Mobarakeh Steel Company (6) 30. ESISCO (1)
— AkTuwairqi 19. OEMK (4)
8. Global Steel Holdings (2) 20.0PCO (1) FASTMET Plants
9. Essar Steel (5) 21. Qatar Steel Co ) (green)
10. Mittal Steel USA Georgetown (1) 22. Mittal Steel South Africa (1)
11. Hadeed 3) 23. Tenaris Siderca (1) 1. Nippon Steel Hirohata(3)
12. Mittal Steel Lazaro Cardenas (1) 24. Ternium SIDOR (4) 2. Kobe Steel Kakogawa (1)
13. Mittal Steel Hamburg (1) 25. Venprecar (1) 3. JFE Steel Nishinihon(1)
14. Ispat Industries, Ltd (1) 26. Lion Group (1)

Figura 3.2. Distribucion mundial de plantas MIDREX/FASTMET [Midrex Tech.,
2009]



3.2 Descripcion y control del proceso.

La figura 3.3 muestra un esquema de la operacion del proceso MIDREX. Las

caracteristicas fundamentales son:

e Horno vertical de lecho fluidizado con zonas bien definidas: zona de reduccién,
zona isobarica y zona de enfriamiento (Figura 3.4).

e Reformador estequiométrico.

e Dos circuitos de gas separados: circuito superior de reduccién y circuito inferior de
enfriamiento.

e El gas de reduccion se recircula al reactor a través del reformador.

e Lareformacion se lleva a cabo con CO2y H20 por reaccion catalitica del CHa.

¢ En el reformador se provee calor con gas de salida del horno de reduccion y gas
natural.

e El gas reductor contiene aproximadamente 95% de H2y CO en relacion H2/CO de
1.5a1.6.

e Duracion aproximada de la carga en la zona de reduccion: 6 horas.

e Metalizacion de 92 a 95%.

e Consumo de energia de 3.0 Gcal de gas y 120 kWh/ton producida.

MINERAL

LAVADOR
7 70 70X CO+H,

90-95% CO+H 5 . \/
J L e
% : \V
¥ Corbén
9
GAS NATURAL |e ( ~ HIERRO
(combustidn) ,)Rtoucmo

GAS NATURAL D‘—"

(de proceso)

'Y
-s

Figura 3.3. Diagrama general del proceso [Gutiérrez Ortiz et al, 1994]



Los componentes principales del proceso son el horno, el reformador de gases y
el sistema de enfriamiento de gases. La temperatura y la composicion del gas que se
alimenta al horno son controladas para mantener una éptima temperatura del lecho para

la reduccion, grado de metalizacién, nivel de carbonizacion y uso eficiente del gas

reductor.
i — Alimentacién de mineral
Gases de salida del horno —
|
b §
o Zona superior de
- reduccién
(aislada)
Entrada de gas reductor Gases —
Solidos 1 ——
% Zona inferior
Y]  de enfriamiento
(no aislada)

Mineral reducido —

Figura 3.4. Zonas principales de un horno de reduccion Midrex [Chatterjee, 2012]

El horno de reduccion directa es un recipiente de acero con un recubrimiento
interior de refractario en la zona de reduccién. Los gases fluyen continuamente hacia la
parte superior a través de distribuidores. El horno de reduccion esta disefiado para un
movimiento uniforme de la carga a través de su largo. Gas inerte se inyecta a los
distribuidores para prevenir el escape de gases de proceso. El hierro producido es cribado

para remover finos que usualmente son briqueteados para obtener un producto utilizable.

El gas reductor, aproximadamente 95% de Hzy CO, entra al horno a través de una
tuberia anular y puertos localizados en el fondo de la zona de reduccion a 720-927 C y
fluye a contracorriente de los sélidos descendientes. El gas de salida, que contiene
aproximadamente 70% de CO y Hz, fluye desde la salida del horno hasta un depurador
donde es enfriado y filtrado para remover polvo. La mayor parte del gas es recomprimido,
enriquecido con gas natural, precalentado hasta aproximadamente 400 °C y conducido
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hacia los tubos reformadores donde se devuelven a su estado el CO y Hz. El gas caliente

y reformado es entonces reciclado al reactor.

Los gases de enfriamiento fluyen a contracorriente de la carga en la zona de

enfriamiento del reactor. El gas entonces sale por la parte superior de la zona de

enfriamiento, fluye a través de un depurador en un circuito aparte y es comprimido,

haciéndolo pasar a través de un desnebulizador antes de recircularlo.

En la tabla 3.1 se muestran las principales reacciones quimicas del proceso Midrex.

Tabla 3.1. Reacciones dentro del horno de reduccion directa Midrex [ Midrex Tech., 2014]

No. | Reaccion Tipo AG° Descripcién

Ecn. [kJ/mol]

3.1 3Fe203+ CO — 2Fe304+ CO2 | Exotérmica -58.74 Reduccion con
CcO

3.2 | 3Fe203+ H2 — 2Fe304+ H20 Exotérmica -30.14 Reduccién con
H2

3.3 | FesOs+ CO — 3FeO + CO2 Endotérmica 17.99 Reduccién con
CcO

3.4 | Fe3Os+ H2 — 3FeO + H20 Endotérmica 46.59 Reduccién con
H2

35 |FeO+CO — Fe + CO2 Exotérmica -11.46 Reduccién con
CcO

36 |FeO+Hz— Fe+Hx20 Endotérmica 1714 Reduccién con
H2

3.7 | 3Fe + CHs— Fe3C + 2H2 Endotérmica 70.56 Reaccion
carburizante

11



Tabla 3.1 (Continuacion)

3.8 | 3Fe +2C0O — Fe3C + CO2 Exotérmica -99.98 Reaccion
carburizante

3.9 | 3Fe + CO + H2— Fes3C + H20 Exotérmica -71.38 Reaccion
carburizante

El control del proceso Midrex se realiza manipulando los parametros siguientes:
granulometria del mineral de entrada (pellets), temperatura y composicién del gas de
entrada, presion interna del horno vy flujo del gas reductor. En resumen, los principales
factores de control son las condiciones correctas del reformador y de los materiales de
entrada. Lo primero se controla en los quemadores modificando las corrientes de
recirculacion activadas por el analisis quimico del gas de entrada, mientras que en el

material de entrada se revisan las propiedades quimicas y mecanicas.

Quimicamente, se deben mantener en la carga niveles minimos de fosforo debido
a que se pueden complicar los procesos subsecuentes en la produccion de piezas de
acero. También se deben minimizar los contenidos de azufre, puesto que se puede
contaminar el reformador y requerir equipo adicional desulfurizante para el gas reciclado.
Una cantidad demasiado alta de ganga también podria ocasionar un exceso de escoria

en la manufactura posterior del acero.

De la misma forma es importante evitar las posibles rupturas del pellet dentro del
horno de reduccidén. La hematita es particularmente susceptible a rupturas de origen
térmico debido a la diferencia entre el tamafio del cristal de hematita y el de magnetita, y
se busca ademas que el 6xido de hierro tenga una resistencia mecanica alta; ya que,
durante la reduccién, ésta decae en un 30-50% [Williams, 1983]. Utilizar un mineral de
baja resistencia o con un porcentaje alto de hematita puede originar la degradacion de
las particulas y produccién de una considerable cantidad de finos. Las propiedades
fisicas del 6xido que se alimenta afectan de manera considerable el desempeno del

horno, particularmente, al grado de metalizacion.
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El contenido de carbono en el producto obtenido del horno Midrex debe mantenerse
controlado en un porcentaje de 1 a 2.5% de C con un +0.4%C. El contenido de carbono
es determinado principalmente por la composicién de las mezclas que se alimentan al

reactor, aunque se sabe que otros factores también modifican este parametro.

El primero de ellos es la temperatura del gas que entra al reactor. A temperaturas
por encima de los 800°C el hidrogeno es el principal agente reductor mientras que a
temperaturas menores el CO toma importancia. El resultado de lo anterior es que el Hy
CO residuales disminuyen su concentracion a temperaturas altas por lo que las
reacciones de carburizacién (Reacciones 3.7 y 3.8, tabla 3.1) son inhibidas y, por lo tanto,

se reduce el contenido de carbono en el producto.

De manera similar la presion dentro del horno incrementa la actividad de la
reaccion de Boudouard (Reaccion 3.10) por lo que, a mayor presién, el contenido de
carbono en el producto aumenta también. El exceso de flujo de gas de entrada tendria

un efecto similar a lo descrito.

2CO - C +CO2 AG°=-120.00 kJ/mol (3.10)

Otro parametro de control importante es la relacién H2/CO puesto que permite
mantener el calor de la reaccién de reduccién con CO (Reaccién 3.5, Tabla 3.1) en
balance con la reaccién endotérmica de reduccién con H2 (Reacciéon 3.6, Tabla 3.1), por
lo cual se mantiene esta razén en valores entre 1 y 2 mediante un control del contenido

de agua en el gas que entra al reformador [R. Williams, 1983]

3.3 Termodinamica de la reduccion directa

En la termodinamica de la reduccion directa solo hay cuatro elementos a considerar:
Fe, O, H y C, puesto que los demas elementos que se encuentran presentes son
practicamente inertes en las reacciones de reduccién. El rango de temperaturas en los
que se lleva a cabo la reduccion directa también es estrecho. A temperaturas por debajo
de los 600°C la cinética de las reacciones es lenta y los productos pueden resultar
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piroféricos (inflamables al contacto con el aire), mientras que a temperaturas por encima

de los 1200°C la fase de hierro tiende a ablandarse en exceso debido a que el carbono

absorbido disminuye el punto de fusion del hierro puro, lo cual puede generar graves

problemas operativos en el horno de reduccion.

Naturalmente y dependiendo del potencial de oxigeno en el sistema (Figura 3.5),

los 6xidos de hierro pueden presentarse en tres formas: hematita (Fe203), magnetita

(FesOas) y wustita (FeO). Aunque la wustita no estequiométrica se suele representar como

FeO o FexO, el contenido real de oxigeno presente en ella tiene un rango que va de 23.1

a 25.6 wt%. El valor de x en FexO es menor a la unidad y cercano a 0.95 cuando coexiste

con el hierro metalico [Shuye Sun, 1997].
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Figura 3.5 Diagrama de fases del sistema Fe-O [Darken, 1946]
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En el diagrama de predominancia (Figura 3.6) para las ecuaciones de reduccion

mencionadas en la Tabla 3.1 se aprecia que la fase inicial casi siempre es hematita la

cual se reduce facilmente a magnetita. La magnetita se reduce a una etapa intermedia

de wustita, la cual tiene un campo de estabilidad relativamente extenso antes de reducirse

a hierro metalico.
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w '
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Figura 3.6. Diagrama de estabilidad del hierro y sus 6xidos en términos de

la concentraciéon de especies de C y H [Battle et al, 2014]
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Noétese que en el diagrama de predominancia (Figura 3.6) las reacciones que
involucran al carbono estan expresadas en términos de monoxido de carbono ya que las
reacciones que ocurren en estado gaseoso son inherentemente mas rapidas que las que
ocurren en estado solido debido a la disminuida movilidad de los atomos, particularmente
a menores temperaturas. El carbono como tal solo participa en las reacciones del reactor
cuando la temperatura sobrepasa los 1000°C cuando la reaccion de Boudouard se vuelve

predominante en el sentido contrario al de la Ecn. 3.10.

A una temperatura de 760°C la reduccién de hematita a magnetita requiere
relaciones de H2/H20 o de CO/CO2 muy bajas, de un orden aproximado de 10, para la
reduccion de magnetita a wustita las relaciones son de 0.6-0.7 y de wdustita a hierro de
1.7-2.0. En este sentido el proceso Midrex, caracterizado por su lecho fluidizado, posee
ventaja termodinamica ya que en el area de inyeccion de gas (donde la relacion de
H2/H20 y CO/CO2 es mayor) los pellets se encuentran pre-reducidos y estan compuestos
en su mayor parte por wustita por lo que el contacto con dichos pellets, que requieren
una mayor relacion de gases para reducirse, ocurre precisamente en la zona del reactor
con mayor temperatura y poder reductor; de manera similar en la parte superior del
reactor, donde la relacion de gases reductores y la temperatura son mas bajos, la mezcla
de gases entra en contacto con pellets cuya composicion principalmente de hematita

requiere un poder reductor relativamente moderado.

Aunque la deposicion de carbono no es un objetivo primordial en el reactor, si es
deseable mantener cierto contenido en el producto final, suficientemente grande como
para reducir cualquier oxigeno residual de los pellets. El exceso de carbono puede ser
quemado con oxigeno en los pasos subsecuentes de aceracion. Las principales
reacciones de esta deposicion estan descritas en las Ecns. 3.10y 3.11, aunque parte de
este carbono también se produce por la descomposicion del metano que comercialmente

suele anadirsele a la mezcla de gases reductora (Ecn. 3.12).
CO+H2— C+H20 AG°=-91.40 KJ/mol (3.11)

CHs— C + 2H2 AG°=50.53 KJ/mol (3.12)
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En los reactores de lecho fluidizado la deposicién de carbono se da en la zona de
enfriamiento, en presencia de temperaturas bajas y hierro metalico; éste ultimo provee
una superficie catalitica para el rompimiento de gas natural y un lugar inmediato donde

el carbdn se puede disolver.

La reduccion directa dentro del horno de reduccion directa, como puede apreciarse
en la Tabla 3.1, consiste en realidad de la reaccion entre los distintos 6xidos de hierro y
los receptores de oxigeno en estado gaseoso Hz y CO. Su cinética esta dada por una
serie de etapas que operan en secuencia y se encuentra en su generalidad limitada por
la mas lenta de ellas. Estos pasos, de manera simple, incluyen la difusion del gas al sitio
de reacciodn, la reaccion quimica y la difusién de los productos fuera del sitio de reaccion.
Incluso pudieran también involucrarse fenomenos de difusion en soélido-solido; por
ejemplo, conforme la wistita se reduce a hierro metalico, se produce un gradiente de
hierro y la continuacién de dicha reduccion requiere de la difusion de los iones de hierro

al sitio de reaccién [Chatterjee, 2012].

Un aspecto importante en la cinética de la reduccion directa es el area superficial
disponible para las reacciones. Generalmente, se busca un balance en el rango de
tamanos de pellets utilizados (entre 9 y 16 mm) en el que los tamafos superiores tienen
una superficie menor mientras que los finos compactados pueden reaccionar
rapidamente pero también ocasionar pérdidas al sistema por su dificil manejo. Otra
manera de aumentar el area superficial es regulando la porosidad de los pellets. La

porosidad tipica de los pellets va de 20 a 30%.

Si la fase de 6xido es demasiado densa, como podria ocurrir si se forman capas de
los distintos 6xidos de hierro con un nucleo de hematita (reduccion topoquimica, Figura
3.7), podria en el peor de los casos inhibir la reduccion al impedir el acceso del CO e H2
al sitio de reaccion. Por otro lado, si el pellet tiene porosidad, la reduccién puede

realizarse de manera simultanea en todo su interior.
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Magnetita
Woustita

Hierro

Figura 3.7. Seccion transversal de una particula de mineral de hierro
parcialmente reducida mostrando reduccion topoquimica [Shuye Sun, 1997]

Ademas de los factores ya mencionados, que consideran individualmente cada
pellet, existen otros factores del contenido total del reactor que deben controlarse y
regularse. Por ejemplo, es muy importante equilibrar el flujo de masa de gas que se
inyecta hacia la parte superior del reactor con el flujo de sélidos que se espera desciendan
por el mismo; un error de calculo en este aspecto podria resultar en desperdicio de gas
o0 en pellet sin reducir completamente. Ademas, debe mantenerse una constante
minimizacion en las variaciones de permeabilidad en el lecho, ya que el gas podria
canalizarse en direcciones especificas y derivar en regiones con pellets sobrereducidos

y otras con pellets subreducidos. [Battle et al, 2014]

3.4 Transporte de masa. Modelo de nucleo decreciente.

El estudio del avance de la reaccion de reduccion usualmente se lleva a cabo
tomando como referencia una particula esférica individual suspendida en un flujo de gas
de composicién conocida donde, conforme avanza la reaccién, decrece el radio interno

de la esfera que no ha reaccionado.

En ciertos casos, como el tratado en este trabajo, es necesario considerar alguna
contribucién de los tres posibles mecanismos controlantes. Para ello se puede manejar
un modelo de resistencias que lleva, de manera simplificada a la Ecuacién 3.13
[Chatterjee, 2012]:
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Tabla 3.2. Nomenclatura utilizada en la ecuacidon de nucleo decreciente
Simbolo

Descripcién
R Radio de la particula
PB Densidad del nucleo solido
Cag Concentracion del reactivo gaseoso A en el seno de la fase gaseosa
Dc Difusividad del reactivo A en la capa de producto
ks Coeficiente cinético de reaccién
Kg

Coeficiente de transferencia de masa en la capa limite

lc

Radio del nucleo

Tiempo transcurrido de reaccion

Cag (3.13)
dre D
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3.5 Transporte de energia. Interacciones en un lecho moévil.

En la industria quimica el intercambio de energia entre un sélido y un fluido ha sido
estudiado con gran interés por el gran numero de reactores que utilizan este tipo de
intercambio. Inicialmente se le dio una gran atencion a los reactores de lecho fijo, puesto
que casi todas las reacciones de los primeros afos de la industria quimica tenian esta
configuracion. La resolucién de problemas que consideran lechos méviles comenzo a
recibir atencion tras la aparicion de hornos a contracorriente, calentadores tipo klin, y

nuevos procesos cataliticos para el procesamiento de petroleo [Munro, 1950].

Los problemas de intercambio de calor en sistemas sélido-fluido pueden estudiarse
desde dos puntos de vista. La manera tradicional y aproximada es considerar una
resistencia despreciable a la transferencia de calor dentro de las particulas, lo cual es
valido si las particulas del lecho son lo suficientemente pequeinas y la conductividad
térmica del solido es suficientemente grande. La otra opcion es considerar que las
particulas son esferas uniformes y que las propiedades fisicas son independientes de la
temperatura. Se supone, ademas que el sélido se mueve como un todo en una direccién
descendente mientras que en su camino se encuentran con un fluido intercambiador de
calor que ha sido inyectado en el fondo del reactor a una temperatura constante. Se
considera, ademas, que el reactor es adiabatico y que el unico calor que se intercambia
es entre el solido y el fluido. Lo anterior es esencial ya que elimina al tamano del reactor

como una variable.

En cuanto al fluido, se considera que no hay flujo de calor hacia él y que el perfil de
velocidades es uniforme (flujo piston). Puede ser que exista generacion de calor en las
esferas como resultado de la reaccidn quimica y puede existir una resistencia superficial
a la transferencia de calor en la interfase sélido-fluido. A continuacion, se presenta el
balance general propuesto por [Munro, 1950]. Considérese para el resto de este subtema

la siguiente nomenclatura (Tabla 3.3):
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Tabla 3.3. Nomenclatura utilizada las ecuaciones de transferencia de energia en lechos
moviles.

Simbolo Descripcién
r Radio local de la particula
q Cantidad de calor generada en la esfera por unidad de tiempo y de
volumen

t Temperatura del sélido

ks Conductividad térmica del solido

Cs Calor especifico del solido

Ps Densidad del solido

© Tiempo

\Y Velocidad de la fase sélida

X Distancia desde la parte superior del reactor

hr Coeficiente de transferencia de calor en la interfase solido-fluido
T Temperatura del fluido

R Radio externo de la esfera
Ax Espesor del volumen de control
Gs Flujo masico de sdlidos
Cp Calor especifico del fluido

G Flujo masico del fluido

Si se considera una esfera individual, la ecuacion general de conduccion de calor
es:
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G_Zt Z(at)+i Csps Ot (3.14)
ar/) kg

+ - =—— (==
or? r kg (69)
A partir de la consideracion de que las esferas se mueven con una velocidad

uniforme a través del reactor, V, VO6=x, se obtiene la Ecn. 3.15

92t 2(6t> q _ VCps 0t (3.15)
ks

a2z 7 \Gr k. ox

Si se asume que existe una resistencia a la transferencia de calor entre el sélido y

el fluido, la condicion esta descrita por la Ecn. 3.16:

ot (3.16)
—k.—=h(t—-T

Ahora bien, si se busca formular una ecuacién que relacione la temperatura del
solido con el fluido, debe considerarse la tasa a la cual el calor abandona la esfera

individual dada por la Ecn. 3.17:

at 3.17
ARk (5 )y (3.17)

Por consiguiente, la tasa a la cual el calor abandona una unidad de masa de

esferas, dada por la Ecn.3.18:

3k, 0t (3.18)
Rp “or’ "R

De lo anterior, si uno considera un volumen de reactor de espesor Ax, cada unidad
de masa de esferas esta en este volumen un tiempo igual a Ax/V. Cierta cantidad de
masa de esferas Gs pasan por dicha seccién y de ahi se llega a la Ecn. 3.19 que describe

la tasa de liberacion de calor de las esferas conforme pasan:

_ 3Ggks <g> A (3.19)
RPSV or r=R

Tal como la Ecn 3.20 que describe la tasa con la que el fluido recoge ese calor
liberado:
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dt (3.20)
~GCp— Ax

Llegando finalmente al balance general entre fluido y sdlido de la Ecn. 3.21:

3Gk, <6t) _dt (3.21)
RGC,pV \or/,—p — dx

Las ecuaciones 3.14 a 3.21 representan los balances de energia generales dentro
de un lecho movil. A partir de ellas y dependiendo del sistema y de la metodologia que
se definan, se parte para plantear y dar solucién a problemas especificos de dicha

naturaleza.
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CAPITULO 4. METODOLOGIA

Tomando las ecuaciones del trabajo de Parisi [Parisi, 2004], se simularon las
condiciones dentro de un horno de reduccién Midrex para dos plantas, Siderca y Gilmore,
tomando los datos de la misma fuente. La reaccidn de reduccion directa ocurre en estado
cuasi-estable en donde las particulas de é6xido de hierro (considerado como una fase
sélida) entran en contacto con una mezcla de gases reductora (considerada una fase
gaseosa), rica en Hz y CO. Conforme se avanza a lo largo del horno se tendra un mayor
avance de reaccion y en la parte inferior, donde se localiza la salida de la fase sdlida, se

obtendran las particulas con el maximo grado de metalizacion.

4.1 Sistema a modelar

Dada la naturaleza del problema, la simulacion matematica se limité a la zona

superior de reduccion del horno (Figura 4.1).
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Figura 4.1. Representacion 3D del horno Midrex. Se sombrea en rojo el volumen
donde se realizo6 la simulacion matematica.
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Debido a lo ya tratado en el Capitulo 3 respecto al comportamiento del flujo de
material y la mezcla gaseosa dentro de la regién considerada para modelacion, solo se
considera la longitud del horno como la unica dimension (eje Z) sobre la cual se resuelve
el modelo. Por lo cual, como se representa en la figura 4.2, el sistema de coordenadas

tiene su origen en la parte superior del horno.

Entrada de material/
Salida de gas

ntrada de gas

Figura 4.2. Vista longitudinal del horno Midrex. Se sefala el origen del eje de
coordenadas (z) y se sombrea en rojo la zona donde se realizé la simulacion
matematica.

4.2 Aspectos importantes del modelo y ecuaciones adicionales

utilizadas:

En el proceso de reduccion directa intervienen simultdneamente fendmenos de
transferencia de masa y de energia que modifican las condiciones sobre las que
interactuan las especies presentes tanto en la fase sélida como en la fase gaseosa. Con
el fin de enfocarse en los parametros que se interesa modelar, el modelo de Parisi [Parisi,
2004] conlleva simplificaciones que evitan un grado de complejidad matematica
innecesaria, respetando la congruencia con la realidad fisica. En la implementacion del
modelo de Parisi [Parisi, 2004] se utilizaron en este trabajo algunos modelos para el
célculo de coeficientes cinéticos y difusivos, asi como ecuaciones para el calculo de cp’s

promedio, que se detallan en las secciones que siguen.
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4.2.1 Simplificaciones del modelo

Las siguientes aseveraciones y consideraciones enlistadas se consideran en el
modelo de Parisi [Parisi, 2004] como ciertas ya sea para optimizar la carga de calculo o

para definir los modelos usados en los balances:

e Como ya se detall6 graficamente en la Seccion 4.1 (Figura 4.2), se considera una
geometria cilindrica donde los fendmenos a estudiar ocurren sélo a lo largo del eje
z (una sola dimensién).

e La simulacién de los fendmenos que ocurren dentro del reactor no consideran el
tiempo como una variable sino la posicion en z donde se realiza el calculo y por lo
tanto se determina un estado estable para la operacion del mismo.

e Las resistencias a la transferencia de energia y masa en la capa limite que rodea
la particula solida son despreciables comparadas con la resistencia difusional
dentro del sélido poroso.

e Como se menciond en el Capitulo 3, una de las condiciones de operacion

indispensables para el funcionamiento correcto del horno Midrex, es que los flujos
dentro del mismo sigan un comportamiento conocido como “piston”, en el que el
perfil de velocidades es homogéneo en todo punto radial del cilindro. Por lo
anterior, el calcular un perfil de velocidades respecto al mismo radio o algun flujo
de momentum se considera no necesario, aunque la contribucion de las
velocidades de la fase solida y de la fase gaseosa a los intercambios de masa y
energia si se consideran en los balances.

e La transferencia de energia por radiacion es despreciable en comparacion con la
transferida por conduccion y conveccion por lo que no es tomada en cuenta en los

balances.
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4.2.2 Reacciones quimicas

Otra de las simplificaciones realizadas es aquella en la que, a pesar de que en la
realidad ocurren gran numero de reacciones dentro del reactor Midrex (ver tabla 3.1), se
considera solamente la ocurrencia de dos reacciones globales, balanceadas de tal forma

que el coeficiente de los gases es igual con 1:

i=1 1/3Fe203(s) + Hz(g) — 2/3Fe(s) + H20(g) 4.1)
i=2 1/3Fe203(s) + CO(g) — 2/3Fe(s) + CO2(g) (4.2)

Ambas ecuaciones representan la reduccién directa de los pellets de 6xido de hierro
con los agentes reductores Hz y CO (representados por el subindice ) presentes en la
mezcla inyectada por la parte inferior del reactor; en adelante, se les asigna el subindice
i con valores de 1 0 2 para especificar si el parametro del que se habla es relativo a la
Ecn. 4.1 o la Ecn.4.2. Es también necesario expresar el avance para cada punto en z de
ambas reacciones respecto a la concentracién de los agentes reductores dentro de la
mezcla. A partir de la expresidn general para el avance de reaccion en términos de
concentracion de una especie participante (Ecn. 4.3), se toman de [Parisi, 2004] las
definiciones de las variables correspondientes a los avances de reduccion con Hz 'y CO
(Ecns. 4.4y 4.5)

_ 0 ' (4.3)
¢ =C+ Zoc; X,

i

Xl = ng - CHZ (44)
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X, = Cgo — Ceo (4.5)

Se define en la misma fuente también un tercer avance de reaccién, X3 que
representa de hecho la suma de las contribuciones de X1 y X2 a la reduccién total del

Fe20s3 en la fase sdlida, tal que:

X3 = 3(nge203 — Cre,0,) (4.6)

Se consideran las constantes cinéticas para ambas reacciones, las cuales siguen
la ley de Arrhenius, como se hace referencia en [Yoon, 1978]. Para asegurar que dichos
coeficientes muestren dependencia con la temperatura de la posicién en que se miden,
los valores de las energias de activacion se toman de la literatura [McKewan, 1962] y
[Bonhenkamp, 1971]. De esto surgen las Ecns. 4.7 y 4.8 que determinan los coeficientes

cinéticos para ambas reacciones:

14700
k, = Ale(_sz.oe T) (4.7)

28100
k, = Aze(_82.06 ) (4.8)

El factor pre-exponencial, A, representa la frecuencia de las colisiones entre los
atomos que participan en la reaccion. Debido a que en las plantas en las que se simula
la operacién del horno se utilizan distintos tipos de mineral y de pellet, estos factores se

deben ajustar para cada una. El valor de dichos factores se especifica mas adelante.
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4.2.3 Transporte de masa

El transporte de masa considerado utiliza el modelo de nucleo decreciente descrito
en la Seccion 3.4. Se hace la consideracién de que el mecanismo controlante en dicho
modelo es la difusidén a través del soélido poroso, es decir, que la resistencia en la capa
limite es despreciable en comparacion con la que opone el sélido a la difusién de gases
a través de él; sin embargo, la contribucién de la reaccién quimica en la interfase no se
puede despreciar por lo que se utiliza una forma modificada de la Ecn. 3.13, también
tomada de [Parisi, 2004] para expresar la tasa de reaccion en términos de la difusion a

través del radio sin reaccionar (Ecn. 4.9):

_ 472 Cyp (4.9)
R.= 1 7 7.2

— + < __C

k, D, 1D,

Debido al requerimiento de la Ecn 4.9 por conocer el radio sin reaccionar (rc), se

toma de la misma fuente la ecuacion 4.10:

XMy (4.10)

Los coeficientes de difusion del gas en el reactivo solido son formulados con base
en el trabajo de Fuller [Fuller, 1966] el cual propone una ecuacién general para el calculo
de coeficientes de difusién generada mediante analisis estadisticos de datos difusionales
disponibles y que puede ser adecuada segun las condiciones de presidn y concentracion

de especies del sistema de interés. De la fuente anterior, se toma la Ecn. 4.11:
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D; = B;T*7> (4.11)

Donde el coeficiente B representa la adecuacion al sistema segun las especies, sus

concentraciones y presion utilizada.

4.2.4 Transporte de energia

Tal como se muestra en la Ecn. 3.16, uno de los parametros necesarios para
describir la transferencia de energia entre las fases gaseosa y solida es h. El valor
estimado de dicho coeficiente para cada una de las plantas se tratara como constante y

es especificado en la Seccion 4.3.

En la transferencia de calor hacia las particulas se considera una capacidad
calorifica variable, tanto a la temperatura como a la cantidad presente de producto y
reactivo (relacion que evidentemente cambiara conforme avance la reaccion, como lo
muestra la Ecn. 4.10). Por lo tanto, se calcula el promedio ponderado de los valores de

Cp de producto y reactivo de donde se obtiene la Ecn. 4.12 [Parisi, 2004]:

[CPrsprsTe + CPpsPps(ro® — 72)] (4.12)

Cps =
[prsrc3 + ppS(T03 - rc3)]

Para la fase gaseosa, el calculo del calor especifico se planteé en este trabajo
tomando el valor del calor especifico de los gases presentes en la mezcla de gas y

promediandolos respecto a las concentraciones molares del gas de entrada (Ecn. 4.13):

_ (€%, Con,) + (€°coCoco) + (€°,0Cpm0) + (€°co,Cpco,) + (COctiyn, Cocnyn, ) (4.13)
(COHZ) + (CO%o) + (COHZO) + (Cocoz) + (COCH4N2)

Cpg

30



Evidentemente las mismas reacciones quimicas (Ecns. 4.1 y 4.2) actuaran como
una fuente de energia térmica, es decir, un término de generacion de energia térmica.

Toda la informacién termodinamica utilizada se detalla en el anexo A.

4.2.5 Flujos masicos dentro del horno

El flujo de materia tanto gaseosa como soélida que entra al horno de reduccién es
indispensable para cuantificar los fendmenos de transporte para a lo largo del horno.
Aunque ambos estan determinados principalmente por las condiciones operacion que
maneja cada planta, en [Parisi, 2004] se define una ecuacion que determina el flujo de
reactivo solido a cada posicidén en z, considerando que este flujo depende del radio sin

convertir de las particulas segun el avance de reaccion (Ecn. 4.14):

(4.14)

3
[1prsrc3 n Pps(’"03 —1)
2 Mwy Mwys

Gmg = Gmk

3
[pTSTC3 n Pps(10® = 17)
Mw, Mwy;

4.3 Implementacion del modelo matematico

Tomando en cuenta los fendmenos simultaneos que ya se han descrito, [Parisi,
2004] planted un balance macroscépico que da cuenta de los avances de reaccién y las
temperaturas de la fase solida y gaseosa para cada punto del eje z. El resultado es un
sistema de ecuaciones diferenciales que se implementé numéricamente en este trabajo
mediante el método de Dormand-Prince tomando como base las condiciones de
operacion de las plantas reportadas en el mismo articulo [Parisi,2004]. A continuacion,

se detallan los pasos para la aplicacion del modelo:
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4.3.1 Ecuaciones que rigen el sistema

El sistema de ecuaciones propuesto en [Parisi, 2004] consta de cinco ecuaciones

diferenciales ordinarias simultaneas:

dX, _ (4.15)
Ug 7 +n,R; =0
ax, _ (4.16)
ug E + npRz =0
Ty npAph(Ty —Ty) _ 0 (4.17)
dz GmgCPg
dX, . (4.18)
HSE-F np(Rl + Rz) =0
2 (4.19)
dT; ny, .
_ AK(T. —T —ZAH-R —0
dz G, Cps|? ( s g) - Lo

Noétese que las Ecns. 4.15 y 4.16 denotan el avance de la reduccién desde la
perspectiva de la fase gaseosa y la Ecn. 4.18 desde la fase sdlida. En los tres casos se
define que el avance de reaccion es la suma de las contribuciones individuales a la tasa
de reaccion de los pellets. La Ecn. 4.17 refiere al intercambio de energia entre las fases
solida y gaseosa desde el punto de vista gaseoso como un fendbmeno de transferencia
convectiva y la Ecn.4.19 hace lo propio desde el punto de vista solido donde ademas se

adiciona el calor generado por las reacciones quimicas.

Las condiciones iniciales se definen de la siguiente manera:
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Tabla 4.1. Condiciones de frontera en el sistema.

Variable Posicion Valor de la variable
X1 z=L 0
X2 z=L 0
X3 z=0 0
Tg z=L Tin
Ts z=0 Tatm

Los valores de T"y T2™ no son especificados dado que dependen de las condiciones

de operacion de cada planta que se simula.

4.3.2 Condiciones de operacion.

Como ya ha sido mencionado anteriormente, la simulacién del proceso se

realizd con los datos de dos plantas que utilizan el proceso Midrex. Siderca, en Argentina

y Gilmore, en EUA. Por cuestiones que van desde el origen geoldégico del mineral

procesado, los procesos que se usan para la produccion de los pellets y hasta las

capacidades de produccion, hay diferencias significativas entre los parametros que se

introdujeron a la resolucion del modelo.

Tabla 4.2. Parametros correspondientes a las plantas Siderca y Gilmore [Parisi, 2004].

Nombre Unidades Siderca Gilmore
Flujo de gas Nm3/h 140 000 53 863
Produccion ton/h 100 26.4
Densidad del pellet g/cm?3 3.4 4.7
mineral

33



Tabla 4.2 (Continuacion)

Densidad del hierro reducido g/cm?3 3.1 32
Radio del pellet cm 0.5 0.55
Numero de pellets por 1/cm?3 0.30 0.46
unidad de volumen

(Np)

Diametro del reactor cm 488 426
Largo de la zona de cm 1000 975
reaccion (L)

Factor pre- 1/s 0.225 0.114
exponencial cinético,

A1

Factor pre- 1/s 0.650 0.283
exponencial cinético,

A2

Factor pre- cm?/s°C1-75 1.467X106 1.467X106
exponencial difusivo ,

B1

Factor pre- cm?/s°C175 3.828X10”7 1.276X107
exponencial difusivo ,

B2

Coeficiente de KJ/cm?/s/K 1.6X106 5X10”7
transferencia de

calor, h




Tabla 4.2 (Continuacion)

Temperatura del gas K 1230 1230
de entrada

Temperatura del K 298 298
ambiente

Presién atm 1 14

Tabla 4.3. Composicion del gas de entrada en Siderca y Gilmore [Parisi, 2004]

Elemento Unidad Siderca Gilmore
Ha % 52.9 52.58
CO % 34.7 29.97
H20 % 5.17 4.65
CO2 % 247 4.8
CHa4 + N2 % 4.65 8.1

4.3.3 Método de resolucion. Dormand-Prince.

En la Seccién 4.3.1 se mostraron las ecuaciones planteadas por Parisi para el
sistema; se observa que es un sistema de cinco ecuaciones diferenciales con cinco
variables a calcular. Encontrar una solucidon analitica para un sistema de cinco
ecuaciones diferenciales donde los coeficientes dependen de los mismos valores de las
variables representa un obstaculo que se evita utilizando una familia de métodos
numeéricos, conocida como Dormand-Prince [Dormand, 1980] como una variante del
método de Runge-Kutta de quinto orden. La familia de métodos de Runge-Kutta evalian

la ecuacion o sistema de ecuaciones desde la condicidn inicial y mediante saltos en la
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variable respecto a la que esta diferenciado el sistema se avanza hasta la condicion final
haciendo uso en cada paso de calculo de coeficientes de correccion que ajustan el valor
futuro. En algunos métodos, como es el caso de Dormand-Prince, se aflade ademas en
cada iteracidn un ajuste al tamano del salto en la variable respecto a la que se esta
diferenciando el sistema basado en el error entre cada valor obtenido; es por esto que a
éstos se les conoce también como métodos adaptativos. Los coeficientes del método de

Dormand- Prince utilizado se calculan de la siguiente manera [Dormand, 1980]:

Cip =1 f (2 11y) (4.20)
1 1 4.21

C2u=nf(zy+§n'ﬂy+gclu) ( )
3 3 9 4.22
C3/.L=77f(zy+1_077' :uy+4_0C1u+EC2,u) ( )
6 44 56 32 4.23
C4u=77f(zy+§77' “y+4_5C1u_1_5C2u+?C3u) ( )
8 19372 25360 64448 212 (4.24)

Con = "f(zy Ty ser (i T 1g7 Con t gser Con ﬁc‘*“)

9017 355 46732 49 5103
Gow =1 (2 +71 ty + 3365.Cou = 35 Con = 37 Com * 76w ~ Tz o) (4.25)
35 500 125 2187 11 (4.26)
Cru = "f<ZV 10 by + 382 Gt 1173 Con ¥ 197 G~ g7gg Com +8_4C6“)

Una vez calculados los coeficientes para cada variable, el valor siguiente de la

misma se calcula como:

35 500 125 2187 11 (4.27)

4 Cyy =y + 2 Gy — o Ce +—C
Hye1 = By T3gq e T 111331 T 192 “41 ~ 784 "S5+ T gg ok

Para ajustar el valor de n para la siguiente iteracién, se calcula un valor de p con un
orden superior (Ecn. 4.28) para que la diferencia con el valor obtenido sea el error
estimado Dicho error se introduce en la Ecn. 4.29, lo que da como resultado el valor de n
optimo:
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SN 5179 oot 7571 c +393c 92097 . 187 . 1 c (4.28)
Ky+1 = My 757600 “1* T 16695 3* T 640 “** 339200 5* T 2100 o* T 20 #

€ s (4.29)

Néptimo = M (
PEmO TN~ iyl

Al intentar resolver un sistema de ecuaciones diferenciales, el error en el
denominador de la Ecn. 4.29 es un promedio y se utiliza un criterio adicional para estimar
el valor de n para el siguiente paso, calculandose el parametro s, de donde se tiene el

criterio para obtener el valor de n para la siguiente iteracion:

s = n(’)ptimo (430)
n

Tabla 4.4. Criterio de adaptacion para el valor de n

Valor de s Resolucion

s 22 Ny+1 = 21

1<s<2 Ny+1 =1

s <1 1
Ny+1 = 577
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4 .4 Resolucion del modelo matematico

Habiendo identificado las ecuaciones a resolver y el método numérico de solucion,
se procedio a la implementacion de éste. Para ello, se programé una rutina en el lenguaje
PASCAL. Se utilizo el software libre “Dev-Pascal 1.2.9” utiliznado el software libre “Free

Pascal compiler v.1.06”.

Ambos cbédigos programados tienen una extension total de 348 lineas de codigo y se

muestran en el anexo B.

4.4.1. Diagrama de flujo

El funcionamiento del programa utilizado para la obtencion de datos se describe a
continuacion (Figura 4.3). La informacion que da la compilacion y ejecucion del programa

en formato .txt fue procesada en el software de tratamiento de datos OriginLab 8.
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Inicio

|

}twignacién de las variables de proceso, segun los datos de cada planta y calculo de
parametros adicionales con ellos tales como concentraciones de gas, flujos

molares, volumen, area y velocidades.

|

Asignacion de 2=0, valores iniciales para las variables de interés, salto en 2y error
tolerado. El valor de X1, X2 y Tg es estimado para la posicion 2=0.

!

Se definen todos los cocientes del método Dormand-Prince, para su uso posterior.

v

inicial de cada una de ellas.

Se nombran y asignan los archivos de texto donde se despositaran los resultados.
Se crea un archivo para cada variable y se da la instruccion de escribir el valor

Calculo de los cp's de todas las N si
especies y fases y calores de 0 ' |se cierra la escritura
reaccion como funcion del valor de los ficheros de —-ﬁ Fin
actual de Tg o Ts segun resultados
corresponda

—

Calculo de los coeficientes cinéticos y difusivos como funcion de Tsy Tg
respectivamente; calculo de r¢c como funcion de X3 y cdlculo de Gmsol,
Cps, R1y R2 como funcion de rc

|

Calculo de los 7 coeficientes de Dormand-Prince para las cinco
variables de interés usando las funciones diferenciales definidas.

Se actualiza el valor de 2 sumandole
el valor del salto optimizado, h.

T

v

Se calcula el valor futuro provisional para las cinco variables segun RK
de cuarto y quinto orden. Con ellos se estima el error de cada variable y
se calcula un error promedio.

Se escribe en los ficheros de salida el
valor obtenido de las variables de
interés

[

Se asigna el nuevo valor para las cinco variables y se aplica el criterio
de optimizacion para el salto de la siguiente iteracion (es decir, se
actualiza el valor de h).

Figura 4.3. Diagrama de flujo del programa.
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CAPITULO 5. RESULTADOS.

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos mediante la implementacion
del modelo de Parisi [Parisi, 2004] realizada en este trabajo, los cuales se comparan con

los de dicha publicacion y los datos reportados en las plantas.

5.1 Comportamiento y estabilidad del modelo matematico.

Una vez redactado y compilado el programa fue posible evaluar la estabilidad y
sensibilidad a cambios de parametros del modelo de [Parisi, 2004]. Dada la estructura
del método numérico, en cada iteracion se obtiene un valor para cada variable de interés,

tal como lo ejemplifica la Figura 5.1:

z [cm] ¥1 [molfcm#3] X2 [molfem”3] X3 [molfcm*3] Te [K] Ts [K] R1[molfscm*3] R2 [mol/scm*3] Rec [cm]
4] 1.40E-06 1.50E-06 0.00E+00 650.0 298.0 1.50E-06 1.44E-06 0.5000
1 1.40E-06 1.50E-06 1.84E-05 652.1 302.1 1.50E-06 1.44E-06 0.4557
2 1.40E-06 1.50E-06 3.67E-05 654.2 306.1 1.50E-06 1.44E-06 0.49594
3 1.39E-06 1.49E-06 3.31E-05 656.3 310.1 1.31E-06 1.44E-06 0.4591
4 1.39E-06 1.49E-06 7.35E-05 658.3 314.0 1.51E-06 1.44E-06 0.4588
3 1.39E-06 1.49E-06 9.19E-05 660.4 317.8 1.51E-06 1.44E-06 0.4985
5] 1.33E-06 1.43E-06 1.10E-04 662.4 321.6 1.51E-06 1.44E-06 0.4582
7 1.28E-06 1.49E-06 1.29E-04 664.5 325.4 1.51E-06 1.43E-06 0.45979
a8 1.38E-06 1.48E-06 1.47E-04 666.5 329.1 1.31E-06 1.43E-06 0.4575
] 1.38E-06 1.48E-06 1.66E-04 668.5 332.7 1.52E-06 1.43E-06 0.4572
10 1.38E-06 1.48E-06 1.84E-04 670.5 336.4 1.52E-06 1.43E-06 0.45969
11 1.38E-06 1.48E-06 2.02E-04 672.5 3359.5 1.52E-06 1.43E-06 0.4566
12 1.37E-06 1. A8F-06 2. 21E-04 744 3434 1.52E-06 1. A3E-06 04963

Figura 5.1. Captura de pantalla que ejemplifica los datos en bruto arrojados por el programa
planteado. Se copid y pego el contenido de cada archivo de texto en cada columna de la tabla
de calculo para su correcta visualizacion.

De la figura anterior puede apreciarse que se obtienen valores locales (es decir,
para cada punto en Z) de los que el método hara uso en la siguiente iteracion para calcular
los valores del siguiente punto. Este hecho lleva a realizar un analisis de la sensibilidad
del modelo a cambios en los parametros alimentados que pudieran llevar a resultados
matematica y fisicamente erréneos. Dada la repetida utilizacion del modelo para la
realizacién de este trabajo, se observd que éste tiene una particular sensibilidad a
cambios en los parametros que afectan directamente a X1, X2 y X3. En el caso de X1y

X2 si se da el caso en el que la evaluacién realizada en alguna iteracion arroje como
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resultado una disminucion demasiado grande en estas variables, y puesto que desde el
valor inicial se tienen magnitudes del orden de 10 el modelo podria arrojar facilmente
valores demasiado pequenos para los limites del lenguaje de programacion (volviéndose
entonces también un factor a considerar) o incluso negativos, lo cual traeria como
consecuencia que a partir de entonces el modelo arrojara valores aberrantes para las
demas variables. Incluso puede llegar a impedir que el programa complete los calculos
para todo el reactor debido a la desproporcion de érdenes de magnitud en los valores
arrojados. Algo similar ocurre para el caso de X3, donde si el aumento es demasiado
grande y considerando la Ecn. 4.10, se pueden obtener valores negativos para rc, el cual
es un valor utilizado en las Ecns. 4.9 y 4.12, lo que al igual que en el caso anterior llevan
a una desestabilizacién completa que impide la obtencion de valores para los puntos
deseados. Por otro lado, si los cambios en las variables son demasiado pequefios y
debido al ajuste en el salto mostrado en las Ecns. 4.29 y 4.30, el salto 6ptimo para z
puede hacerse tan pequefio que el programa tiende a entrar en un ciclo infinito, puesto

que nunca se lograria cumplir la condicional.

Lo anteriormente mencionado lleva a considerar, observando las Ecns. 4.15,4.16 y
4.18 que hay tres parametros muy importantes para la estabilidad del método; y por lo
tanto, a los que el modelo es muy sensible los cuales son Us, Ug y np. Notese en la Tabla
4.2, que el orden de magnitud de estos valores es muy grande en comparacién con las
variables que afectan directamente; por lo cual, es importante tener valores precisos de

estos parametros para cualquier aplicacion de éste modelo.

En el caso de la temperatura, Tsy Tg, el modelo no es tan sensible al valor de np
debido al orden de magnitud que poseen. Sin embargo, es importante cuidar el signo de
los aumentos de cada iteracién, puesto que un signo incorrecto en la informacion
termodinamica alimentada al modelo puede ocasionar que éstas variables comiencen a
disminuir en vez de aumentar conforme se avanza en z, comprometiendo también la

estabilidad del programa entero.

Como puede notarse entonces, la estabilidad del método de solucién del modelo
depende de la interaccion de un gran numero de parametros por lo que no existen limites
superiores o inferiores especificos para estos y que determinen si el programa logra
completarse o no. Se recomienda, como en cualquier método numeérico, que para
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cualquier aplicacion de éste modelo matematico se disponga de toda la informacién
pertinente de la manera mas precisa y especifica posible para asi evitar errores en los
resultados.

5.2 Validacion del modelo:

Para validar el modelo matematico se compararon los resultados realizados con el
modelo matematico con datos obtenidos fisicamente en la planta. De los valores de los
avances de reaccion obtenidos se recalcula la composicion del gas a la salida del reactor
(en z=0) y se compara con la composicion registrada en el horno prototipo. Estas

comparaciones se muestran en las Tablas 5.1 y 5.2.

Tabla 5.1. Comparacion entre los datos obtenidos y los registrados en planta Siderca. El
calculo de porcentajes no toma en cuenta la presencia de H20 (Base seca). Datos de
Siderca por Parisi [Parisi, 2004]

Composicion del gas Este modelo Modelo Parisi Planta Siderca
de salida (z=0) (2004) (Experimental)
%H2 48.4 48.19 49.0+2
%CO 22.7 24.15 23.61
%CO2 26.7 21.90 21.3%+1.2
%CHa4 + N2 6.2 5.76 6.11+0.8
Metalizacion (z=L) 941 93.8 93.7+1

Tabla 5.2. Comparacién entre los datos obtenidos y los registrados en planta Gilmore.
Datos de Gilmore por Parisi [Parisi, 2004]8

Composicion del gas Este modelo Modelo Parisi Planta Gilmore
de salida (z=0) (2004) (Experimental)
Y%H2 35.2 36.7 37.0
%CO 17.6 18.5 18.9
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Tabla 5.2 (Continuacion)

%CO2 20.6 20.5 21.3

%H20 19.8 16.1 21.2
%CHa + N2 6.5 8.2 6.1
Metalizacion (z=L) 93.2 92.8 93

5.3. Comportamiento del proceso

A continuacion, se comparan las tasas de reduccion de Fe obtenidas en ambas

simulaciones y se discute su comportamiento.

Enlafigura 5.2 y 5.3 se tienen las tasas de reaccion para las plantas simuladas. Nétese
que los resultados obtenidos, a pesar de mostrar la misma tendencia general y orden que
los reportados en la publicacion de Parisi [Parisi, 2004], difieren en su valor exacto.
Aunque se utilizaron los mismos datos de las plantas y el mismo método numérico que a
los que se hace referencia en el articulo mencionado, éste no es explicito en algunos
parametros necesarios para la ejecucion de la resolucion ni en la forma en que ésta se
realizé (el método Dormand-Prince posee distintas variantes). Por lo tanto, las diferencias
observadas pueden tener su origen en la discrepancia de estos parametros entre las
utilizadas en este trabajo y las utilizadas en el articulo. Aun dado lo anterior, como se
mostré en la Seccion 5.2, la composicion de gases de salida es cercana tanto a lo
publicado por Parisi como a lo que se reporta y proviene de datos experimentales de
planta. Siderca tiene una produccion casi cuatro veces mas grande que Gilmore, con un
reactor mas grande y ademas que en ésta ultima se opera a una presion mayor a 1 atm.
Este hecho tiene repercusion en el valor de las tasas de reduccidon pues se nota que en
Siderca son menores debido a la presién mas baja y una saturacion de pellets que da

una tasa de reaccién menor por unidad de volumen.

43



3K
. —H; 0
1.6X10 1
e CO © |
t ) c 2.5 4 - R1
“ 0 . R
1.2X10 4 e Y 4 g 4
§ g E N
~ 1.5} s
8.0X10 . R
« . = 1t &
4.0X10 4 o
[Este modelo] % 0.5} [Parisi, 2004] 3
o
00
i @ o l i i . "
0 20 « e &0 "~ e 0 200 400 600 800

Tobo Bottom

Figura 5.2. Tasa de reaccion planta Siderca en este modelo (izq) y la reportada en [Parisi,
2004] (der)
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Figura 5.3. Tasa de reaccion planta Gilmore en la simulacién realizada (izq) y la reportada en
[Parisi, 2004] (der)

En cuanto al comportamiento quimico, puede notarse una tendencia general a que
esta tasa de reduccién tenga un valor mas alto en la parte superior del reactor y conforme
se desciende hacia la entrada del gas, ésta disminuye. En el caso de Siderca las tasas
vande 1.5 x 10%y 1.41 x 10 mol/scm? para las reacciones con Hz2 y CO respectivamente

en la entrada de la carga y disminuyen hasta valores de 0.73 x 107y 0.71 x 10" donde
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T (K)

ésta sale del reactor. Esto se explica considerando que en la parte superior del reactor
los pellets estan compuestos casi en su totalidad por hematita por lo que la reduccién de
estos, a pesar de encontrarse en contacto con un gas cuya concentracion de reductor es
mas baja (48.4% de Hz2 y 22.7% de CO) al igual que su temperatura (650 K), ocurre
facilmente dado que no tiene una capa de producto a través de la cual tenga que
difundirse el gas. En la parte inferior del reactor, la reduccidén es mas dificil ya que los
pellets han generado una capa de producto solido (de acuerdo con el modelo de nucleo
sin reaccionar) que debe ser penetrada por el gas para que la reaccion pueda continuar,
y aunque en esta zona del reactor existe un poder reductor mayor (la temperatura y la
concentracion de gases reductores son mayores), no es suficiente para mantener una

tasa alta de reduccion.

Si se compara la tasa de reducciéon del H2 con la del CO pudiera parecer que el
hidrogeno mantiene, en casi todo el reactor, una tasa de reduccién mas alta, aunque
debe tomarse en cuenta que en la mezcla de gases la concentracion de CO es menor y
naturalmente su tasa reduccion también lo sera. Fuera de eso, se puede percibir que en
las partes mas profundas del reactor la tasa de reduccion es practicamente la misma, ya
que como se menciono en esta parte del reactor es mas importante la difusion del gas a

través de la capa de producto que la capacidad reductora de una u otra especie.

1600 ' | | |
1200 i e
o —To < 1000 ' e
—Ts o T
= 800:
o .
800 4
L 600;
°E’ 400
N - [Parisi, 2004]
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0 0: . . . .
0 20 «0 0 80 1000 0 200 400 600 800

Shaft Furnace depth (cm)
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Figura 5.4. Perfil de temperatura para planta Siderca en la simulacién realizada (izq) y la
reportada en [Parisi, 2004] (der)
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Figura 5.5. Perfiles de temperatura para planta Gilmore en la simulacion realizada (izq) y la
reportada en [Parisi, 2004] (der)

En la figura 5.4 y 5.5 se tienen los perfiles de temperatura de las fases sélida y
gaseosa. Naturalmente dado que el mineral entra a temperatura ambiente en la parte
superior del reactor la diferencia de temperatura entre ambas fases es grande y por el
intercambio de calor entre ellas la diferencia se va reduciendo conforme se avanza en el
reactor y esto tiende a llevarlas a un equilibrio térmico en la zona inferior, mas préxima a

donde es inyectada la mezcla de gases.

Cabria hacer notar el comportamiento inusual de la temperatura de las fases segun
los resultados simulados para la planta Siderca, el cual se explica por el hecho de que
las funciones de entalpia consideran que rebasando los 1000°C aproximadamente, el
producto solido sufre una transformacion de fase (Fe a pasa a Fe y) que ademas de ser
exotérmica modifica las propiedades térmicas del mismo. Dado que el articulo [Parisi,
2004] hace referencia a una base de datos termodinamicos en linea que a la fecha no se
encuentra disponible, no es una certeza que sean los mismos que han sido utilizados en
este trabajo, lo que podria explicar por qué en este trabajo la temperatura en z=L es
mayor. Lo anterior también trae como consecuencia el drastico cambio de pendiente
observado para la planta de Siderca y no para la planta Gilmore dado que en éste ultimo

dicha temperatura se alcanza casi en el fondo del reactor.
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En las figuras 5.6 y 5.7 se grafica el avance de la reduccion desde el punto de vista de
un pellet promedio. De manera concordante con lo representado en las figuras 5.2 y 5.3,
puede notarse en los porcentajes de metalizacion que, en valores iniciales de z, es decir,
cerca de la entrada de mineral al reactor, avanzan mucho mas rapido que en valores
cercanos a L. En otras palabras, que la mayor parte de la reduccion ocurre en la parte
superior del horno y conforme se desciende también se desacelera la conversion de

mineral en hierro esponja.
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Figura 5.6 Decrecimiento del radio del nucleo sin reaccionar (arriba) y grado de metalizacion
alcanzado (abajo) para la planta Siderca.
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(abajo) para la planta Gilmore.

48



5.4 Interpretacion termodinamica de los resultados

Como se definio en el Capitulo 2, la intencidon de este trabajo no era solamente el
implementar un modelo ya propuesto sino ademas con los resultados obtenidos de la
simulacién y el conocimiento de la termodinamica del proceso, complementar la
interpretacion de los resultados. Para ello, y dado que el sistema es simultaneo (en la
Seccidon 5.1 se mostrd la manera en que el programa arroja los datos), se construy6 una
grafica de la temperatura de sélido y gas por separado como funciones del cociente de
concentracion de reductor para H2 'y CO, de tal manera que se pueda determinar, usando
el diagrama mostrado en la Figura 3.6, qué oxidos de hierro se encuentran estables en
qué zonas del reactor y visualizar, de mejor manera, en comparaciéon con las
simplificaciones inherentes al modelo, cémo ocurre el fendmeno de reduccién dentro del
reactor. Para lo anterior, se parte de los datos de X1 y X2 (que en realidad representan
la cantidad consumida de agente reductor) para calcular en cada punto del reactor el
cociente Ci/(Ci + Ci oxidado) Y posteriormente graficar dichos datos como funcién de la
temperatura en ese mismo punto. Comparando entonces la trayectoria con la Figura 3.6,
se puede saber qué oxidos de hierro tienen predominancia en ese punto y finalmente,

determinar que éxidos coexisten en cada lugar del reactor.

En las figuras 5.8 y 5.9 se tienen las trayectorias de reduccion para la planta de
Siderca, y en las figuras 5.10 y 5.11 las correspondientes a la planta Gilmore. En ambos
casos se grafican las trayectorias tanto respecto a la temperatura del s6lido como a la del
gas. La linea naranja en todos los casos representa el avance en las condiciones
presentes en la fase sdélida, es decir, representa la estabilidad termodinamica de los
oxidos de hierro sobre un pellet promedio. Por otro lado, la linea azul representa las
condiciones presentes en la mezcla gaseosa, las cuales, son responsables de los
cambios que se presenten sobre el 6xido. Apréciese que en todos los casos las lineas
comienzan separadas en z=0 y conforme se avanza sobre el reactor tienden a acercarse,
lo cual es una representacion visual de como las condiciones del reactor fuerzan al 6xido
de los pellets, inicialmente compuestos casi en su totalidad por hematita a experimentar
las reducciones correspondientes. Se puede notar de entrada que en ambos casos la
trayectoria de la reaccién 1 (reduccion con H2) y la reaccién 2 (reduccion con CO) son
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muy similares entre si, dado que se encuentran en una mezcla y estdn a la misma

temperatura intercambian calor con la fase sdlida de manera similar. Las sutiles

diferencias en el comportamiento de unay otra para cada planta se deben a la proporcién

en la que se encuentran presentes en la mezcla. Noétese, por ejemplo, que en la figura

5.11 la trayectoria de la reaccion 2 empieza en z=0 con un porcentaje menor que la

reaccion 1 (figura 5.10) ya que en la mezcla la concentracion de CO es menor que la de

H2. Si se compara ahora el comportamiento entre una y otra planta se nota que en Siderca

la linea lleva a temperaturas mucho mas altas que en Gilmore, resultado una vez mas,

del fendmeno observado en la figura 5.4 y ya discutido en la seccion 5.3.
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Figura 5.8. Trayectoria de la reaccién con H (Siderca) sobre el diagrama de estabilidad de la
reduccion directa, éste ultimo tomado de [Battle, 2014]
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Figura 5.9. Trayectoria de la reaccion con CO (Siderca) sobre el diagrama de estabilidad de la
reduccién directa, éste ultimo tomado de [Battle, 2014]
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Figura 5.10. Trayectoria de la reaccién con Hz (Gilmore) sobre el diagrama de estabilidad de la
reduccion directa, éste ultimo tomado de [Battle, 2014]
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Figura 5.11. Trayectoria de la reaccion con CO (Gilmore) sobre el diagrama de estabilidad
de la reduccion directa, éste ultimo tomado de [Battle, 2014]

En todos los casos, por la naturaleza termodinamica de la hematita se aprecia que
éste 6xido de hierro tiene una zona de estabilidad termodinamica muy pequefia, por lo
que, termodinamicamente hablando, empieza su conversion a magnetita al entrar en
contacto con bajas concentraciones de gases reductores. Incluso a temperaturas muy
bajas sucederia esto, aunque no debe perderse de vista el hecho de que la
termodinamica no considera la cinética, y aunque el diagrama pudiera marcar una
conversion a bajas temperaturas, una cinética lenta puede evitar un cambio perceptible,
fisicamente hablando. En el reactor lo que se puede inferir es que, en la parte superior
inmediata a la entrada de pellets, la diferencia de estabilidades termodinamicas de 6xidos
de hierro entre la fase sdlida y gaseosa es muy grande, propiciando, a través de los
fendmenos de transporte de energia y de masa que ocurren a lo largo del reactor, la
transformacioén de las condiciones del pellet a unas cada vez mas similares a las del gas,
modificando la estabilidad termodinamica de los 6xidos del pellet y dando lugar en
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consecuencia a las reacciones de reduccion. Es mucho mas evidente entonces
comparando las figuras 5.8 y 5.9 que en Siderca, mientras que las reacciones que se
llevan con el Hz llevan a una estabilidad de magnetita, wustita y finalmente hierro durante
la trayectoria de reaccién, aquellas que se dan con el CO llevan directamente a la

estabilidad del hierro metalico

El caso de la planta Gilmore es similar, aunque se aprecia que, como consecuencia
de las concentraciones de CO menores, la presencia de mas CO:2 en la mezcla que en
Siderca y, ademas, la enorme diferencia en las cantidades de gas introducido al reactor
(tabla 4.2), la estabilidad de la wistita es mucho mayor que en Siderca. Debido a esto, la
estabilidad del Fe metalico se alcanza hasta una temperatura de 700-750°C para ambos
gases reductores, cuando en Siderca se alcanza desde los 550°C con el H2 e incluso

desde antes con el CO.

Se puede entrever debido a lo anterior que dos factores determinantes entre el grado
metalizacion de una y otra planta es el contenido de CO y los flujos de gas que se
introducen al reactor, siendo ambos mayores en Siderca y dando como consecuencia

una trayectoria de reaccion mucho mas deseable que la que se obtiene en Gilmore.

Tomando en cuenta lo obtenido, finalmente se obtienen la Figura 5.12 y 5.13 que
muestran graficamente a lo largo del reactor la o las fases que predominan segun el

comportamiento observado:

2=285c¢

Fe203~—. ml

Fe304 + Fe

- FexO + Fe
- Fe

z=0

2= 300 cm

Figura 5.12. Zonas de predominancia termodinamica a lo largo de la zona de reduccion del
reactor Midrex en planta Siderca.
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Figura 5.13. Zonas de predominancia termodinamica a lo largo de la zona de reduccion del
reactor Midrex en planta Gilmore.

De los diagramas planteados se soporta lo mencionado anteriormente acerca de
las trayectorias de reaccion presentes en una y otra planta. Mientras que en Siderca la
presencia de 6xidos intermedios es casi nula, en Gilmore se propicia la estabilidad de
estos. Se hace hincapié en que las regiones descritas por la figura 5.12 y 5.13 no implican
que en ellas sélo existan las especies sefaladas, puesto que es muy posible y mas, un
hecho, el que en ellas queden fracciones de las especies predecesoras que no han
reaccionado. A pesar de lo anterior son una guia para entender el funcionamiento del
proceso. De lo observado en ellas se puede inferir que las condiciones de operacion (en
especifico la composicion del gas de entrada) que se manejan en la planta de Siderca
dan como resultado una reduccion mas directa, que no implica una transicion tan gradual
de los 6xidos de hierro como sucede en el caso de Gilmore, hecho que también se ve

reflejado en el grado de metalizacion alcanzado.
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CAPITULO 6. CONCLUSIONES

e Se aplicé el modelo matematico de Parisi [Parisi, 2004] del proceso de reduccién
directa Midrex para la simulacién de la reduccién de los 6xidos de hierro.

e Se observo que los parametros a los que el modelo muestra particular sensibilidad
son la velocidad del gas, velocidad del sdélido y numero de pellets por unidad de
volumen de reactor.

e Los resultados obtenidos muestran que la caracteristica mas importante para el
control termodinamico del proceso de reducciéon directa es el control de
composicidon de la mezcla de gases. Se encontré que un %CO mayor al 30% da
como resultado una reduccion mas eficiente en términos de metalizacién y
distribucion de predominancia de 6xidos a lo largo del reactor.

e La reaccion de reduccidon ocurre con una mayor velocidad en la parte superior del
reactor y conforme se desciende disminuye, debido en parte a la diferencia de
estabilidad termodinamica de los 6xidos de hierro entre las zonas del reactor.

e En contraposicion a la hipotesis planteada, se encontré6 que el efecto de la
composicion en el gas reductor es mas influyente en la eficiencia del reactor que

el controlar minuciosamente la temperatura de las fases.
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Anexo A. Informacion termodinamica.

Toda la informacion fue obtenida de la base de datos del software libre HSC 5.1 de

Outokumpu. No6tese que solo se tomaron en cuenta los coeficientes que fueran aplicables

en los rangos de temperatura alcanzables dentro del horno Midrex.

Capacidad calorifica [J/molK]

Cpi = A+ BX1073T + CX10°T~2 + CX10°T 2 4+ DX107°T?

H2
Rango de A B C D
Temp. (K)
298-5000 25.855 4.837 1.584 -0.372
6]0)
Rango de A B C D
Temp. (K)
<800 25.867 6.508 1.105 1.020
>800 29.932 5.415 -10.813 -1.054
H>O
Rango de A B C D
Temp. (K)
<1100 28.408 12.477 1.284 0.360
>1100 31.437 14.105 -24.952 -1.832
CO:
Rango de A B C D
Temp. (K)
<900 29.314 39.970 -2.484 -14.783
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>900 54.435 5.116 -43.578 -0.806
CH4
Rango de A B C D
Temp. (K)
<1000 2.227 96.944 6.112 -26.037
>1000 47.080 42.364 -85.906 -7.107
N2
Rango de A B C D
Temp. (K)
<700 27.753 0.605 0.728 4.960
>700 23.529 12.116 1.210 -3.076
Fe203
Rango de A B C D
Temp. (K)
<900 88.759 89.102 -9.155 -0.279
>900 13786.757 -15747.111 -28488.061 5026.465
Fe
Rango de A B C D
Temp. (K)
<500 25.130 -1.277 -1.533 23.297
500<T<800 67.224 -91.058 -26.590 74.572
800<T<1000 536.71 -945.924 -420.271 505.624
1000<T<1042 | 100411.988 | -131385.543 | -175972.562 | 48547.234
1042<T<1100 | -452557.070 53417.851 82303.962 -18973.676
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1100<T<1184

-1098.327

1366.859

2576.414

-472.514

>1184

-530.087

494 471

2138.927

-118.782

Entalpia de reaccién [kd/mol]

Reaccion 1

AH1 =-4X10-19T3 + 8X10°T2- 0.256T + 39.621

Reaccioén 2
Si T2973.15

AH2 =-1.22X10°T2 + 0.0335T - 34.878

Si <973.15

AH2 =4X10°T2 -0.0135T — 5.0129
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Anexo B. Cddigo Utilizado

Se muestra la estructura del codigo tal y como fue compilado, usando como ejemplo los

datos de operacién de Siderca.

program Siderca;

var

rc,L,pi,diam, Arear,CpH2,CpCO,CpH20, CpCO2, CpCH4N2, CpCH4, CpN2, COCH4N2, Cprs, Cpps,
ug,Gfr,Gmg:real;

h,errprom, s,epsilon, hcalor,us, cpg, cps, GMSOL, Pr,Gmlsol,COH2,C0CO,COH20,C0CO2, kH
2,DH2, kCO,DCO, np, r0,Ap,Mwrs, prs,Mwps, pps,delHl,delH2,X1l:real;
rl,r2,X2,X3,Tg,Ts,kl,%k2,k3,k4,k5,k6,k7,kevl,kev2, kerr,31,32,33,734,35,736,737,jev
1,jev2,jerr,11,12,13,14,15,16,17,1levl,lev2,lerr,ml,m2,m3,m4,m5,m6,m7, mevl, mev2
,merr,z,1i1,1i2,1i3,14,1i5,16,17,1ievl,iev2,ierr:real;

ficherol, fichero?2, fichero3, fichero4, fichero5, ficheroo6, fichero7, fichero8, ficher
09: text;

dp2,dp3a,dp3b,dpda, dpdb, dpdc,dpba, dp5b, dp5c, dp5d, dpba, dpbb, dpbc, dp6d, dpbe, dp7a
,dp7b,dp7c,dp7d,dp7e:real;
evla,evlb,evlc,evld,evle,ev2a,evlb,ev2c,ev2d,evi2e,ev2f:real;

begin

(*Variables de operacidn*)

L:=1000; (*Profundidad del reactor, [cm]*)

pi:=3.141592;

diam:=488; (*Didmetro del reactor [cm]?*)

r0:=0.5; (*Radio del pellet [cm]*)

Gfr:=140000; (*Flujo de gas inyectado [Nm"3/h]*)

Pr:=100; (*Produccidén de Fe [ton/h]*)

Arear:= pi*(exp(ln(diam/2)*2));(*Area tranversal del reactor[cm”2]*)
Ap:=4*pi*Exp (LN (r0) *2); (*Superficie del pellet [cm"2]%*)
Gmlsol:=(Pr/Arear)* (1000000/ (3600*55.85)); (*Flujo molar de sbélido z=L
[mol/cm”™2 s]%*)
Gmg:=((Gfr)/(8.2057*exp (1n(10) *=5) *298) ) * (1/Arear) * (1/3600); (*Flujo molar de
gas z=L [mol/cm”™2 s]*)

ug:=(Gfr*exp (1In (100) *3) )/ (Arear*3600); (*Velocidad del gas [cm/s]¥*)

np:=0.3; (*Numero de pellets por unidad de volUmen de reactor [1/cm”3]%*)
COH2:=((Gfr)/ (8.2057*exp (1n(10)*-5) *298) ) * (1/ (Arear*L))* (1/3600) * (52.9/100) ;
(*Concentracidén de H2 Z=L [mol/cm”3s]*)

COCO:=((Gfr)/ (8.2057*exp (1In(10)*-5)*298) ) *(1/ (Arear*L))* (1/3600)*(34.7/100) ;
(*Concentracidén de CO Z=L [mol/cm”3s]*)

COH20:=((Gfr)/ (8.2057*exp (1n (10) *-

5)*298))*(1/ (Arear*L))*(1/3600)*(5.17/100) ; (*Concentracidén de H20 Z=L
[mol/cm”3s]*)

COCO2:=((Gfr)/ (8.2057*exp (1n (10) *-

5)*298))*(1/ (Arear*L))*(1/3600)*(2.47/100); (*Concentracidén de CO2 Z=L
[mol/cm”3s]%*)

COCHAN2:=( (Gfr)/ (8.2057*exp (1n (10) *-

5)*298))* (1/ (Arear*L))* (1/3600) *(4.65/100) ; (*Concentracién de CH4+N2 Zz=L
[mol/cm”3s]*)

hcalor:=0.00000167; (*Coeficiente de transferencia de calor convectiva [KJ/s
cm™2 K]*)

Mwrs:=159.69; (*Masa atdémica del reactivo sdbélido [g/mol]*)

prs:=3.4; (*Densidad del reactivo sdélido [g/cm”3]*)

Mwps:=55.85; (*Masa atdémica del producto sbélido [g/mol]*)

pps:=3.1; (*Densidad del producto sélido [g/cm”3]%*)
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us:=(Pr*exp (1ln(10) *6) )/ (pps*Arear*3600) ; (*Velocidad del sdélido [cm/s]¥*)

(*Condiciones iniciales™)
X1:=0.0000014;
X2:=0.0000015;

x3:=0;

Tg:=650;

Ts:=298;

z:=0;

h:=1;

epsilon:=0.01;

(*Coeficientes del método Dormand-Prince*)

dp2:=1/5;
dp3a:=3/40;
dp3b:=9/40;

dpda:=44/45;
dp4b:=56/15;
dpdc:=32/9;
dp5a:=19372/6561;
dpSb:=25360/2187;
dp5c:=64448/6561;
dp5d:=212/729;
dp6a:=9017/3168;
dp6b:=355/33;
dp6c:=46732/5247;
dp6d:=49/176;
dp6e:=5103/18656;
dp7a:=35/384;
dp7b:=500/1113;
dp7c:=125/192;
dp7d:=2187/6784;
dp7e:=11/84;
evla:=35/384;
evlb:=500/1113;
evlc:=125/192;
evld:=2187/6784;
evle:=11/84;
ev2a:=5179/57600;
ev2b:=7571/16695;
ev2c:=393/640;
ev2d:=92097/339200;
ev2e:=187/2100;
ev2f:=1/40;

(*Ficheros de texto¥*)
assign (ficherol, 'datosz.txt');

’

t |l

assign(fichero2, 'datosxl.txt');
assign(fichero3, 'datosx2.txt"');
assign (ficherod, 'datosX3.txt"');
assign (fichero5, 'datosTg.txt"');
assign (fichero6, 'datosTs.txt"');
assign(fichero7, 'datosRl.txt"');
assign(fichero8, 'datosR2.txt"');
( tx

) 4
assign (fichero9, 'datosRC. )
rewrite (ficherol);
rewrite (fichero?2);



rewrite (fichero3)
rewrite (ficherod)
rewrite (ficherob);
rewrite (ficherob6) ;
( )
( )
( )

’

’

’

rewrite (fichero?
rewrite (fichero8
rewrite (fichero9

’

’

writeln (ficherol, z);
writeln (fichero2,X1)
writeln (fichero3, X2);
writeln (fichero4,X3);
( )
( )

’

’

writeln (ficherob5,Tg
writeln (fichero6, Ts

’

(*Ciclo¥)
repeat

begin

(*Calor especifico H2 [KJ/mol K]¥*)
CpH2:=(0.001)*((25.855)+(4.837*exp (1n(10) *-
3) *Tqg) + (1.584%exp (1n (10) *5) *exp (1n (Tg) *=2) ) + (-0.372%exp (1n (10) *=6) *Tg*Tg) ) ;

(*Calor especifico CO [KJ/mol K]*)

If Tg>800 then

begin

CpCO:=(0.001)*((29.932)+(5.415%*exp (1n (10) *-3) *Tg) + (-

10.813*exp (In(10) *5) *exp (In (Tg) *-2) )+ (-1.054*exp (1n (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

If Tg<=800 then

begin

CpCO:=(0.001)*((25.867)+(6.508%exp (1n (10) *-

3)*Tg)+(1.105%exp (In (10) *5) *exp (1In (Tg) *-2) )+ (1.020*exp (1n (10) *-6) *Tg*Tg) ) ;
end;

(*Calor especifico H20 [KJ/mol K]*)

If Tg>1100 then

begin

CpH20:=(0.001)*((31.437)+(14.105%exp (1n(10)*=3) *Tg) + (-

24.952%exp (In (10) *5) *exp (In (Tg) *-2) )+ (-1.832*exp (1In (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

If Tg<=1100 then

begin

CpH20:=(0.001) *((28.408)+ (12.477*exp (1ln(10) *-

3) *Tg) + (1.284*%exp (1n (10) *5) *exp (1n (Tg) *-2) )+ (0.360*exp (1n (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

(*Calor especifico CO2 [KJ/mol K]*)

If Tg>900 then

begin

CpCO02:=(0.001)*((54.435)+(5.116%*exp (1In(10) *-3) *Tg) + (-

43.578%exp (1In (10) *5) *exp (In (Tg) *-2) )+ (-0.806*exp (1In (10) *-6) *Tg*Tg) ) ;
end;

If Tg<=900 then

begin

CpCO02:=(0.001)*((29.314)+(39.970*%exp (1n(10)*-3) *Tg) + (-

2.484%exp (In(10) *5) *exp (1n (Tg) *-2) )+ (-14.783*exp (1In (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;



(*Calor especifico CH4+N2 [KJ/mol K]*)

If Tg>1000 then

begin

CpCH4:=(0.001)*((47.080)+(42.364*%*exp(1n(10)*=-3)*Tg)+ (-

85.906%exp (1n(10) *5) *exp (In(Tg) *-2) )+ (-7.107*exp (1n (10) *-6) *Tg*Tg) ) ;

end;

If Tg<=1000 then

begin

CpCH4:=(0.001)*((2.227)+(96.944*exp (1In (10) *-

3)*Tg)+(6.112*exp (1n (10) *5) *exp (1n (Tg) *=2) )+ (-26.037*exp (1ln (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

If Tg>700 then

begin

CpN2:=(0.001)*((23.529)+(12.116*exp (1In(10) *-

3)*Tg)+(1.210*exp (1In (10) *5) *exp (1n (Tg) *=2) )+ (-3.076*exp (1In (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

If Tg<=700 then

begin

CpN2:=(0.001)*((27.753)+(0.605*exp (1ln(10) *-

3) *Tg) + (0.728*%exp (1n (10) *5) *exp (1n (Tg) *=2) ) + (4.960*exp (1n (10) *-6) *Tg*Tqg) ) ;
end;

CpCHAN2 := (CpCH4+CpN2) /2;

(*Calor especifico reactivo sélido [KJ/mol K]*)

If Ts>=900 then

begin

Cprs:=(0.001)*((13786.757)+(-15747.111*%exp (1In(10) *=3) *Ts) + (-
28488.061*exp (1n(10)*5) *exp (1In(Ts) *-2) )+ (5026.465*exp (1n (10) *-6) *Ts*Ts) ) ;
end;

If Ts<900 then

begin

Cprs:=(0.001)*((88.759)+(89.102%exp (1ln(10)*-3) *Ts) + (-

9.155%exp (1In(10) *5) *exp (In(Ts) *-2) )+ (-0.297*exp (1ln (10) *-6) *Ts*Ts) ) ;
end;

(*Calor especifico producto sélido [KJ/mol K]*)

If Ts>=1184 then

begin

Cpps:=(0.001)*((-530.087)+(494.471*exp (1n (10) *-
3)*Ts)+(2138.927*exp (1In(10) *5) *exp (In (Ts) *-2) )+ (-118.782*exp (1ln (10) *-
0) *Ts*Ts)) ;

end;

If (1100<Ts)and (Ts<1184) then

begin

Cpps:=(0.001)*((-1098.327)+(1366.859%9*exp (1ln(10) *-
3)*Ts)+(2576.414*%exp (1In (10) *5) *exp (In (Ts) *=-2) )+ (-472.514*exp (1In (10) *-
0) *Ts*Ts)) ;

end;

If (1042<Ts) and (Ts<=1100) then

begin

Cpps:=(0.001)* ((-42557.070)+ (53417.851*exp (1n(10) *-
3)*Ts)+(82303.962*%exp (In(10) *5) *exp (In(Ts) *-2) )+ (-18973.676*exp (1In (10) *~-
6) *Ts*Ts) ) ;

end;

If (1000<Ts) and (Ts<=1042) then

begin

Cpps:=(0.001)*((100411.988)+(-131385.543*%exp (1In(10)*=3)*Ts)+ (-
175192.562*exp (1In (10) *5) *exp (In (Ts) *=2) ) +(48547.234*exp (In (10) *-6) *Ts*Ts) ) ;
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end;

If (800<Ts) and (Ts<=1000) then

begin

Cpps:=(0.001)*((536.761)+(-945.924*%exp (In(10) *=3) *Ts) + (-

420.271%exp (1In (10) *5) *exp (In (Ts) *-2) )+ (505.624*exp (1In (10) *-6) *Ts*Ts) ) ;
end;

If (500<Ts) and (Ts<=800) then

begin

Cpps:=(0.001)*((67.224)+(-91.058*exp (In(10)*=-3)*Ts)+ (-

26.590*exp (In (10) *5) *exp (In (Ts) *=-2) )+ (74.572*exp (1In (10) *-6) *Ts*Ts) ) ;
end;

If Ts<=500 then

begin

Cpps:=(0.001)*((25.130)+(-1.277*exp (1In(10) *-3) *Ts) + (-

1.533%exp (1In(10)*5) *exp (1In(Ts) *=2) )+ (23.297*exp (In (10) *=6) *Ts*Ts) ) ;
end;

(*Calor de reaccidn 1 [KJI/mol]l*)
delH1:=(-0.0000000004*Ts*Ts*Ts)+ (0.000008*Ts*Ts)—-(0.0256*Ts)+ 39.621;

(*Calor de reaccidén 2 [KJI/mol]¥*)

If Ts>=973.15 then

begin
delH2:=(-1.22*exp (1ln(10) *-5) *Ts*Ts)+(0.0335*Ts)-34.878;
end;

If Ts<973.15 then

begin
delH2:=(4*exp (1In(10) *-6) *Ts*Ts)-(0.0135*Ts)-5.0129;
end;

kH2:=0.225*%exp (-14700/ (82.06* ((Ts+Tg)/2))); (*Coeficiente cinético reaccidén 1
[cm/s]*

DH2:=1.467*Exp (LN (10) *-6) *Exp (LN ( (Tg+Ts) /2)*1.75); (*Coeficiente de difusiédn
del H2 [cm"2/s]*)

kCO:=0.650*exp (-28100/ (82.06* ((Ts+Tg)/2))); (*Coeficiente cinético reaccidn 2
[cm/s]*

DCO:=3.828*Exp (LN (10) *-7) *Exp (LN ( (Tg+Ts) /2)*1.75); (*Coeficiente de difusiédn
del CO [cm"2/s]*)

rc:=Exp (LN ( (Exp (LN (r0) *3) - (((X3)*Mwrs)/ (np*4*pi*prs))))*(1/3)); (*Radio del
nucleo sin rea001onar[ m]*)
Cpg:=(( (COH2) *CpH2) + ( (COCO) *CpCO) + ( (COH20) *CpH20) + ( (COCO2) *CpCO2) +
(CpCH4AN2*COCH4N2) ) / ((COH2) + (COCO) + (COH20) + (C0CO2) + COCH4N2); (*Calor
especifico de la mezcla de gases [KJ/mol K]*)
Gmsol:=(Gmlsol) * ((((0.5*Exp (LN (rc) *3) *prs)/ (Mwrs)) + (((Exp(LN(r0)*3) -
Exp (LN (rc) *3) ) *pps) / (Mwps) ) ) / ( ( (Exp (LN (rc) *3) *prs) /Mwrs) + (((Exp(LN(r0)*3) -
Exp (LN (rc) *3)) *pps) /Mwps) ) ); (*Flujo molar de la mezcla de sdélidos [mol/cm”2
sl*)
Cps:=((cprs*prs*exp(ln(rc)*3))+ (cpps*pps* (exp (1ln(xr0) *3) -
exp (In(rc)*3))))/ ((prs*exp (1ln(rc)*3) )+ (pps* (exp (In(r0) *3) —exp (In(rc) *3))));
(*Calor especifico de la mezcla de sdbélidos [KJ/mol K]*)
Rl:=(4*pi*exp (1ln(rc)*2)* (COH2-X1))/ ((1/kH2) + (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/(r0*DH2))); (*Velocidad de reaccidén 1 [mol/s]*
R2:=(4*pi*exp (1ln(rc) *2)* (COCO-X2))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -

(exp (In(rc)*2)/(xr0*DCO)));; (*Velocidad de reaccidédn 2 [mol/s]*)

(*Coeficientes 1 de DP¥*)
k1l:=h* ( (-np/ug) * ( (4*pi*exp (1n(rc) *2) * (COH2-X1)) / ( (1/kH2) + (rc/DH2) -
(exp(ln(rc)*2)/(r0*DH2)))));
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Jl:=h* ((-np/ug)* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO-X2))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -
(exp(ln(xrc)*2)/(xr0*DCO)))));
11l:=h* ((-np*Ap*hcalor* (Ts-Tqg) )/ (Gmg*Cpg) ) ;
ml:=h*(((-np)/ (Gmsol*Cps) ((Ap*hcalor* (Ts-Tg) ) -
((delHl*((4*p1 exp (ln(rc)
n(r

) *

*2)* (COH2-X1))/((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/ (r0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (ln(rc)*2)* (COCO-
X2))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (1n(rc) *2) / (r0*DCO))))))));

il:=h* ((np/us)* (((4*pi*exp (ln(rc)*2)* (COH2-X1))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -
(exp(1ln(rc)*2)/(r0*DH2))) )+ ((

(exp (1ln(rc)*2)/(r0*DCO))))));

(*Coeficientes 2 de DP¥*)

))

4*pi*exp (1ln(rc)*2)* (COCO-X2))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -

k2:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COH2- (X1+ (k1*dp2))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (1ln(xrc)*2)/(r0*DH2)))));
J2:=h*(

(exp (1In(rc)*2)/(r0*DCO)))));

12:=h* ((-np*Ap*hcalor* ( (Ts+ (ml*dp2))-(Tg+ (11*dp2))) )/ (Gmg*Cpg)) ;
m2:=h* ( ((-np)/ (Gmsol*Cps))* ( (Ap*hcalor* ( (Ts+ (ml*dp2))- (Tg+ (11*dp2)))) -
((delH1* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COH2- (X1+ (k1*dp2))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -
(exp (In(rc)*2)/ (x0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO-
(X2+(j1*dp2))))/((l/kCO)+(rC/DCO)—(eXP(ln(rC)*2)/(rO*DCO))))))));

( 14
(-np/ug) * ((4*pi*exp (ln(rc) *2) * (COCO-(X2+(j1*dp2))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -

12 :=h*( np/us *(((4*pi*exp (1ln(rc)*2)* (COH2- (X1+ (k1*dp2))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (1ln(r )/ (rO*DH2))) )+ ((4*pi*exp (1ln(rc) *2) * (COCO-
(X2+(jl*dp2))))/ (1/kCO) + (rc/DCO) - (exp (1n (rc) *2) / (r0*DCO) ) ) )));
(*Coeficientes 3 de DP¥*)
k3:=h* ((-np/ug) * ( (4*pi* exp
(X1+ (dp3a*kl) + (dp3b*k2)
33:=h* ((-np/ug) * ( (4*p1*exp

(In(rc)*2)* (COH2-

)/

(
(X2+ (§J1*dp3a) + (dp3b*j2)))) /

+

/

*

n
(1/kH2)+ (rc/DH2) - (exp (In(rc) *2) / (rO*DH2)))) ) ;
n(rc) *2)* (COCO-

(1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (In(rc)*2)/ (r0*DCO)))));
l3:=h*((—np*Ap*hcalor*(( dp3a*ml) + (dp3b*m2) ) -

(Tg+ (dp3a*1l)+ (dp3b*12) Gmg*Cpg) ) ;

m3:=h* (((-np)/ (Gmsol*Cp (

(Tg+ (dp3a*11l)+ (dp3b*12) (

(X1+ (dp3a*kl)+ (dp3b*k2) (

(exp (In(rc)*2)/ (rO*DH2) (

( (

n

(

(

(

)))
s)) Ap*hcalor* ( (Ts+ (dp3a*ml) + (dp3b*m2) ) -
)))
)))
)))
(X2+ (dp3a*jl)+ (dp3b*32))))
exp
)))
)))
)))
)

delHl*((4*pi*exp(ln(rc)*2)*(COH2—

1/kH2)+ (rc/DH2) -

delH2* ((4*pi*exp (ln(rc)*2)* (COCO-

1/kCO) + (rc/DCO) - (exp (In(rc) *2) / (r0*DCO) ) ))))));
(rc)*2)* (COH2-

1/kH2)+ (rc/DH2)

4*p1*exp(ln(rc)*2) (CoCco-

1/kCO) + (rc/DCO) - (exp (1In (rc) *2) / (r0*DCO))))) ) ;

i3:=h* ((np/us)* (((4*pi*
(X1+ (dp3a*kl) + (dp3b*k2)
(exp (In(rc)*2)/ (rO0*DH2)
(X2+ (dp3a*jl) + (dp3b*j2)
(*Coeficientes 4 de DP*
k4 :=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (ln(rc) *2) * (COH2- (X1+ (dpda*kl)
(dp4b*k2) + (dp4c*k3)))) / ((1/kH2) + (rc/DH2) - (exp (1n (rc) *2) /
J4:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (ln(rc) *2) * (COCO- (X2+ (dpda*jl)
(dp4b*32) + (dpdc*§3)))) / ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (1n (rc) *2) / (r0*DCO) ) ) ) ) ;
l4:=h* ((-np*Ap*hcalor* ((Ts+ (dpd4a*ml) - (dp4b*m2) + (dpd4c*m3) ) - (Tg+ (dpda*1ll) -
(dp4b*12) + (dp4c*13)))) / (Gmg*Cpg) ) ;

mé:=h* (((-np)/ (Gmsol*Cps)) * ( (Ap*hcalor* ( (Ts+ (dpda*ml) - (dpdb*m2) + (dpdc*m3) ) -
(Tg+ (dpda*11l) - (dpdb*12) + (dpd4c*13))))-((delHl* ((4*pi*exp (ln(rc)*2)* (COH2-
(X1+ (dpda*kl) - (dpdb*k2) + (dpdc*k3))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -
(exp (In(rc)*2)/ (r0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (1ln(rc) *2) * (

(dp4b*j2)+ (dpd4c*33))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (ln(rc) *2) / (r0*DCO))))))));
i4:=h* ((np/us)* (((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COH2- (X1+ (dpda*kl) -

(dp4b*k2) + (dpdc*k3))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/ (r0*DH2))) )+ ((4d*pi*exp (1ln(rc)*2)* (COCO- (X2+ (dpda*jl) -
(dp4b*3j2) + (dp4c*j3))) )/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (In(rc) *2) / (r0*DCO) ) ))));
(*Coeficientes 5 de DP¥*)

1
(
1
(
(
(
(
(
(
+
(
1
(
(
(

/
)
/
(
/
+
/

(rO*DH2)))))
(

COCO- (X2+ (dpda*jl) -

k5:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (1ln(rc) *2) * (COH2- (X1+ (dp5a*kl) - (dp5b*k2) + (dp5c*k3) -

(dp5d*k4))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) - (exp (1n(rc) *2) / (r0*DH2))))) ;
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35:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (ln (rc) *2)* (COCO- (X2+ (dp5a*jl) - (dpbb*j2) + (dp5c*3j3) -
(dp5d*j4))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (1n(rc)*2)/ (r0*DCO)))));

15:=h* ((-np*Ap*hcalor* ((Ts+ (dpba*ml) - (dp5b*m2) + (dp5c*m3) - (dp5d*m4) ) -

(Tg+ (dpb5a*11l) - (dp5b*12) + (dp5c*13) - (dp5d*14))) )/ (Gmg*Cpg) ) ;

m5:=h* (((-np)/ (Gmsol*Cps) ) * ((Ap*hcalor* ( (Ts+ (dp5a*ml) - (dp5b*m2) + (dp5c*m3) -
(dp5d*m4) ) - (Tg+ (dpba*11l) - (dp5b*12) + (dp5c*13) - (dp5d*14)))) -

((delH1* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COH2- (X1+ (dpSa*kl) - (dpbSb*k2) + (dp5c*k3) -
(dp5d*k4))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/ (xr0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO- (X2+ (dpba*jl) -
(dp5b*3j2) + (dp5c*j3) - (dp5d*j4))) )/ ((1/kCO) + (rc/DCO) -

(exp (In(rc)*2)/(xr0*DCO))))))));

i5:=h* ((np/us)* (((4*pi*exp(ln(rc) *2)* (COH2- (X1+ (dp5a*kl) - (dpbb*k2) + (dp5c*k3) -
(dp5d*k4))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/(xr0*DH2))) )+ ((4*pi*exp (1ln(rc)*2) * (COCO- (X2+ (dp5a*jl) -
(dp5b*32) + (dp5c*j3) - (dp5d*j4))) )/ ((1/kCO) + (rc/DCO) -

(exp (1ln(xrc)*2)/(x0*DCO))))));

(*Coef1c1entes 6 de DP*)

k6:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (1n (rc) *2) * (COH2- (X1+ (dpba*kl) - (dp6b*k2) -
(dp6c*k3)+ (dp6d*kd) - (dpoe*k5))) )/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/(r0*DH2)))));

J6:=h* ((-np/ug) * ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO- (X2+ (dp6a*jl) - (dpb6b*j2) -
(dp6c*j3) + (dpod*j4d) - (dp6e*35))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -

(exp (In(rc)*2)/(r0*DCO)))));

16:=h* ((-np*Ap*hcalor* ((Ts+ (dp6a*ml) - (dp6b*m2) - (dp6c*m3) + (dp6d*md) - (dpbe*m5) ) -
(Tg+ (dpba*11l) - (dpbb*12) - (dp6c*13) + (dp6d*14) - (dp6e*15))) )/ (Gmg*Cpg) ) ;

mé6:=h* (((-np)/ (Gmsol*Cps))* ((Ap*hcalor* ((Ts+ (dpba*ml) - (dp6b*m2) -

(dp6c*m3) + (dpbd*mé) - (dp6e*m5) ) - (Tg+ (dp6a*1l) - (dpbb*12) - (dpbc*13) + (dp6d*14) -
(dp6e*15))))-((delHl* ((4*pi*exp (1ln(rc)*2)* (COH2- (X1+ (dpba*kl) - (dp6b*k2) -
(dp6c*k3)+ (dp6d*kd) - (dp6e*k5))) )/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/(xr0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO- (X2+ (dpba*jl) -
(dp6b*32) - (dp6c*33) + (dp6d*34) - (dp6e*35)))) / ((1/kCO) + (rc/DCO) -

(exp (In(rc)*2)/(xr0*DCO))))))))

i6:=h* ((np/us)* (( (4*pi*exp (1n(rc)*2)* (COH2- (X1+ (dpba*kl) - (dp6b*k2) -
(dp6c*k3) + (dpbd*k4) - (dpbe*k5))) )/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (1In(rc)*2)/(r0*DH2))) )+ ((4*pi*exp (1n(rc) *2) * (COCO- (X2+ (dpba*jl) - (dpb6b*j2) -
(dp6c*j3) + (dp6d*j4) - (dpee*35))) )/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -

(exp (1n (rc)*2)/(r0*DC0))))));

(*Coeficientes 7 de DP*)

k7:=h* ((-np/ug) * ((-4*pi*exp (1ln(rc)*2) * (COH2- (X1+ (dp7a*kl)+ (dp7b*k3)+ (dp7c*kd) -
(dp7d*k5)+ (dp7e*k6))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) - (exp (In(xrc) *2) / (xr0*DH2)))) ) ;
J7:=h* ((-np/ug) * ((-4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO- (X2+ (dp7a*jl)+ (dp7b*j3) + (dp7c*jd) -
(dp7d*j5) + (dp7e*j6))) )/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) - (exp (1In(rc)*2)/ (r0*DCO)))));

17:=h*((-np*Ap*hcalor* ((Ts+ (dp7a*ml)+ (dp7b*m3) + (dp7c*m4) - (dp7d*m5) + (dp7e*m6) ) -
(Tg+ (dp7a*11)+ (dp7b*13)+ (dp7c*14) - (dp7d*15) + (dp7e*16))) )/ (Gmg*Cpg) ) ;
m7:=h* (((-np)/ (Gmsol*Cps))* ( (Ap*hcalor* ((Ts+ (dp7a*ml)+ (dp7b*m3) + (dp7c*m4) -
(dp7d*m5) + (dp7e*m6) ) - (Tg+ (dp7a*11) + (dp7b*13) + (dp7c*14) - (dp7d*15) + (dp7e*16)))) -
((delH1* ((4*pi*exp (1ln(rc) *2) * (COH2- (X1+ (dp7a*kl)+ (dp7b*k3)+ (dp7c*kd) -
(dp7d*k5) + (dp7e*k6))))/ ((1/kH2)+ (rc/DH2) -

(exp (In(rc)*2)/ (r0*DH2)))) )+ (delH2* ((4*pi*exp (ln(rc) *2)* (COCO-

(X2+ (dp7a*jl)+ (dp7b*j2) + (dp7c*j4) - (dp7d*j5) +(dp7e*36))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -
(exp (1In(rc)*2)/(r0*DCO))))))));

17:=h* ( np/us)*(((4*pi*exp(ln(rc)*2)*(COHZ—(X1+(dp7a*k1)+(dp7b*k3)+(dp7c*k4)—
dp7d*k5)+(dp7e*k6))))/ 1/kH2 + (rc/DH2)

exp (In(rc)*2)/ (r0*DH2))) )+ 4*p1 exp (ln(rc)*2)* (COCO-

X2+ (dp7a*jl) + (dp7b*j3) + ( dp7c J4) = (dp7d*j5) + (dp7e*j6))))/ ((1/kCO)+ (rc/DCO) -
exp (1In(xrc)*2)/(x0*DCO))))));

(*Evaluaciones™)

kevl:=X1+(evla*kl)+ (evlb*k3)+ (evlc*kd) - (evld*k5)+ (evle*k6) ;
Jjevl:=X2+(evla*jl) + (evlb*j3)+ (evlic*jd) - (evld*j5)+(evlie*jb6);

— o~ o~ —~
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levl:=Tg+ (evla*1ll)+ (evlb*13)+ (evlc*1l4)-(evld*15)+ (evle*106);

mevl:=Ts+ (evla*ml)+ (evlb*m3)+ (evlc*md) - (evld*mb5) + (evlie*mb6) ;
ievl:=X3+(evla*il)+ (evlb*i3)+ (evlc*id) - (evld*i5) + (evle*i6) ;
kev2:=X1+ (ev2a*kl ev2b*k3 ev2c*k4 ev2d*k5 ev2e*ko ev2f*k7);

( )+ ( )+ ( ) = ( )+ ( )+ ( )
Jjev2:=X2+ (ev2a*jl) + (ev2b*j3)+ (ev2c*jd) - (ev2d*j5) + (ev2e*j6) +(ev2f*jT);
lev2:=Tg+ (ev2a*1l) + (ev2b*13)+ (ev2c*14) - (ev2d*15) + (ev2e*16) + (ev2f*17);

( )+ ( )+ ( ) —( )+ ( )+ ( )7

)+ ( )+ ( ) = ( )+ ( )+ ( )

’

ev2b*m3 ev2c*md ev2d*mb ev2e*mb6 ev2f*m7
ev2b*i3 ev2c*id ev2d*i5 ev2e*io ev2f*i7

mev2:=Ts+ (ev2a*ml
iev2:=X3+ (ev2a*il
(*Errores¥®)
kerr:=abs (kev2-kevl

’

)7
jerr:=abs (jev2-jevl);
lerr:=abs (lev2-levl) ;
merr:=abs (mev2-mevl) ;
ierr:=abs (iev2-ievl) ;

(

errprom:= (kerr+jerr+lerr+merr+ierr)/5;

(*Calculo del siguiente paso*)

X1:=X1+ (evla*kl)+ (evlb*k3)+ (evlc*kd) - (evld*k5) + (evlie*ko) ;
X2:=X2+ (evla*jl) +(evlb*j3)+ (evlic*j4) - (evld*j5) + (evlie*jo6);
X3:=X3+(evla*il)+ (evlb*1i3)+ (evlc*id) - (evld*ib5) + (evle*i6) ;
Tg:=Tg+ (evla*1l)+ (evlib*13)+ (evlic*14) - (evld*15)+ (evlie*16) ;
Ts:=Ts+ (evla*ml) + (evlb*m3) + (evlic*m4) - (evld*m5) + (evlie*mo) ;

s:=exp (1n((h*epsilon) / (abs (errprom)))*(1/5));
If s>=2 then

begin

h:=2*h;

end;

If (s<2)and (s>=1)then
begin

h:=h;

end;

If (s<1) then

begin

h:=0.5*%h;

end;

writeln (fichero2, x1)
writeln (fichero3, X2)
writeln (fichero4, X3);
writeln (ficherob5, Tqg);
( )
( )
( )
( )

I

I

I

writeln (fichero6, Ts
writeln (fichero7,R1
writeln (fichero8,R2
writeln (fichero9, rc

I

I

z:= z + h;
writeln (ficherol, z);
end;

until z=L;



ficherol
fichero?2
close (fichero3
close (fichero4

close (
(
(
(
close (ficherob
(
(
(
(

close

close (ficheroo6
close (fichero7
close (fichero8
close (fichero9

writeln();

end.

)
)
)
)
)
)
)
)
)

’

’

’

’

’

’

’

’

’
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