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Resumen ejecutivo 
El presente informe tiene como objetivo general evaluar el proyecto de producción de cemento a 
partir de escoria de cobre. Por otro lado, como objetivos específicos de esta entrega se informará y 
analizará el límite de batería, caso base, proceso, realización del flowsheet mediante AutoCAD, 
dimensionamiento de equipos, balance de masa y energía. 
Debido a los actuales esfuerzos por disminuir la contaminación del planeta, este proyecto se suma a 
esta causa mediante una solución para un residuo masivo en Chile, la escoria de cobre. Este es un 
desecho de las fundiciones que no está regulado por la ley, pero tiene propiedades de interés para la 
fabricación de cemento. En particular, otorga características superiores a los cementos estándar, 
como mayor resistencia a la corrosión. Adicionalmente, fabricar este material colabora con el medio 
ambiente, ya que se da valor a un residuo peligroso. 
La empresa recibirá la escoria de cobre desde la fundición Ventanas y Caletones en estado sólido, 
además de marga y caliza, en sacos, de proveedores. 
La producción anual de cemento será de 1.295.000 toneladas, para lo cual son necesarias 586.000 
ton/año de escoria. La planta se ubicará en la sexta región del Libertador General Bernardo O’Higgins, 
cerca de la ciudad de Rengo, esto se debe a la cercanía de las minas de caliza y fundiciones de cobre. 
El proceso es continuo y comienza con la recepción de escoria para ser chancada y molida. Luego de 
ser homogenizada con marga y caliza pasa a la calcinación formándose el Clinker. Este es enfriado y 
molido y finalmente se mezcla con una parte de escoria, obteniéndose así el cemento portland de alta 
calidad. 
Del balance de masa se obtuvo como resultado la cantidad de materia prima necesaria, donde la 
marga y caliza poseen un flujo másico de 1.052.000 ton/año y 1.315.000 ton/año, respectivamente. 
Además, se calculó la corriente gaseosa provenientes del kiln, la cual incluye material particulado, con 
un flujo másico de 3.285.000 ton/año. Esta corriente es tratada para luego ir a plantas de ácido, con 
un 0,0001% de material particulado. Finalmente se obtuvo un error de 0,0005%.  
En cuanto al dimensionamiento de equipos, todos concuerdan con equipos existentes para procesos 
similares, excepto el enfriador, que debido a los supuestos resulta de tamaño mayor a los reales. 
Los equipos principales y sus dimensiones se muestran a continuación: 
 

Chancado Abertura mín [mm] Capacidad mín [ton/h] Área mín [𝐦𝟐] Ancho mín [m] 

Primario 812,8 - 0,21 0,16 

Secundario 287,5 61,7 0,41 0,16 

Terciario 66,8 61,8 0,34 0,16 

Reactor Volumen [𝐦𝟑] Largo [m] Diámetro [m] Tiempo de residencia [min] 

24,6 19,2 1,3 20 

Ciclones Diámetro 𝐃𝐜 [𝐦𝐦] Eficiencia 𝜼 

Primarios  299 0,93 

Secundario 103 0,92 

Terciario 27 0,93 

 
Adicionalmente, se confeccionó una flowsheet en AutoCAD que explica la simbología y los flujos de 
cada corriente.  
En conclusión, se cumplieron los objetivos, se logró determinar tanto el dimensionamiento, como el 
balance de masa y energía coherente. Del balance de masas se observa que de 2.951.000 ton/año de 
materia prima, se obtiene una producción equivalente a un 43,77%, lo cual se considera aceptable.  
Como proyección se espera considerar la recirculación de corrientes de material particulado a sus 
líneas principales en sector de molienda y utilizar el calor generado por el kiln para el intercambiador 
de calor, de forma de optimizar el proceso.  
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Introducción 
Uno de los residuos de relevancia a nivel industrial proviene de las fundiciones de cobre, esta es la 
escoria, llegando a 2,4 millones de toneladas anuales en Chile [1]. La escoria permanece en lugares de 
acopio, utilizando sectores que pudiesen ser terreno cultivable, además de generar impactos 
negativos al medio ambiente por posibles lixiviados y contaminación visual [1]. Debido a lo anterior es 
que ha sido de gran interés el uso de la escoria del cobre, compuesta de óxidos de hierro (hematita, 
fayalita, magnetita), silicio y aluminio, entre otras [2], los cuales son de gran utilidad en la industria de 
construcción y minería. De ahí nace la idea de que la escoria pueda cumplir la función de materia 
prima para la fabricación de cemento Portland [3], mercado que ha ido en baja en estos últimos 3 
años, pero que los expertos aseguran que el 2018 es un escenario positivo [4]. Es debido a lo anterior 
que esta idea se escoge sobre las otras expuestas en Anexo 1. 
La fabricación de cemento mediante escoria de cobre posee diversas ventajas, entre ellas, la 
disminución en costos de producción debido a sustitución parcial de minerales de sílice y de hierro 
[2]. También, disminuye el consumo calorífico [5], pudiendo ser una alternativa económica y 
ambientalmente viable para el co-procesamiento de escoria. Adicionalmente, se mejora la reactividad 
del clínker, la resistencia a la compresión del cemento y es una alternativa ambientalmente segura 
para la disposición final del residuo escoria [2]. 
El principal objetivo de la empresa es producir cemento de alta calidad mediante el tratamiento de un 
residuo de importancia en Chile, la escoria de cobre, y como informe, es ver la factibilidad técnica y 
económica de realizar este proyecto. Para lograr desarrollarlo es necesario actualizar el diagrama de 
bloques del proceso y su descripción mediante AutoCAD. Luego, modificar los balances de masa, 
dimensionamientos de los equipos y el caso base, si fuese necesario. Finalizar mediante un análisis 
completo del estudio y sus respectivas conclusiones. 
 

Límite Batería: La empresa recibirá la escoria desde las fundiciones Ventanas y Caletones en estado 
sólido mediante ferrocarril; por otro lado, la marga y caliza será comprada en sacos desde distintos 
proveedores (CAP, Sopracal) y será transportada mediante camiones externos. Es relevante 
mencionar el carbón, combustible a utilizar para el reactor kiln [3], el cual será abastecido por BHP. A 
partir de esto se obtendrá cemento Portland de alta calidad, el cual será almacenado y luego envasado 
por algún contratista externo, para luego ser vendidos en sacos en polvo, que abarquen tamaños 
desde 10 Kg a 25 Kg, pudiendo realizar también pedidos especiales para industrias que necesiten de 
mayor tamaño.  
Por otra parte, los desechos producidos son: material particulado que será separado por filtro de 
mangas, obteniendo así residuos sólidos a tratar por empresas externas; gases en el sector de 
calcinación (NOx, SO2, CO, CO2) [6], los cuales serán separados por ciclones y luego serán enviados a 
torres de lavado de gases para obtener ácido sulfúrico tratado por contratistas. Un residuo que se 
podría considerar relevante es el arsénico, por el contrario, estudios recientes indican que la mezcla 
de escoria en producción de cemento permite la máxima retención de arsénico en la escoria y asegura 
la estabilidad ambiental del producto definitivo [7]. 
 
Caso Base: De acuerdo con la Cámara Chilena de la Construcción la producción de cemento promedio 

en Chile desde el 2017 a la actualidad ronda las 340.000 ton/mensuales [8]. Para una proyección de la 

empresa de 10 años, se consideró el historial de la demanda de cemento desde el 2010 hasta la 

actualidad, obteniendo un promedio aproximado al 3% [9], por lo que se asumirá que la empresa 

cubrirá ese nuevo mercado y los competidores se mantendrán en sus ventas de forma regular. De 

acuerdo con lo anterior, la empresa producirá 1.291.000 ton/anuales de cemento. El cálculo de 

encuentra detallado en el Anexo 2. 
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Presentación de la Organización: La empresa se encarga del uso de la escoria de cobre, uno de los 
residuos de mayor importancia a nivel nacional, el cual ha llegado hasta 600 millones de toneladas 
sólo en la división de Ventanas [10]. La escoria se utilizará para la fabricación de un cemento de alta 
calidad [11], de mayor resistencia a la abrasión y compactación [1]. La localización de la empresa es 
en la VI Región (Anexo 7), donde se cuenta con yacimientos de marga y caliza cercanos (Anexo 3). 
Adicionalmente en esta región se encuentra la Fundición Caletones, una de las fundiciones que 
proveerá a la empresa de escoria (Anexo 4, Anexo 5 y Anexo 6). Mientras que la otra importante 
fundición que proveerá de escoria a la empresa será la Fundición Ventanas, y el transporte será 
facilitado por líneas ferrocarriles entre Ventanas y Caletones. 

Visión: Ser la mejor empresa a nivel nacional en la producción de cementos de alta calidad para el 
área minera, mediante el tratamiento y uso de residuos de escoria de cobre de las fundiciones en 
Chile, manteniendo siempre la responsabilidad con la sociedad y el ambiente. 

Misión: Ofrecer a nuestros clientes de la industria de construcción y minera, un producto innovador, 
de alta calidad y mayor durabilidad, mediante procesos sustentables con el compromiso del cuidado 
a las comunidades y al medio ambiente.  

Proceso: El proceso comienza con la recepción de escoria de cobre de la División Codelco Ventanas y 
Caletones, que debe ser chancado y molido, para luego ser homogeneizado junto a la marga y caliza. 
La etapa siguiente consiste en un precalentamiento para luego pasar a la etapa de calcinación, donde 
se alcanzan temperaturas de 1.500°C, por lo tanto, se emiten gases que serán tratados mediante tres 
ciclones en serie. Posteriormente el Clinker es enfriado y molido para luego ser homogenizado 
nuevamente con 25% de escoria, teniendo como resultado final un cemento portland de alta calidad. 
Es importante destacar que este proceso es continuo, dadas las condiciones de operación del horno 
de calcinación que llega a altas temperaturas, por lo que no conviene detener el proceso. Finalmente, 
se tratarán todos los residuos de la planta, incluyendo el material particulado mediante filtro de 
mangas. El proceso se puede comprender de mejor forma mediante el esquema en el Anexo 8 y en la 
Figura 1. 
 

Balance Masa y Dimensionamiento de Equipos 
Para realizar el balance de masa es indispensable considerar la eficiencia de los diversos equipos en el 
proceso, además de supuestos como la consideración de trabajo en estado estacionario. La selección 
de los equipos por sobre otros, tanto para el dimensionamiento como para el balance se detalla en el 
Anexo 9.1. Por otra parte, es relevante destacar que el balance de masa se realizó desde la producción 
deseada hacia las materias primas. En la Figura 2 se observa el balance de masa global del proceso, el 
cual posee un error del 0,0005%. Esto puede deberse a los supuestos considerados, ya que en la etapa 
de calcinación solo se consideran 8 reacciones principales, cuando en realidad son casi 100. Por otro 
lado, pueden existir pérdidas durante el transporte de material por correas que no se consideran. Para 
más detalle sobre análisis leer el Anexo 9.2. Los equipos dimensionados por catálogo se encuentran 
en el Anexo 11. 
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FlowSheet 

 
Figura 1: Flowsheet, en AutoCAD, del proceso de fabricación de cemento utilizando como materia prima escoria de cobre (Anexo 8. Diagrama de Proceso)
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Figura 2: Balance de masa global proceso de producción de cemento a partir de escoria de cobre. 

Para realizar el dimensionamiento, se consideraron los siguientes supuestos principales por equipo: 
 

Tabla 1: Supuestos principales por equipo. 
Chancador 1° y 2° Ingresa colpas de escoria de 60 cm aproximadamente. Se asume que la granulometría del chancado de 

escoria es la indicada por gráficas entregadas por proveedores, en función de Closed Side Setting (ancho 
justo a la salida del chancador en el momento que la esta se enangosta para moler). 

Harneros Se consideran partículas con forma cúbica luego del chancado.  

Molino Se utilizó el método de Bond que utiliza el índice de trabajo que depende del tamaño de partícula [39]. 
En este caso se utilizó un valor de bibliografía que del que no se conoce las condiciones del ensayo para 
su obtención. 

Intercambiador 
de Calor 

Se asumen 4 etapas y que no hay pérdidas de calor [12]. 

Reactor Se asume que ocurren sólo 8 reacciones de cientas [13]. Hay una proporción definida de entrada/salida, 
1 Kg Clinker: 1,81 Kg de harina de entrada. Elementos de la escoria se añaden al Clinker al finalizar el 
proceso. 

Ciclones Se considera un tamaño promedio de partículas sólidas y debido a que el flujo másico total está 
comprendido mayoritariamente por nitrógeno, se utiliza solo la viscosidad de este [14] 

Filtro de Mangas Se consideran las constantes empíricas según la eficiencia requerida en el filtro de mangas, la cual se 
encuentra en los rangos típicos (Anexo 9.2.4). 

 

Circuito chancadoras y harnero: La etapa de conminución contiene etapas de chancado y etapas 
de separación por tamaños con tal de que, a partir de colpas de escorias de un F100 de 600 mm se 
alcance un P80 de 20 mm (tamaño óptimo para alimentar el molino). Para esto se utilizarán tres 
chancadoras, con sus consiguientes tres harneros:  
 
Chancado primario: Se utilizará un chancador de mandíbulas y un harnero. El chancador se dimensiona 
en base al P80 deseado, y el F100. Para dimensionar el harnero se requiere la granulometría obtenida 
del chancador, eficiencia del harnero, las características deseadas de éste (abertura, inclinación, 
cantidad de bandejas), y propiedades geomorfológicas de las partículas alimentadas. 
 
Chancado secundario y terciario: Los equipos a utilizar serán un chancador de conos estándar y uno 
cabeza corta, además de harneros. El dimensionamiento en esta etapa es similar para el chancado 
primario, sólo que esta vez se debe tomar en consideración la capacidad de los equipos, pues estos 
operan de forma continua, mientras que en el chancador primario se sobredimensiona su capacidad, 
pues opera de forma batch. El dimensionamiento resumen se muestra en la Tabla 2. 
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Tabla 2: Dimensionamiento equipos etapa de chancado. 
 Chancadoras Harneros 

Chancado Abertura mín [mm] CSS−1 [mm] Capacidad mín [ton/h] Área mín [m2] Ancho mín [m] 

Primario 812,8 150 - 0,21 0,16 

Secundario 287,5 48 61,7 0,41 0,16 

Terciario 66,8 16 61,8 0,34 0,16 

 
Se trata entonces de chancadores típicos pequeños debido a la baja cantidad alimentada para un 
chancador común. Para ver equipo de catálogo que se podría utilizar según resultados ver Anexo 9.2.1. 
 

Molino: La molienda es un proceso necesario para obtener partículas de un tamaño menor a 100 μm, 
de modo que la reacción en el horno sea lo más eficiente posible. En este proceso entra la escoria con 
un tamaño de 20.000 μm y mediante la acción de bolas de acero y la rotación del molino, la escoria 
logra salir con un tamaño de 100 μm. La pérdida de masa en este equipo es despreciable y no ocurre 
ninguna reacción, lo cual es considerado según diversos estudios [15]. Al dimensionar el equipo según 
el procedimiento de Bond se obtuvo un diámetro de 1,4 m, suponiendo una relación Largo/Diámetro 
de 1,5, un 45% del volumen ocupado y una velocidad de giro del 70% de su velocidad crítica.  
Este dimensionamiento está condicionado por el método utilizado, el cual utiliza el índice de trabajo 
calculado mediante ensayos y que puede diferir de la práctica dependiendo del tamaño de partícula 
requerido [16]. En este caso se utilizó un valor dado, pero no se conoce la composición de escoria o 
del tamaño de partícula utilizado en el ensayo. El error de este valor provoca un error en el 
dimensionamiento, sin embargo, el diámetro obtenido es factible. 
El circuito del reactor contiene etapas de precalentamiento de la materia prima una vez se ha 
disminuido su tamaño, luego un horno rotatorio y finalmente un enfriador del Clinker obtenido. 
 

Pre-calentador: El pre-calentador a utilizar consta de una serie de ciclones de alta resistencia 
calorífica, que permiten calentar el material con gas antes de que ingrese al horno, con el fin de 
aumentar la eficiencia energética del proceso. A partir del balance de masa y energía (Anexo 9.2.3 y 
Anexo 10) se obtuvo una pérdida de polvos de 3.065 [kg/h] los que entran al horno. Además, se 
utilizaron 4 etapas de ciclones con un diámetro de 0,48 [m] y una temperatura de salida de las 
partículas de 750 °C.  
El principal supuesto utilizado en es que no hay perdidas de calor. Las partículas realmente saldrán 
con menor temperatura de la indicada, sin embargo, esto provocaría un subdimensionamiento en el 
horno, pues se requerirá mayor tiempo de residencia para la calcinación. 
 

Horno rotatorio: Se utilizará un horno inclinado rotatorio Kiln. Este se dimensiona en base a las 
pérdidas de calor de parte de los desechos, o por la producción final, obteniéndose el volumen, 
largo, diámetro y tiempo de residencia. Esto se obtiene a partir de un balance molar por especies 
(Anexo 9.2.3 
 
Reactor), donde los supuestos más fuertes implican proporciones de formación de Clinker respecto a 
la entrada de materia prima [17][18] por lo que la salida está definida, y que se añaden el resto de los 
compuestos de la escoria la Clinker, lo cual no ocurre en procesos de clinkerización normales, por lo 
que sale más clinker del real y que se reduce el problema a 8 reacciones. Con lo anterior se obtienen 
los parámetros de la Tabla 3.  

Tabla 3: Dimensionamiento de horno. 

Volumen [𝐦𝟑] Largo [m] Diámetro [m] Tiempo de residencia [min] 

24,6 19,2 1,3 20 
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Los resultados obtenidos se encuentran en rangos medios entre los encontrados en bibliografía. Sin 
embargo, parece ser que para esta capacidad de 1300 ton/h las dimensiones están por debajo de las 
normales [18][19]. 
 

Enfriador: Se utilizó un enfriador del tipo planetario. Este se dimensiona en base a la producción de 
Clinker del horno rotatorio como también del diámetro del horno anterior, presentados en Tabla 4. 

Tabla 4: Dimensionamiento de enfriador. 

Volumen por tubo [𝐦𝟑] Largo [m] Diámetro [m] 

60 63 1,1 

 

Ciclones y Filtro de Mangas: Los ciclones son equipos de separación sólido-gas de gran eficiencia 
[14], pero en este caso, debido a la gran variedad de partículas, desde los 0-100 μm, se dificulta la 
eficiencia deseada. Para lograr esto, mediante el dimensionamiento de ciclones de alta eficiencia, se 
obtiene que se deben utilizar tres ciclones en serie. Sus dimensiones se encuentran en la Tabla 5.  

Tabla 5: Dimensionamiento ciclones  
Diámetro 𝐃𝐜 [𝐦𝐦] Eficiencia 𝜼 

Ciclón 1a y 1b  299 0,93 

Ciclón 2 103 0,92 

Ciclón 3 27 0,93 

 
Los supuestos considerados para ello, fue tomar un tamaño promedio de partículas sólidas, donde sí 
se considerará cada tamaño de partícula la eficiencia aumentaría, es por ello que se considera el caso 
más crítico. Además, los resultados obtenidos en el dimensionamiento, del ciclón 1 son bastante 
reales, en relación a los obtenidos en literatura [14], pero los ciclones 2 y 3 son pequeños, esto se 
debe al flujo gaseoso, el cómo disminuye durante el recorrido de los ciclones. 
Así también se utiliza el filtro de mangas en el tratamiento de gases del enfriador. Su diseño consta en 
la selección del material del filtro y la velocidad de la corriente gaseosa [20]. Además, su eficiencia es 
bastante alta, de un 99%, valor obtenido de literatura [14] y utilizado en el balance de materia. El 
tamaño del equipo es similar al obtenido en literatura [14]. 

Tabla 6: Dimensionamiento filtro de Mangas 

Tipo de Tela Velocidad de Filtración [m/s] Área de Filtración [𝐦𝟐] Número de mangas 

Fibra de Vidrio 0,036 9,93 10 

 

Conclusiones 
Según el principal objetivo de la empresa se concluye que es posible desarrollar el proyecto, lo cual se 
basa en estudios detallados tanto en el cuerpo del informe como en los anexos.  Se establece el límite 
de batería y la producción final de cemento en 1.295.000 ton/anuales. Además, se logra la realización 
de balances de masa y dimensionamiento de equipos con mínimos porcentajes de error incluidos en 
ellos, 0,0005%, los cuales son discutidos en profundidad en el informe. Se logra realizar un diagrama 
de flujo con sus respectivas tablas mediante AutoCAD. Se desprecian especies que deberían formarse 
con las reacciones pues se reduce el sistema a 8 reacciones. Se espera que a futuro la empresa logre 
el crecimiento proyectado, considere la recirculación de otras líneas y el aprovechamiento de energía 
en el proceso. Además, se debe considerar la responsabilidad social de la empresa teniendo guarderías 
en la empresa para apoyar a los padres y la mantención y cuidado de parques o humedales. 
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Anexos 
 

Anexo 1: Discusión elección tema proyecto 
Se seleccionó el uso de escoria en la fabricación de cemento, por sobre el uso de relaves para la 
fabricación de cemento y la extracción de metano a partir de hidratos de gas natural oceánicos por las 
razones expuestas en la Tabla 7: 

 

Tabla 7: Ideas no escogidas. Uso de relave para fabricar cemento y extracción de hidratos del océano marino para 
producción de gas natural 

Uso de relaves para la fabricación de cemento Extracción de metano a partir de hidratos de 
gas natural oceánicos 

Los tóxicos que componen los relaves pueden 
lixiviar en la fabricación de cemento, por lo que 
no la ley no permite su uso en esto. 

Esta idea no fue seleccionada, ya que la 
extracción del gas era muy compleja, se debían 
utilizar barcos, y una serie de transportes 
costosos. 

Ya existen estudios que busquen solución, en 
Chile, para la estabilidad química de depósitos 
de relaves. Este es un residuo peligroso que está 
siendo manejado actualmente. 

Por otro lado, la información actualizada en 
cuanto a esta temática no se encuentra 
disponible en inglés ni español, solo se pudo 
encontrar en chino. 

 
El uso de escoria de cobre fue una idea que pareció relevante, debido a la importancia de este desecho 
industrial, el cómo darle un valor a un residuo que se encuentran en grandes cantidades en Chile desde 
hace más de 100 años, específicamente desde 1840 [21]. 
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Anexo 2: Caso base 
La materia prima necesaria, escoria, caliza y marga, son relevantes en el caso base. Los porcentajes 
seleccionados se basan en estudios previos en fabricación de clínker y cemento portland [22]. Esto se 
observa de forma esquemática en la Figura 3. 

 
Figura 3: Ilustración del caso base 

Para una mejor comprensión, se incluye el siguiente Ejemplo de cálculo: 
El promedio de producción de cementos en los últimos 2 años equivale a 340.000 ton/mes [8], y la 
empresa optará por un crecimiento del 3%, el equivalente al incremento económico promedio según 
los expertos en la industria de construcción del área cementera en los últimos 8 años [9].  
 

340.000 ∙ 1,03 ∙ 12 = 4.202.400
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
       𝐸𝑐. 2.1 

 
Considerando este aumento por 10 años se alcanza una producción equivalente a:  
 

5.483.179
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
 

 
Según lo anterior, es posible obtener la producción de la empresa equivalente al crecimiento del 3% 
a nivel nacional desde la actualidad hasta el 2028, obteniendo: 
 

5.483.179
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
− 4.202.400

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 1.280.779

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
  𝐸𝑐. 2.2 

 
Esta producción aumenta en el balance de masa debido a cálculos realizados en el transcurso del 
proyecto, llegando 1.295.318 ton/año, lo cual se considera un aumento despreciable. Esto se debe a 
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que los cálculos realizados se realizan desde la producción hasta obtener la entrada de materia prima, 
complicando el balance de masa que se realiza generalmente, desde entrada a salida. 
 
Se realiza una proyección de 10 años, porque se espera que la empresa crezca al ritmo de crecimiento 
promedio de la demanda de cemento en Chile, por lo que se debe tener una industria con equipos 
capaces de abastecer esta demanda futura. Si esta proyección no es realizada, la empresa perdería 
enormes cantidades de dinero en la inversión inicial de equipos de baja producción que debiesen ser 
renovados al poco tiempo. De este total, se tiene un aproximado de un 25% equivalente a escoria y 
75% cemento portland: 
 

0,25 ∙ 1.295.318
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 323.819

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
        𝐸𝑐. 2.3           

 
 

0,75 ∙ 1.295.318
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 971.488

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
         𝐸𝑐. 2.4             

 
Por otro lado, del total de esta producción de la Ec. 2.4, se realizó el balance de masa, donde se obtuvo 
que las materias primas cubren lo expuesto en las Ec.2.5 a Ec. 2.7 en cuanto a la entrada del reactor 
que equivale a 2.631.069 ton/año: 
 

0,1 ∙ 2.631.069
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 263.107

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
    𝐸𝑐. 2.5 

 

0,35 ∙ 2.631.069
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 1.052.428

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
     𝐸𝑐. 2.6 

 

0,55 ∙ 2.631.069
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
= 1.315.534

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
    𝐸𝑐. 2.7 

 
El total de escoria utilizada equivale a la suma de la Ec.2.5 y Ec.2.3, llegando a 586.926 ton/anuales, y 
debido a que la generación de escoria en la División Ventanas es de 240.000 ton/anuales [11] y la de 
Caletones duplica esta, se tiene al menos 720.000 ton/anuales de escoria disponible para la 
producción de la empresa, por ende, es posible expandir la empresa a futuro. 
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Anexo 3: Mapa Minas  
 

 
Figura 4: Mapa de Minas en Chile, específicamente en la Región MP, IV, V y VI Región  [23]. 
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Anexo 4: Minas y Fundiciones 
 

 

 
Figura 5: Minas en Chile [24]. 
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Anexo 5: Fundiciones de Cobre en Chile 
 

Tabla 8: Fundiciones y Refinerías de Cobre en Chile, CODELCO [25]. 
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Anexo 6: Factores para la localización 
 

Tabla 9: Factores primarios y secundarios considerados para la localización 

Factores primarios Factores secundarios 
Disponibilidad de materia prima, Escoria en 
Caletones, y transporte Escoria en Ventanas. 
Marga y Caliza en sectores aledaños de la VI y VII 
Región. 

Infraestructura existente y necesidades de 
completarla: posee líneas de transporte. 

Suministro de Energía y de Combustibles.  Influencia en la ubicación de la Planta. 

Principales fuentes de abastecimiento. Zona de mercado. 

Costos de los diversos transportes Distancia.  Ubicación geográfica. 

Suministro de Agua.  Importancia de la ubicación de la planta. 

Costos generales.  

Disponibilidad zonal de Mano de Obra.  
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Anexo 7: Mapa localización y justificación. 
 

 
Figura 6: Localización de la planta. 

Se seleccionó la ubicación de la planta a distancias cercanas de la mina de caliza Del Fierro y la 
fundición de cobre Caletones como lo indica la Figura 6, pues se espera que sean los principales 
proveedores, además de la fundición Ventanas. 
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Anexo 8. Diagrama de Proceso 

 
Figura 7: Diagrama del Proceso. 
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Anexo 9. Balance de Masas y Dimensionamiento de Equipos 
 

9.1 Selección Equipos 

 

9.1.1 Equipos Etapas de Chancado y Molienda 
Las etapas de chancado son necesarias debido a que es importante lograr una reducción de tamaño 
de la escoria para que pueda ingresar a un tamaño adecuado al molino de bolas, y así pueda lograrse 
un tamaño óptimo para ser procesado por el horno rotatorio. La necesidad de reducir el tamaño de 
las partículas principalmente nace del interés de incrementar el área superficial disponible para las 
posteriores reacciones químicas que se darán a lugar.  
Ahora bien, la importancia de separar las etapas de chancado en tres radica en las razones de 
reducción que es capaz de lograr cada equipo. Esta se define como el cuociente entre el F80 y el P801 
en el chancador. En particular se asumió que las razones de reducción de cada chancadora son de 3:1, 
valores típicos. Esto quiere decir que, si el F80 es de 1 m, entonces el P80 sería de 0,33 m.  Por ende, 
para hacer que la partícula se reduzca desde un F80 de 54 mm (se asumirá que F80 para el primer 
chancador es 0,9 veces el F100 de 60 cm) hasta 20 mm se requiere una razón de reducción de 27:1. 
Para esto se requieren tres equipos con razones de reducción 3:1, puesto que: 

27 = 3 ⋅ 3 ⋅ 3  [26] 

Cada chancadora va acompañada de un harnero para que el sobretamaño, quiere decir, las partículas 
que no pasan las aberturas del harnero, puedan alimentarse al próximo chancador (o al mismo en el 
caso del chancado terciario) y el bajo tamaño, o tamaño deseado, pueda irse directo al molino. 
 

Chancado Primario 

La primera etapa de chancado comienza con la alimentación de colpas de tamaño máximo de 60 cm, 
por lo que se requiere un chancador con una abertura tal que permita el ingreso de toda la escoria a 
las chancadoras. Para realizar el chancado primario hay tres tipos de equipos: chancador de 
mandíbulas, chancador giratorio y chancador de impacto [27], este último de limitada ocupación y 
para aplicaciones específicas. 
El proceso chanca en baja capacidad, es por ello, que entre el chancador de mandíbulas y el chancador 
giratorio se eligió el chancador de mandíbulas. Esto se debe a que el giratorio chanca en todo el ciclo, 
no como el de mandíbulas, por lo que tiene una mucho mayor capacidad a igual abertura. Además, 
para tamaños de alimentación y producto dados, el giratorio tendrá 3 a 4 veces mayor capacidad que 
uno de mandíbulas, siendo poco conveniente para el proceso de este caso. Esto se justifica también, 
ya que no se está chancando todo el tiempo, sino más bien el producto irá a un sector de acopio.  
El chancador primario seleccionado, entonces, es el de mandíbulas. Cabe destacar que este chancador 
es el más usado en la industria minera, factor que favoreció su elección. 
La elección del harnero se buscó entre las dos opciones más usadas en la industria para el 
procesamiento de minerales: los recíprocos y vibratorios [27]. En los primeros se emplea un 
movimiento giratorio horizontal, por medio de un eje rotatorio desbalanceado que gira a 1000 r.p.m., 
aprox. Por otro lado, los harneros vibratorios son los más usados y en su accionar se induce la vibración 
vertical, ya sea por la rotación de un sistema recíproco mecánico o, preferentemente, por la acción 
directa sobre el harnero de un electro-imán. Dada la experiencia y familiarización con este segundo 
harnero es que se eligió como equipo. Del mismo modo, para los harneros se debe definir la cantidad 

                                                 

 
1 F80 y P80 se define como el tamaño bajo el cual se encuentra el 80% de la alimentación y el producto 

respectivamente. 
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de bandejas soportantes de mallas dependiendo de la aplicación. Pueden ser hasta tres, y en el 
presente caso se eligió una de doble bandeja, lo anterior debido principalmente a que se busca que 
se pueda dividir en dos productos y además tener una malla de protección, característica que no posee 
el de una bandeja. 

Chancado Secundario y Terciario 
Para la elección del chancador secundario y terciario, es decir, para aquellos chancadores de 
materiales más finos, se eligieron chancadores de conos debido a que están especializados en roca 
dura (con alta resistencia a la abrasión), como la escoria. Para el chancado secundario comúnmente 
se utiliza chancadores de conos estándar mientras que para el terciario se utiliza chancadores de conos 
cabeza corta. La diferencia radica en la capacidad de tratamiento, mayor en el estándar, y el tamaño 
de apertura, que es más estrecha en el de cabeza corta.  

Molienda 

Para obtener un tamaño de partícula adecuado para la reacción se requiere de un proceso de 
molienda. Se seleccionó el molino de bolas debido a que se logra obtener un diámetro de partícula 
bastante pequeño, requiriéndose un tamaño de 100 [µm] para una reacción adecuada en el Kiln. 

 

9.1.2 Equipos Sector Reactor 
 

Pre-Calentamiento 

El Pre-calentador es un equipo esencial para la eficiencia energética del proceso. Su propósito es 
facilitar la elevación de temperatura en el horno para la calcinación del material a 1500°C [28]. El 
Precalentador utiliza gases calientes del proceso para calentar el material a unos 800°C [29]. El típico 
equipo utilizado en la industria del cemento consta de una serie de ciclones con ductos de elevación 
[30], que permiten elevar la temperatura cerca de 150°C en cada etapa [31]. 
 

Calcinación 

Se utiliza un equipo de calcinación rotatorio, este es llamado Kiln. La característica principal es que 
permite modificar el tiempo de residencia que la materia prima pasa por dentro mediante la rotación 
y la pendiente del tubo, así mejorando la transmisión de calor al material a temperaturas altas, 
potenciado por una llama a la salida del horno a temperaturas mayores a 1500°C  [28]. 
 

Enfriamiento 

El enfriamiento del Clinker influye en su estructura, su composición, molturabilidad y por ello, las 
propiedades del cemento que se fabricará posteriormente. Además, es un proceso necesario ya que 
el Clinker no puede ser transportado al rojo y afecta la eficiencia de etapas posteriores y por otro lado 
enfriarlo puede ser útil como fuente de calor para el aire del precalentador (haciendo un ciclo de 
recirculación) disminuyendo costos en calentar [32]. 

 

9.1.3 Equipos Tratamiento de Residuos 
 
Estos equipos son de suma importancia debido al área de trabajo de la empresa, cemento y escoria, 
sectores industriales de alto impacto ambiental [33]. Los equipos se seleccionaron según sus 
emisiones, las cuales constan principalmente de polvo (1-100 um) y otros gases (NOx, SO2, CO, CO2) 
[6][34][35]. Adicionalmente, es imprescindible para la empresa el cumplir con la normativa ambiental, 
y superar los rangos exigidos debido al compromiso con las comunidades y medio ambiente. Según lo 
anteriormente descrito, los equipos deben ser de operaciones de separación gas-sólido. 
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Ciclones  

Los ciclones son equipos de separación gas sólido, y estos fueron seleccionados por la empresa debido 
a sus diversas ventajas en relaciones a otros equipos, tales como su simplicidad constructiva, 
economía y robustez. Los ciclones son el sistema de captación de polvo más utilizado en diversas 
industrias, incluyendo área metalúrgica y minera. Pueden trabajar a cualquier temperatura, resisten 
incendios y no requieren mantenimiento [36]. Para una mayor eficiencia, debido a que se trabajan 
con partículas de menor tamaño, se utilizarán ciclones en serie. 
Este equipo en particular es bastante conveniente para la empresa, ya que otro equipo de interés 
debido a su alta eficiencia es el precipitador electroestático, pero tiene grandes desventajas, tales 
como vastas áreas utilizadas para su construcción, además de su complejidad debido a diversos 
equipos auxiliares, altos costos en energía para su funcionamiento y bastante complejidad en su 
diseño [36]. 
 

Filtro de Mangas 

El filtro de mangas es uno de los equipos más representativos en la separación sólido-gas, debido a su 
alta eficiencia. Su principal función es captar las partículas sólidas que se encuentran en una corriente 
gaseosa pasando por el medio filtrante o tejido. Para realizar el diseño de este equipo lo primero es 
seleccionar el tipo de tela a utilizar según la corriente gaseosa tratada. Debido a las altas temperaturas 
de trabajo en el proceso, se escoge el más resistente, tela de fibra de vidrio. Además, posee resistencia 
a bases, ácidos, tensión y abrasión. Posterior a esto, se elige el método de limpieza que tendrá el filtro, 
este es el Jet Pulse, ya que es el más eficiente. La limpieza se realiza por aire a presión, y no es 
necesario detener el equipo para la limpieza de este filtro, lo cual es bastante conveniente debido a 
que el proceso es continuo. Este tipo de filtro, a diferencia de otros, no posee otros compartimentos, 
es decir no requiere un área adicional de filtración, ya que no es detenido para su limpieza. Los otros 
filtros poseen una serie de compartimentos que permite sacar de servicio el que se desee revisar para 
su limpieza [20][37][38]. 
Uno de los parámetros más relevantes a definir es la velocidad de filtración. Esto se puede estimar 
mediante tablas según el material a separar, que en este caso es prácticamente solo cemento, por lo 
tanto, se obtiene una velocidad de filtración equivalente a 0,036 m/s [20]. 

 

  



 

Taller Diseño de Procesos 
IQ5701-1 

 

 

23 

 

9.2 Balance de masa y dimensionamiento 
 

9.2.1 Equipos Etapas de Chancado  
 

Chancado Primario 

 
Balance de masa 
Se analizará solo el balance en el primer harnero, dado que se asumirá, como supuesto, que todo lo 
que entra en el chancador es igual a lo que sale de este mismo, quiere decir, sin pérdida en polvos. 

𝐺𝑠𝑎 = 1597 [
𝑡𝑜𝑛

𝑑í𝑎
] = 𝐺𝑠𝑝     (Ec. 9.2.1.1) 

Donde 𝐺𝑠𝑎 y 𝐺𝑠𝑝 es el flujo másico en la alimentación y en la salida respectivamente. 
En primer lugar, se calcula la granulometría de la alimentación al harnero, es decir, la granulometría 
obtenida del chancador primario (o secundario o terciario según sea el caso). Para esto se utilizan 
curvas entregadas de catálogos de equipos y dado que para el caso del chancado primario se tiene lo 
presentado en la Tabla 10: 
 

Tabla 10: Granulometría característica del chancado primario. 

Granulometría característica Diámetro partícula [cm] 

F100 60 

F80 54 

P100 25 

P80 18 

 
Para el P80 deseado de 180 mm, de acuerdo a la Figura 8, se observa que se cumple para un setting2 
de 160mm, por lo que P100 es de aproximadamente 250 mm. 

                                                 

 
2
 Close side setting 
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Figura 8: Granulometría obtenida del chancado primario.  

Con esto ya se tiene la granulometría a la entrada del harnero. 
Para obtener la granulometría de cada producto del harnero se debe usar la eficiencia por tamaños 
de este, quiere decir, cuán eficiente es el harnero, en porcentaje, para separar una partícula de 
tamaño desconocido. Esto se calcula de acuerdo a la ecuación 9.2.1.2. 
 

𝑒(𝑑𝑖) = 1 − 𝑒𝑥𝑝 (−0,693 ⋅ (
𝑑𝑖

𝑑50𝑐
)

𝛼

)     (𝐸𝑐. 9.2.1.2) 

 
Con 𝑑50𝑐 = 0,8 ⋅ 20𝑚𝑚 = 16𝑚𝑚y 𝛼 = 7,5 [40]. Con esto resulta la curva de la Figura 9: 
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Figura 9: Eficiencia por tamaños para harnero de abertura de 20 mm. 

 
Con estas eficiencias se puede utilizar la ecuación 9.2.1.3 [27]. 
 

𝐸𝑖 =
𝐺𝑠𝑢 ⋅ 𝑓𝑖𝑢

𝐺𝑠𝑎 ⋅ 𝑓𝑖𝑎
     (𝐸𝑐. 9.2.1.3) 

 
Con esto se obtiene el 𝐺𝑠𝑢 ⋅ 𝑓𝑖𝑢, es decir, el flujo para cada tamaño del bajo-tamaño.  
Ahora, dado que ya se sabe el flujo alimentado y la granulometría por tamaños, es decir, 𝐺𝑠𝑢 ⋅ 𝑓𝑖𝑢 y 
usando ahora el balance mostrado en la Figura 10: 
 

 
Figura 10: Esquema balance de masa por tamaños en harnero. 
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En otras palabras:  

𝐺𝑠𝑎 ⋅ 𝑓𝑖𝑎 = 𝐺𝑠𝑢 ⋅ 𝑓𝑖𝑢 + 𝐺𝑠𝑜 ⋅ 𝑓𝑖𝑜     (𝐸𝑐. 9.2.1.4) 

Se obtiene con esto el flujo por tamaños de los sobretamaño, 𝐺𝑠𝑜 ⋅ 𝑓𝑖𝑜.  
Y, como ya se saben las medidas de cada flujo, es posible calcular los porcentajes fia, fio, y fiu. 
Con esto resulta la Tabla 11 y se termina el balance de masa por tamaños: 
 

Tabla 11: Balance por tamaños en harnero 1. 

 Tamaño 

[mm] 

FuA 

[%] 

fiA 

[%] 

Gsa*fia 

[ton/día] 

Gso*fio 

[ton/día] 

Gsu*fiu 

[ton/día] 

fiu 

[%] 

fio 

[%] 

+305 305 100       

-305+280 280 100 0 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

-288+255 255 100 0 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

-255+230 230 98 2 31,94 31,94 0,00 0,00 2,16 

-230+205 205 90 8 127,76 127,76 0,00 0,00 8,63 

-205+180 180 79 11 175,67 175,67 0,00 0,00 11,87 

-180+150 150 67 12 191,64 191,64 0,00 0,00 12,95 

-150+125 125 55 12 191,64 191,64 0,00 0,00 12,95 

-125+100 100 45 10 159,70 159,70 0,00 0,00 10,79 

-100+75 75 35 10 159,70 159,70 0,00 0,00 10,79 

-75+50 50 24 11 175,67 175,67 0,00 0,00 11,87 

-50+25 25 13 11 175,67 175,67 0,00 0,00 11,87 

-25+20 20 10 3 47,91 46,72 1,19 1,02 3,16 

-20+19 19 8,34 1,66 26,55 24,41 2,15 1,84 1,65 

-19+18 18 7,90 0,44 7,01 5,70 1,31 1,12 0,38 

-18+17 17 7,46 0,44 7,01 4,66 2,35 2,02 0,31 

-17+16 16 7,02 0,44 7,01 3,50 3,50 3,01 0,24 

-16+15 15 6,58 0,44 7,01 2,44 4,57 3,92 0,16 

-15+14 14 6,14 0,44 7,01 1,57 5,43 4,66 0,11 

-14+13 13 5,70 0,44 7,01 0,95 6,06 5,19 0,06 

-13+12 12 5,27 0,44 7,01 0,54 6,47 5,55 0,04 

-12+11 11 4,83 0,44 7,01 0,29 6,72 5,76 0,02 

-11+10 10 4,39 0,44 7,01 0,14 6,87 5,89 0,01 

-10+9 9 3,95 0,44 7,01 0,06 6,94 5,95 0,00 

-9+8 8 3,51 0,44 7,01 0,03 6,98 5,99 0,00 

-8+7 7 3,07 0,44 7,01 0,01 7,00 6,00 0,00 

-7+6 6 2,63 0,44 7,01 0,00 7,00 6,01 0,00 

-6+5 5 2,19 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 

-5+4 4 1,76 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 

-4+3 3 1,32 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 
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-3+2 2 0,86 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 

-2+1 1 0,44 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 

-1+0 0 0 0,44 7,01 0,00 7,01 6,01 0,00 

    Gsa Gso Gsu   

Suma   100 1597,00 1480,41 116,59 100 100 

  

Dimensionamiento: 
Para dimensionar el chancador primario se utiliza el setting obtenido para el chancador (como se 
calculó anteriormente) y también la abertura que debe tener este. De acuerdo con bibliografía [27], 
la abertura para el chancado primario se muestra en la ecuación 9.2.1.5. 
 

𝐴𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 ≥
𝐹100

0,75
     (𝐸𝑐. 9.2.1.5) 

 
Por lo tanto, según el F100 mostrado en la Tabla 10, se requiere una abertura de 812,8 [mm]. 
Para dimensionar el harnero por otro lado, se calcula el área con la fórmula que sigue: 
 

𝐴 =

𝐺𝑠𝑢
24

𝐶 𝑃 𝐾 𝐹𝐻 𝐵 𝐸 𝑆 𝐷 𝑂 𝑇 𝑊
     (𝐸𝑐. 9.2.1.6) 

 
La capacidad básica C se calcula con la Figura 11: 

 
Figura 11: Capacidad básica para la separación deseada. En este caso la separación deseada es de 20mm por lo que C es 

de aproximadamente 47 ton/h/m² 

Para los factores de corrección, se tiene que, para el factor P que corrige por densidad, por bibliografía 
[27] se tiene que la densidad de escoria es de 3,18 [ton/m³], por ende: 
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𝑃 =
3,18 [𝑡𝑜𝑛/𝑚3]

2,7[𝑡𝑜𝑛/𝑚3]
= 1,18     (𝐸𝑐. 9.2.1.7) 

 
El factor K se calcula de acuerdo al porcentaje de la alimentación que tiene tamaño menor a la mitad 
de la abertura, es decir, bajo los 10 [mm]. Según la Figura 9, el porcentaje de material con tamaño 
menor a la mitad de la abertura (10 [mm]) es de un 5%, por ende, el factor K resulta como sigue en la 
Figura 12: 

 

 
Figura 12: Factor de corrección K. Para este caso se tiene que para un 5% de material con tamaño menor a la abertura, 

el factor K vale 0,45 aproximadamente. 

 
Para el factor F que depende de la forma de la partícula alimentada asumiremos partícula con forma 
cúbica después del chancado primario, por ende, se tiene lo que indica la Tabla 12: 

 
Tabla 12: valores para el factor de forma. Para este caso el factor vale 1 

Forma Redondeada Cúbica Laminar 

F 1,2 1 0,9 

 
Para el factor H que depende de la humedad, dado que la escoria no tiene humedad asociada, se 
tendrá lo indicado en la Tabla 13. 
 

Tabla 13: Valores para el factor H. Para este caso el factor vale 1. 

Humedad [%] < 3 3 a 5 > 5 

H 1 0,85 0,7 

 
Para el factor E que depende de la eficiencia global del harnero, la cual se calcula mediante la ecuación 
9.2.1.8: 

𝐸𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 =
𝐺𝑠𝑢

𝐺𝑠𝑎 ⋅ 𝐹𝑢𝑎(ℎ)
     (𝐸𝑐. 9.2.1.8) 
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De acuerdo a la Figura 8, el 𝐹𝑢𝑎(20 𝑚𝑚) es de un 10%, por ende: 
 

𝐸𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 =
116,59[𝑡𝑜𝑛/𝑑𝑖𝑎]

1597[𝑡𝑜𝑛/𝑑í𝑎] ⋅ 0,1
= 0,73     (𝐸𝑐. 9.2.1.9) 

 
Tabla 14: Factor E. Para el presente caso, el factor vale 1,25. 

Eficiencia [%] 70 75 80 85 90 95 

E 1,4 1,25 1,1 1,05 1 0,95 

 
Para el factor B, este se calcula de acuerdo al porcentaje de partículas sobretamaño en la alimentación. 
De acuerdo a la Figura 13 la granulometría obtenida del chancado primario es del 90%. 

 
Figura 13: Factor de corrección B. Para este caso se tiene que para un 90% de material sobre tamaño, el factor B vale 

0,48 aproximadamente 

 
El factor O corrige de acuerdo al porcentaje de área abierta del harnero. Es normal tener un valor de 
69% del área abierta cuando la apertura es de 20 [mm] de forma cuadrada, entonces: 
 

𝑂 =
% á𝑟𝑒𝑎 𝑎𝑏𝑖𝑒𝑟𝑡𝑎

50%
=

0,69

0,5
= 1,38     (𝐸𝑐. 9.2.1.10) 

 
Para el factor S que depende de la forma de la abertura se asumirá una malla con agujero típico 
cuadrado, por lo tanto, se tienen los siguientes factores en la Tabla 15: 

 
Tabla 15: Forma de abertura. 

Forma de abertura Redonda Cuadrada Rectangular 

S 0,9 1 1,05 

 
Para el factor D que depende de la cantidad de bandejas se tiene que son dos las bandejas, por ende, 
se obtienen los siguientes valores de D expresados en la Tabla 16: 
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Tabla 16: Valores para factor D. 

Cantidad de Bandejas 1 2 3 4 

D 1 0,9 0,8 0,7 

 
Para el factor T que depende del tipo de harnero, se asumirá un harnero típico con pendiente, de lo 
que se tiene lo indicado en la Tabla 17: 
 

Tabla 17: Valores para factor T. 

Tipo de harnero Horizontal Inclinado Multi-pendiente 

T 1 1,1 1,3 

 
Finalmente, el factor W corrige de acuerdo a la abertura del harnero, de lo que se tiene lo indicado en 
la Tabla 18: 

 
Tabla 18: Valores para factor W. 

Abertura [mm] 6-12 13-25 26-40 41-50 51-75 75 

W 1,3 1,25 1,2 1,15 1,1 1 

 
Con todo lo anterior se tiene que, de acuerdo a la ecuación 9.2.1.6, el área mínima del harnero es de  
𝐴 = 0,209[𝑚2]  
 
Para el ancho mínimo del harnero, se utiliza la siguiente ecuación: 
 

𝐵 ≥
𝑄

3,6 ⋅ 𝑑𝑚𝑖𝑛 ⋅ 𝑣𝑚𝑖𝑛
+ 0,15       (𝐸𝑐. 9.2.1.11) 

 
El flujo volumétrico Q se calcula de acuerdo a la densidad de la escoria notada anteriormente de 

3,18 [
𝑡𝑜𝑛

𝑚3 ], por lo que Q = 20,93 [
m3

ℎ
]. 

 
Por otro lado,  𝑑𝑚𝑖𝑛 que representa el grosor mínimo del flujo que va pasando por el harnero, se 
calcula de acuerdo a la Figura 14 obtenida en laboratorio, que relaciona el tamaño de abertura del 
harnero con el ancho. 
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Figura 14: Relación experimental entre separación y dmin. 

Por ende dmin = 38[mm] aproximadamente. 
 
Mientras tanto, para  vmin que representa la velocidad mínima del material que va pasando por el 
harnero, se utiliza la Tabla 19, que relaciona la velocidad con el tipo de harnero: 
 

Tabla 19 Velocidad de transporte según el  tipo de harnero. 

  

Como se trata de un harnero inclinado, entonces vmin = 0,5 [
𝑚

𝑠
] 

 
Con estos datos, utilizando la ecuación 9.2.1.11, se tiene que: 
 

𝐵 ≥ 0,456 [𝑚] 
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Chancado Segundario y Terciario 

 
Balance de masa: 
Nuevamente, asumiendo que no hay pérdidas por polvos, el balance de masa dentro del chancador 
secundario indica que todo lo que entra es igual a lo que sale. En este caso, el flujo que entra es 
exactamente lo que proviene como sobretamaño del harnero previo. 
 

𝐺𝑠𝑎 = 1480,4 [𝑡𝑜𝑛/𝑑í𝑎] = 𝐺𝑠𝑓 
 
Mientras tanto, para el balance de masa del chancador terciario, debe tomarse en consideración el 
flujo que viene como reciclo desde el harnero 3. Esto se puede esquematizar de acuerdo a la Figura 
15: 

 
Figura 15: Esquema sistema de chancador terciario. 

Sabiendo que el flujo de sobretamaño proveniente del harnero 2, Gsf, es: 
 

𝐺𝑠𝑓 = 1180,85 [
𝑡𝑜𝑛

𝑑í𝑎
] 

 
 Entonces se itera desde Gsa=Gsf+Gso hasta que: 
 

𝐺𝑠𝑝 = 𝐺𝑠𝑓 = 1180,85 [
𝑡𝑜𝑛

𝑑í𝑎
] 

 
Obteniéndose lo expresado en la Tabla 20: 
 

Tabla 20 Balance de masa chancador terciario. 

Flujo [ton/día] 

Gsf 1180,85 

Gsa 1483,41 

Gsd 1483,41 

Gso 302,57 

Gsp 1180,85 
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Dimensionamiento: 
Para dimensionar el chancador de cono se calcula el setting, la abertura que debe tener este y se 
dimensiona la cavidad del chancador de acuerdo a la capacidad de este. 
 
Según bibliografía [40], la abertura para el chancado secundario es:  

𝐴𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 ≥
𝐹100

0,80
     (𝐸𝑐. 9.2.1.12. a) 

Mientras que para el terciario es: 

𝐴𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 ≥
𝐹100

0,95
     (𝐸𝑐. 9.2.1.12. b) 

En lo que sigue solo se mostrará el dimensionamiento del chancador de conos estándar. El caso del 
de conos cabeza corta es análogo. 
 
Inicialmente, se tiene que la granulometría que llega del harnero es la indicada en la Tabla 21: 

 
Tabla 21: Granulometría proveniente del harnero. 

Granulometría 

característica 

Diámetro 

partícula 

[cm] 

F100 23 

F80 15,8 

P100 10,00 

P80 5,27 

 
Con el F100 se calcula la abertura del chancador mediante la ecuación 9.2.1.11, obteniéndose que 
debe ser de al menos 287,5 [mm]. 
 
Por ende, la granulometría del producto que se obtiene para el chancador secundario se presenta en 
la Figura 16:  



 

Taller Diseño de Procesos 
IQ5701-1 

 

 

34 

 

 
Figura 16: Granulometría obtenida del chancado secundario. 

Se observa que para que tenga un P80 de al menos 52,7 [mm] se debe tener al menos un close side 
setting de 48 [mm] o 1 7/8'', con lo que P80 es de aproximadamente 55 [mm] y el P100 de 100 [mm]. 
 
Por otro lado, visitando el mismo catálogo de chancadores secundarios, se observa que el para el 
setting deseado (48 [mm]) el chancador GP200S de Metso cumple con capacidades de entre 230 a 260 
[t/h], satisfaciendo lo alimentado (61,68 [t/h]), lo cual se puede notar en la Figura 17 y Figura 18. 
 

 
Figura 17: Capacidad del chancador para el setting deseado 

 

 
Figura 18: Abertura del chancador para el setting deseado. 

Por ende, para la abertura mínima obtenida (230 mm aproximadamente), el chancador GP200S 
necesita trabajar con cavidad Gruesa (Coarse). 
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Se observa que se pudo trabajar con el chancador GP100S igual para la misma cavidad y bajo la misma 
abertura, pero este no cumple con el setting deseado. De ahí la necesidad de hacer un trade-off entre 
elegir un chancador de mayor capacidad pero que pueda lograr la abertura deseada. 

 

9.2.2 Equipos Etapas de Molienda 
 

Molino de Bolas 

 
Balance de masa  
Se considera que no existe pérdida de masa en el molino, por lo que el flujo de entrada será igual al 
de salida con un valor de 66.833 [t/h]. 
  
Dimensionamiento 
Para el dimensionamiento del molino de bolas se utiliza el procedimiento de Bond [16]. Primero se 
calcula el trabajo necesario para moler las partículas desde 𝐹80 = 20000 [𝜇𝑚] a 𝑃80 = 100 [𝜇𝑚] se 
calcula como se observa en la Ec.9.2.2.1 

𝑊 =
10𝑊𝑖

√𝐹80
−

10𝑊𝑖

√𝑃80
     (𝐸𝑐. 9.2.2.1)         

 
Con 𝑊𝑖 el índice de trabajo del material. Este parámetro expresa la resistencia del material a choques 
y molienda. En otras palabras, es la potencia por tonelada corta requerida para reducir el material 
desde un tamaño teórico infinito a un tamaño  𝑃80  = 100 [𝜇𝑚]. Se debe tener en cuenta la relación 
de reducción definida por: 

𝑅𝐷 =
𝐹80

𝑃80
      (𝐸𝑐. 9.2.2.2) 

 
De acuerdo a bibliografía se tiene que 𝑊𝑖 = 15,76 [𝐾𝑊ℎ/𝑡𝑐] , sin embargo, este debe corregirse para 
otras condiciones de operación según la ecuación 9.1.2.3 [41]: 
 

𝑊𝑖𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑔𝑖𝑑𝑜 = 𝑊𝑖 ∗ ∏ 𝐹𝑖       (𝐸𝑐. 9.1.2.3) 

 
Con 𝐹𝑖  el factor de corrección para cada condición de operación [41]: 
En este caso se trabaja en seco, por lo que 𝐹1 = 1,3 
𝐹2 se relaciona con el porcentaje del producto que pasa por una malla 200, lo que equivale a 74 
micrones, sin embargo 𝑃80 = 100 [𝜇𝑚] > 74 [𝜇𝑚] . Entonces 𝐹2 = 1 
𝐹3 tiene relación con el radio del molino a utilizar, si este tuviera un radio mayor a 12,5 [ft] 𝐹3 =
0,9146 
𝐹4 considera la perdida de eficiencia por el tamaño de la alimentación. El tamaño óptimo de 
alimentación 𝐹0 esta dado por: 

𝐹0 = 4000 (
13

𝑊𝑖
)

0.5

     (𝐸𝑐. 9.2.2.4) 

Luego 𝐹4 se calcula como: 

𝐹4 =
𝑅𝐷 + (𝑊𝑖 − 7) (

𝐹80 − 𝐹0
𝐹0

)

4𝑅𝐷
= 0,84     (𝐸𝑐. 9.2.2.5) 

Con 𝑅𝐷 =
𝐹80

𝑃80
= 200 

Si 𝑅𝐷 < 6 entonces se considera el factor F5. 
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𝐹5 =
(20(𝑅𝐷 − 1.35) + 2.60)

20(𝑅𝐷 + 4.36)
= 0,404      (𝐸𝑐. 9.2.2.6) 

 
Luego, el índice de trabajo corregido será: 
 

𝑊𝑖𝐶𝑜𝑟𝑟𝑒𝑔𝑖𝑑𝑜 = 15,76 ∗ 1,3 ∗ 1 ∗ 0,915 ∗ 0,84 = 18,43 [
𝐾𝑊ℎ

𝑡𝑐
] 

 
Y así podemos calcular el trabajo corregido: 
 

𝑊 =
10𝑊𝑖𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑔𝑖𝑑𝑜

√𝐹80

−
10𝑊𝑖𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑔𝑖𝑑𝑜

√𝑃80

 

𝑊 =
10 ∗ 18,43

√1000
−

10 ∗ 18,43

√200
= 0,959 [

𝐾𝑊ℎ

𝑡𝑐
] 

 
Posteriormente, se calcula la potencia eléctrica del motor: 
 

𝑃𝑚 = 𝑊 ∗ 𝐶 = 1390,4 [𝐾𝑊ℎ]                      (𝐸𝑐. 9.2.2.7) 
 
Luego, la potencia efectiva del motor, considerando una eficiencia η=95%, es: 
 

𝑃𝑒 =
𝑃𝑚

𝜂
= 1320,8 [𝐾𝑊ℎ]                             (𝐸𝑐. 9.2.2.8) 

 
Así podemos calcular el diámetro del molino: 
 

𝐷3,5  =
𝑃𝑒

𝐾𝑏 ∗ 𝑉𝑝
0,461 ∗ 𝐶𝑠

1,05 ∗ 𝑅𝐷

                      (𝐸𝑐. 9.2.2.9) 

 
En este caso se usará un 𝑉𝑝 = 45%, 𝐶𝑠 = 70% y una descarga periférica al final del molino, con lo que 

𝐾𝑏 = 5,426 ∗ 10−5. 
 
Por lo tanto: 

𝐷 = (
1320,8

5.426 ∗ 10−5 ∗ 450.461 ∗ 701.05 ∗ 5
)

1/3,5

= 4,8[𝑓𝑡] = 1,47[𝑚] 

 
Luego, la velocidad crítica se calcula: 
 

𝑁𝑐 =
76.6

√𝐷
= 35 [𝑟𝑝𝑚]                              (𝐸𝑐. 9.2.2.10) 

 
Como se usará el 70% de esta velocidad, la velocidad de giro será: 
 

𝑉𝑔𝑖𝑟𝑜 = 0,7 ∗ 35 = 24,4 [𝑟𝑝𝑚] 

Para saber el tamaño del medio de molienda se ocupa la siguiente ecuación: 
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𝐵 = (
𝐹80

𝐾
)

1
2

 (
𝑆𝑔𝑊𝑖

100 𝐶𝑠√𝐷
)

1
3

                           (𝐸𝑐. 9.2.2.11) 

𝐵 = (
1000

335
)

1
2

 (
2,93 ∗ 18,43

100 ∗ 0,7 ∗ √4,8
)

1
3

= 5,4 [𝑖𝑛] = 0,13[𝑚] 

 
Los resultados son concordantes con un molino pequeño. Sin embargo, los supuestos utilizados 
pueden provocar que se esté subdimensionando el equipo. El primer supuesto importante es el valor 
del índice de trabajo. Si bien este se tomó por bibliografía [41], este valor es dependiente de las 
condiciones del ensayo en el que se obtuvo, como el material de las bolas o el tamaño de las partículas. 
Por otro lado, se utilizaron relaciones típicas de velocidad de giro, llenado, potencia del motor y 
largo/diámetro, lo que podría no ser lo mejor para las necesidades del proceso. 

 

9.2.3 Equipos Sector Reactor 
 

Pre-Calentador 

 
Balance de masa: 
La estructura del pre-calentador se muestra en la Figura 19 y Figura 20, donde se muestran las 
corrientes. 

 
Figura 19: Configuración de un pre-calentador y sus etapas [12]. 

Gas inlet 

Heated particles 

Particle feed Gas oulet 
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Figura 20: Flujos en una etapa del precalentador [12]. 

Los ciclones usados en el pre-calentador tienen las siguientes condiciones [12]: 
- Baja caída de presión (∆𝑃 < 800𝑃𝑎) 
- Eficiencia aceptable (𝜂 > 0,8) 
- Tolerancia a altas temperaturas (𝑇max ≈ 850°𝐶) 
- Larga vida útil  
- Baja pérdida de calor 

 
Para el balance de masa del ciclón se consideran las corrientes mostradas en la Figura 21: 

 
Figura 21: Corrientes de la etapa i del pre-calentador. Donde los índices C, R, D y NE son de Cyclone, Riser, Dust y Non 

Entrained. mp y mg es el flujo másico de partículas y gas respectivamente [12]. 

El balance de masa para cada etapa está dado por: 
 

𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 + 𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 
Con 𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 0 
En el ciclón: 

𝑚𝑝,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑝,𝐷,𝑖 + 𝑚𝑝,𝐶,𝑖 − 𝑚𝑝,𝑁𝐸,𝑖−1     (𝐸𝑐. 9.2.3.1) 
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𝑚𝑔,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑔,𝐶,𝑖     (𝐸𝑐. 9.1.3.2) 

 
En el elevador: 

𝑚𝑝,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑝,𝐶,𝑖+1 + 𝑚𝑝,𝐷,𝑖+1 + 𝑚𝑝,𝑁𝐸,𝑖     (𝐸𝑐. 9.2.3.3) 

 
𝑚𝑔,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑚,𝐶,𝑖+1     (𝐸𝑐. 9.2.3.4) 

 
Se considerará que el flujo de partículas no arrastradas es despreciable, por lo que las ecuaciones 
anteriores serán: 

𝑚𝑝,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑝,𝐷,𝑖 + 𝑚𝑝,𝐶,𝑖     (𝐸𝑐. 9.2.3.5) 

 
𝑚𝑝,𝑅,𝑖 = 𝑚𝑝,𝐶,𝑖+1 + 𝑚𝑝,𝐷,𝑖+1     (𝐸𝑐. 9.2.3.6) 

 
Los datos que se tienen a partir de los balances de masa del horno se muestran en la Tabla 22: 
 

Tabla 22: Datos de flujos de entrada o salida del precalentador. 

Gas que sale del 
precalentador, 𝒎𝒈,𝑪,𝟏 [𝒌𝒈/𝒉] 

Harina que sale del 
precalentador, 𝒎𝒑,𝑪,𝟒 [𝒌𝒈/𝒉] 

Polvo que trae el aire, 
𝒎𝒑,𝑫,𝟓 [𝒌𝒈/𝒉] 

256.044 300.350 0 
*Donde la harina corresponde a la mezcla de materia prima. 
 

Realizando el balance de masa para 4 etapas del pre-calentador se obtienen los valores mostrados en 
la Tabla 23 : 
 

Tabla 23: Resultado balance de masa del Pre-calentador de 4 etapas. 

Etapa 1 [Kg/h] Etapa 2 [Kg/h] Etapa 3 [Kg/h] Etapa 4 [Kg/h] 

 𝑚𝑝,𝑅,1  306.480 𝑚𝑝,𝑅,2 306.480 𝑚𝑝,𝑅,3 306.449 𝑚𝑝,𝑅,4 303.384 

 𝑚𝑝,𝐶,0  303.415 𝑚𝑝,𝐶,1 303.415 𝑚𝑝,𝐶,2 303.415 𝑚𝑝,𝐶,3 303.384 

 𝑚𝑝,𝐷,2  3.065 𝑚𝑝,𝐷,3 3.064 𝑚𝑝,𝐷,4 3.034 𝑚𝑝,𝐷,5 0 

 𝑚𝑝,𝐷,1  3.065 𝑚𝑝,𝐷.2 3.065 𝑚𝑝,𝐷,3 3.064 𝑚𝑝,𝐷,4 3.034 

 𝑚𝑝,𝐶,1  303.415 𝑚𝑝,𝐶,2 303.415 𝑚𝑝,𝐶,3 303.384 𝑚𝑝,𝐶,4 300.350 

 𝑚𝑔,𝐶,1  256.044 𝑚𝑔,𝐶,2 256.044 𝑚𝑔,𝐶,3 256.044 𝑚𝑔,𝐶,4 256.044 

 𝑚𝑔,𝑅,1  256.044 𝑚𝑔,𝑅,2 256.044 𝑚𝑔,𝑅,3 256.044 𝑚𝑔,𝑅,4 256.044 

 𝑚𝑔,𝐶,2  256.044 𝑚𝑔,𝐶,3 256.044 𝑚𝑔,𝐶,4 256.044 𝑚𝑔,𝐶,5 256.044 

 
 
 
 
 



 

Taller Diseño de Procesos 
IQ5701-1 

 

 

40 

 

Dimensionamiento: 
Para el dimensionamiento se utilizaron valores estándar de un ciclón, indicados en la Tabla 24, y de 
acuerdo con las dimensiones mostradas en la Figura 22 y las relaciones de la Figura 23. 
 

Tabla 24: Valores de un ciclón estándar [14]. 

Valores Ciclón Estándar 

Velocidad 
Estándar [m/s] 

Diámetro 
Estándar Dc1 [m] 

Flujo Estándar Q1 
[m3/s] 

Densidad 
estándar ρ1 

[Kg/m3] 

Viscosidad 
estándar μ1 [cp] 

15 0,203 0,185 2000 0,018 

 

  
Figura 22: Dimensiones de un ciclón [12]. Figura 23: Relaciones entre las dimensiones de un ciclón [14]. 

 
La densidad de la harina y aire y la viscosidad del aire se calcularon como la suma ponderada de la 
densidad de los componentes 

𝜌 = ∑ 𝜌𝑖 ∙ 𝑥𝑖      (𝐸𝑐. 9.2.3.7) 

 

𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒 = ∑ 𝜇𝑖 ∙ 𝑥𝑖      (𝐸𝑐. 9.2.3.8) 

 
Posteriormente se calculó el flujo volumétrico de entrada: 
 

𝑣 =
𝑚̇

𝜌
     (𝐸𝑐. 9.2.3.9) 

 
Con lo anterior se determinó en área de entrada (𝑎 ∙ 𝑏) como: 
 

𝐴 =
𝑄

𝑣⃗
    (𝐸𝑐. 9.2.3.10) 

 
Utilizando las relaciones mostradas en la Figura 22 y 24  se obtiene el diámetro del ciclón 𝐷𝑐. Luego, 
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utilizando la relación de escalamiento de la ecuación (9.1.3.11) se obtiene el tamaño de partícula 
estándar para calcular la eficiencia según el gráfico de la Figura 24 [14]. 
 

𝑑2 = 𝑑1 [(
𝐷𝑐2

𝐷𝑐1
)

3

∙
𝑄1

𝑄2
∙

∆𝜌1

∆𝜌2
∙

𝜇2

𝜇1
 ]

1/2

     (𝐸𝑐. 9.2.3.11) 

 
Los índices representan: 
 1: 𝐸𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑐𝑒𝑠𝑜 𝑒𝑠𝑡á𝑛𝑑𝑎𝑟 
 2: 𝐸𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑐𝑒𝑠𝑜 𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛  
 

 

Figura 24: Gráfico eficiencia del ciclón. 

Las condiciones de operación típicas se muestran en la Tabla 25: 
 

Tabla 25: Valores típicos de condiciones de operación. [12] 

Parámetro Valor 

Carga de sólido, C0 0,67 − 1,2 𝐾𝑔𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜/𝐾𝑔𝑔𝑎𝑠 

Velocidad de entrada de gas 14 − 20 𝑚/𝑠 

Velocidad de salida de gas 20 − 25 𝑚/𝑠 

Rango de temperatura típico 50°𝐶 − 890°𝐶 

Finalmente, los resultados más importantes se muestran en la siguiente tabla: 

Tabla 26: Resultados más importantes del balance de masa y dimensionamiento del pre-calentador.  
Diámetro 

𝑫𝒄 [𝒎] 
Eficiencia 𝜼 Flujo másico de entrada, 

𝒎𝒑,𝑹,𝒊 + 𝒎𝒈,𝑹,𝒊 [𝒌𝒈/𝒉] 
salida de polvo, 
𝒎𝒑,𝑫,𝒊 [𝒌𝒈/𝒉] 

Ciclón 1 0,478 0,99 562.524 3.065 

Ciclón 2 0,478 0,99 562.524 3.065 

Ciclón 3 0,478 0,99 562.493 3.064 

Ciclón 4 0,477 0,99 559.429 3.034 
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Reactor 

 
Balance de masa: 
En la Tabla 27 se muestran los supuestos considerados para el balance del reactor: 
 

Tabla 27: Supuestos para balance de masa de horno rotatorio 

N° Supuesto 

1 Hay ‘dos’ entradas consecutivas al sistema. La primera entrada tiene 𝐶𝑎𝐶𝑂3 sin 
reaccionar. La segunda es la misma corriente pero con este reaccionado y 𝐶𝑂2 enviado 
a la corriente gaseosa. 

2 La conversión de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑎𝑂 +  𝐶𝑂2 es completa [42] 

3 La proporción másica entrada/salida es 1,81 kg de materia prima por cada 1 kg de 
Clinker formado. Esto después de que 𝐶𝑎𝐶𝑂3 ha reaccionado. [16]  F. C. Bond. 
Crushing and grinding calculations. Mining and metal bulletin, 47 (507) 466. 1954. 
[17] 

4 La entrada tiene 10% de escoria, 50% de caliza y 40% de marga con composiciones dadas 
por [22] 

5 La pérdida por ignición no se toma en cuenta en la arcilla.* 

6 Se establece los materiales que no son típicos en el Clinker (que provienen de la escoria), 
se añaden al final del proceso en una cantidad arbitraria del 50% entre lo que sobra no 
reaccionado y lo que no se ha perdido por ignición. 

*LOI es la pérdida por ignición es una pérdida de masa (como cenizas) de la entrada con respecto al Clinker de salida. Un 

30% de LOI (loss of ignition) implica que, al calentarse, un 30% del material escapa como un compuesto volátil. 

 
Para obtener el balance de masa se resuelve a partir de una base de cálculo y luego se ajusta para 

obtener la producción que se quiere. Se estableció una base de cálculo de entrada de 150 000 [
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
]. 

A partir de esta base de cálculo se obtiene la cantidad de cada componente: 
 

𝐹𝑚𝑖 = 𝑥𝑚𝑖 ∗ 150 000 [
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
]    (𝐸𝑐. 9.2.3.12) 

 
Donde mi es el mineral y x la composición de este. A partir de estos valores, se obtiene el flujo de 
corriente de cada componente del sistema, los cuales son:  
 

𝑆𝑖𝑂2, 𝐴𝑙2𝑂3, 𝐹𝑒2𝑂3, 𝑇𝑖𝑂2, 𝐶𝑎𝑂, 𝑀𝑔𝑂, 𝑁𝑎2𝑂, 𝐾2𝑂, 𝑀𝑔𝐶𝑂3, 𝐶𝑎𝐶𝑂3, 𝑍𝑛𝑂, 𝐶𝑢𝑂, 𝑆𝑂3, 𝑃𝑏𝑂2,  
𝐶𝑜𝑂, 𝐵𝑎𝑂, 𝑀𝑛𝑂2, 𝑀𝑜𝑂3, 𝑆𝑏2𝑂5, 𝑁𝑖𝑂, 𝑃2𝑂5, 𝑆𝑛𝑂5, 𝑍𝑟𝑂2, 𝑆𝑟𝑂 𝑦 𝐿𝑂𝐼 

(Con LOI la pérdida por ignición). 
 
A partir de lo cual podemos obtener el flujo real inicial de reaccionantes en la Ec.9.2.13: 
 

𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 1    (𝐸𝑐. 9.2.3.13) 
 
A partir de la reacción en Ec.9.1.3.14. 
 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑂2 + 𝐶𝑎𝑂    (𝐸𝑐. 9.1.3.14) 
 
Utilizando el peso molecular del 𝐶𝑎𝐶𝑂3, y a partir de la Figura 25, podemos suponer una conversión 
del 100% para bajos tiempos de residencia. 
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Figura 25: Conversión de 𝐶𝑎𝐶𝑜3 →  𝐶𝑎𝑂 +  𝐶𝑂2 [42] 

A partir de lo anterior podemos obtener las nuevas masas para todos los compuestos en la entrada, 
donde parte de esta se desplaza a la corriente gaseosa por la aparición del 𝐶𝑂2. Luego se define una 
proporción másica entre la entrada de materia prima y la salida total de Clinker con el supuesto de 

que se produce 
1 𝑘𝑔 𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟

1.81 𝑘𝑔 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎 𝑝𝑟𝑖𝑚𝑎
 [43]. 

Con lo anterior se obtiene la producción preliminar de Clinker esperada, tal que: 
 

𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟,𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 =
𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙

1.81
     (𝐸𝑐. 9.2.3.15) 

 
A partir de este valor también obtenemos la suma del flujo de particulado y de pérdidas por ignición. 
 

𝐹𝑝é𝑟𝑑𝑖𝑑𝑎 = 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 2      (𝐸𝑐. 9.2.3.16) 

 
A partir de [44] se obtiene un promedio de los compuestos que posee el Clinker, tal que se obtiene la 
cantidad de 𝐶4𝐴𝐹, 𝐶2𝑆, 𝐶3𝐴, 𝐶3𝑆, 𝐾2𝑂, 𝑆𝑂3, 𝑀𝐺𝑂, 𝑁𝑎2𝑂 𝑦 𝐶𝑎𝑂 que posee el Clinker [13]. 
 

𝐹𝑐𝑜𝑚𝑝 = 𝑥𝑐𝑜𝑚𝑝 ∗ 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟      (𝐸𝑐. 9.2.3.17) 

 
Sabiendo que no existe 𝐶4𝐴𝐹, 𝐶2𝑆, 𝐶3𝐴, 𝐶3𝑆 a la entrada, podemos realizar el balance hacia atrás. 
A partir de la Tabla 28:  
 

Tabla 28: Reacciones en Kiln [45] 

Reacciones restantes 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑂2 + 𝐶𝑎𝑂 
4𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 + 𝐹𝑒2𝑂3 → 𝐶4𝐴𝐹 

3𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 → 𝐶3𝐴 
𝐶𝑎𝑂 + 𝐶2𝑆 → 𝐶3𝑆 

2𝐶𝑎𝑂 + 𝑆𝑖𝑂2 → 𝐶2𝑆 

 
De las dos primeras reacciones podemos obtener la cantidad molar de 𝐴𝑙2𝑂3, 𝐹𝑒2𝑂3 𝑦 𝐶𝑎𝑂 que 
reaccionaron para esas dos reacciones, con lo que obtenemos la masa reaccionada de estos. Para las 
siguientes dos reacciones, pues son en serie, primero se calcula la reacción (3), con lo que podemos 
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obtener el consumo de 𝐶2𝑆 para formar 𝐶3𝑆. Luego a partir de la cuarta reacción podemos obtener la 
cantidad final de 𝐶2𝑆 con lo que podemos deducir lo siguiente: 
 

𝐶2𝑆𝑚𝑎𝑥 = 𝐶2𝑆𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙 + 𝐶2𝑆𝑟𝑥𝑛      (𝐸𝑐. 9.2.3.18) 

 
Con el procedimiento anterior podemos obtener el consumo de 𝑆𝑖𝑂2, 𝐴𝑙2𝑂3, 𝐹𝑒2𝑂3 𝑦 𝐶𝑎𝑂 por parte 
de las reacciones. Por otro lado, también se debe tener en cuenta las proporciones de salida para el 
material particulado del proceso, los cuales han sido calculados a partir de los datos experimentales 
de entrada total vs salida de particulado [46]. 
 

𝑃𝑟𝑜𝑝𝑜𝑟𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 =
𝐹𝑐𝑜𝑚𝑝,𝑒

𝐹𝑐𝑜𝑚𝑝, 𝑠 
     (𝐸𝑐. 9.2.3.19) 

 
En el caso que el compuesto no se encontrara en la descripción, se ha tomado un promedio para ese 
material. Se ha supuesto que el particulado no tiene 𝐶4𝐴𝐹, 𝐶2𝑆, 𝐶3𝑆 𝑛𝑖 𝐶3𝐴 para facilitar el cálculo. 
Luego la composición para el flujo del particulado será: 
 

𝐹 𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜,𝑖 = 𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙 ∗ 𝑃𝑟𝑜𝑝𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜      (𝐸𝑐. 9.2.3.20) 

 
Además, estamos suponiendo que existe un porcentaje de los materiales no reaccionados, y que no 
son típicos del Clinker (pero si lo serían del nuestro) que se agregan al Clinker inicial formado. Este 
valor se escoge arbitrariamente, donde suponemos que el 50% de lo que corresponde a las pérdidas 
de ignición (y que no son ni 𝐶4𝐴𝐹, 𝐶2𝑆, 𝐶3𝐴, 𝐶3𝑆, 𝐾2𝑂, 𝑆𝑂3, 𝑀𝐺𝑂, 𝑁𝑎2𝑂 𝑦 𝐶𝑎𝑂 o uno de sus 
componentes). Luego la cantidad másica que va de las igniciones al Clinker es: 
 

𝑃𝑎 𝐶𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 = (𝐹𝐿𝑂𝐼 1 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 2)
1

(𝐹𝐿𝑂𝐼 1 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 2 + 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡)
∗ 0.5     (𝐸𝑐. 9.2.3.21) 

 
Y la composición para el flujo de pérdidas por ignición 
 

𝐹𝐿𝑂𝐼,𝑖 = 𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎,𝑖 − 𝐹𝑟𝑥𝑛,𝑖, − 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜,𝑖     (𝐸𝑐. 9.2.3.22) 

 
Luego todos los componentes de 𝐹𝐿𝑂𝐼 que no están en el Clinker se les agregan a este tal que 
 

𝐹𝐿𝑂𝐼 = 𝐹𝐿𝑂𝐼 − 𝐹𝐿𝑂𝐼,   𝑖 ∗ 𝑃𝑎 𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟     (𝐸𝑐. 9.2.3.23) 
 

𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 = 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 + 𝐹𝐿𝑂𝐼,𝑖 ∗ 𝑃𝑎 𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟     (𝐸𝑐. 9.2.3.24) 
 
Finalmente, el balance se compone como: 
 

𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙 = 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 + 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 1 + 𝐹𝐿𝑂𝐼 2     (𝐸𝑐. 9.2.3.25) 

 
A partir de la producción deseada de 960.583 [ton/año] se hace una regla de tres con la base de 
cálculo, y se recalcula todo el proceso. 
 

𝑃𝑟𝑜𝑝𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎

𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟
∗ 960.583 [

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
]     (𝐸𝑐. 9.2.3.26) 
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Luego, las entradas se recalculan como: 
 

𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎,𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 = 𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 ∗ 𝑃𝑟𝑜𝑝𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎     (𝐸𝑐. 9.2.3.27) 
 
Por otro lado, para los gases, se hace de manera similar, se definen proporciones de entrada para el 
aire con respecto al flujo de caliza, marga y escoria de entrada y de salida de gases [44]. 
Luego por regla de tres tenemos los flujos de entrada. Luego para ver las reacciones, se estimaron 
conveniente usar 3 reacciones, las cuales son: 
 

Tabla 29: Reacciones en fase gas. [47[48]  

Reacciones restantes 

2𝐻2 + 𝑂2 → 2𝐻2𝑂 
𝑆 + 02 → 𝑆𝑂2 
𝐶 + 𝑂2 → 𝐶𝑂2 

 
Finalmente, usando la estequiometria anterior y con las proporciones entrada/salida, se tiene el 
resultado. A partir de los dos desarrollos anteriores se obtienen las corrientes expresadas en la Tabla 
30 y Tabla 31 
 

Tabla 30: Flujos entrada horno. 

Escoria [
𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] Caliza [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] Marga  [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] Gases  [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] 

263.100 1.315.00 1.050.000 2.670.000 

 
Tabla 31: Flujos de salida horno 

Clincker [
𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] Particulado [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] LOI [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] Gases [

𝐭𝐨𝐧

𝐚ñ𝐨
] 

970.000 144.000 950.000 3.210.000 

 
 
Dimensionamiento. 

Datos: Constante de los gases 𝑅 = 8.314 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 °𝐾
]. 

 
Tabla 32: Reacciones que ocurren dentro del Kiln, factor de frecuencia y energía de activación. [46] 

Reacción Factor de 

frecuencia A (
𝟏

𝒉𝒓
) 

Energía de 

activación [
𝒌𝑱

°𝑲 𝒌𝒈
] 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 ↔ 𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 9,67 ∗ 1024 1,092 ∗ 106 
2𝐶𝑎𝑂 + 𝑆𝑖𝑂2  ↔ 𝐶2𝑆(2𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝑆𝑖𝑂2) 1,41 ∗ 1015 3,46 ∗ 105 

𝐶𝑎𝑂 + 𝐶2𝑆 ↔ 𝐶3𝑆(3𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝑆𝑖𝑂2) 4,18 ∗ 108 4,61 ∗ 105 
3𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 ↔ 𝐶3𝐴(3𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3) 1,81 ∗ 109 2,51 ∗ 106 

4𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 + 𝐹𝑒2𝑂3

↔ 𝐶4𝐹(4𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3 ∙ 𝐹𝑒2𝑂3) 
5,59 ∗ 1011 1,88 ∗ 106 

 
Tabla 33: Supuestos para dimensionamiento de Kiln. 

N° Supuesto 

1 El kiln se dimensiona como un reactor PFR. 
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2 Las reacciones se asumen de primer orden con respecto al reactivo límite de dicha 
reacción, y además que son irreversibles. 

3 Opera en régimen turbulento. 

4 No existe dispersión o difusión de flujos en el sentido axial. 

5 Es perfectamente mezclado en el sentido radial. 

6 La densidad de escoria, caliza y marga se consideraron estándar por razones de tiempo 
(directo de referencias). 

7 No existen productos antes de que ocurra la reacción. 

8 El valor de las constantes cinéticas es un promedio de un barrido de temperaturas y no 
un perfil de estas. 

9 Se puede asumir que las reacciones son acoplables y sus constantes cinéticas también 
lo son. 

10 Las únicas reacciones que importan para realizar el cálculo del volumen son las que 
involucran al reactivo límite. 

11 Se asume proporcionalidad largo:diámetro de 15:1 

12 Se asumen condiciones como los RPM, la inclinación y su ángulo. 

 
El valor de k para la reacción se obtiene a partir de la ecuación de Arrhenius, entonces, será: 

𝑘1 = 𝐴 ∗ exp (−
𝐸

𝑅𝑇
)     (𝐸𝑐. 9.2.3.28) 

Con un promedio en Excel para un barrido de temperaturas +5°K por punto, se obtiene la Tabla 34: 
 

Tabla 34: Valores de las constantes cinéticas para cada reacción. 

Reacción Rango de Temperatura [°𝐂] Constante cinética 𝐤 [
𝟏

𝐡𝐫
] 

1 [600 a 900] 8.89 ∗ 10−26 
2 1000 8.96 

3 1200-1300 7,948 ∗ 10−8 
4 1200-1300 4,701 

5 1200-1300 5,59 ∗ 1011 
 
Cálculo de volumen 
Se asume que el reactor se modela como PFR ideal. Para encontrar el reactante límite tomamos todas 
las ecuaciones presentes en la Tabla 35: 

Tabla 35: Reacciones en Kiln 

Reacciones  

𝐶𝑎𝐶𝑂3 ↔ 𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 (1) 

2𝐶𝑎𝑂 + 𝑆𝑖𝑂2  ↔ 𝐶2𝑆(2𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝑆𝑖𝑂2) (2) 

𝐶𝑎𝑂 + 𝐶2𝑆 ↔ 𝐶3𝑆(3𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝑆𝑖𝑂2) (3) 

3𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 ↔ 𝐶3𝐴(3𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3) (4) 

4𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 + 𝐹𝑒2𝑂3 ↔ 𝐶4𝐴𝐹(4𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3 ∙ 𝐹𝑒2𝑂3) (5) 

 
Asumimos que la primera reacción ocurre completamente y de forma rápida. No es una limitante para 
el volumen del reactor. Además, podemos componer la segunda con la tercera reacción, por lo que se 
obtiene el set de ecuaciones en la Tabla 36: 

 
Tabla 36: Sistema de reacciones reducido. 

Reacciones  
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3𝐶𝑎𝑂 + 𝑆𝑖𝑂2  ↔  𝐶3𝑆 (1) 

3𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 ↔ 𝐶3𝐴(3𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3) (2) 

4𝐶𝑎𝑂 + 𝐴𝑙2𝑂3 + 𝐹𝑒2𝑂3 ↔ 𝐶4𝐴𝐹(4𝐶𝑎𝑂 ∙ 𝐴𝑙2𝑂3 ∙ 𝐹𝑒2𝑂3) (3) 

 
Se hace un balance global para determinar el reactivo limitante, Ec.9.2.3.29 

 

10 𝐶𝑎𝑂 + 𝑆𝑖𝑂2 + 2𝐴𝑙2𝑂3 + 𝐹𝑒2𝑂3  ↔ 𝐶3𝑆 + 𝐶3𝐴 + 𝐶4𝐴𝐹     (𝐸𝑐. 9.2.3.29) 

 
Se determinan los moles de entrada para cada reactivo. Se asume conversión al 100% y se ve cual es 
el reactivo limitante. A partir de lo anterior se obtiene que el reactivo limitante es 𝐴𝑙2𝑂3 
Luego las reacciones de primer orden irreversibles se escriben en base a este reactivo. Se define la 
velocidad de reacción, y no se toma en cuenta la primera reacción pues no tiene óxidos de aluminio. 
Además, pues la última reacción es muy rápida, solo se toma en cuenta la segunda para dimensionar, 
por lo que se subestima la velocidad. 
 

−𝑟𝑎 = 𝑘2 ∗ 𝐶𝐴𝐿2𝑂3
     (𝐸𝑐. 9.2.3.30) 

 
Como se asume similar a un PFR, se utiliza la ecuación de diseño para este 
 

𝑉

𝐹𝐴𝑙2𝑂3 𝑖𝑛
= ∫

𝑑𝑥

−𝑟𝑎

𝑥

𝑥0

     (𝐸𝑐. 9.2.3.31) 

 
El flujo de 𝐴𝑙2𝑂3 se obtiene a partir del flujo volumétrico de entrada. Se utilizan densidades estándar 
para cada componente de entrada (escoria, caliza y marga) [49][32]. 
 

Tabla 37: Densidad de compuestos de entrada. 

Compuesto Densidad [
𝒍𝒃

𝒇𝒕𝟑] Densidad [
𝒌𝒈

𝒎𝟑] 

Marga 137 2.194 

Caliza 125 2.002 

Escoria - 1.900 

 
Con estos datos podemos obtener el flujo volumétrico de cada compuesto en cada corriente. Luego 
obtenemos el flujo molar de 𝐴𝑙2𝑂3 y la concentración de este de la manera: 
 

𝐹𝐴𝑙2𝑂3 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 =
𝑚̇𝐴𝑙2𝑂3,𝑖𝑛

𝑃𝑀𝐴𝑙2𝑂3

     (𝐸𝑐. 9.2.3.32) 

 

𝐶𝐴𝑙2𝑂3 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 =
𝐹𝐴𝑙2𝑂3 𝐼𝑁

𝑣𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
     (𝐸𝑐. 9.2.3.33) 

Por avance de reacción para un primer orden: 
 

𝐶𝑎 = 𝐶𝐴𝑙2𝑂3
∗ (1 − 𝜃 ∗ 𝑥)    (𝐸𝑐. 9.2.3.34) 

 
Con theta un factor de corrección (selectividad con respecto a la generación máxima posible entre 
reacciones que utilizan 𝐴𝑙2𝑂3). Luego 𝜃 se calcula como: 
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𝜃 =
𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝐴𝑙2𝑂3 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑒𝑛 𝑟𝑥𝑛 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟é𝑠

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝐴𝑙2𝑂3 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑑𝑜𝑠 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
     (𝐸𝑐. 9.2.3.35) 

 
Luego, se obtiene desde la ecuación del PFR el volumen mediante integración gráfica (por integrales 
de Riemann) tal que se hace un barrido de conversiones desde 0 (+0.01) hasta 0.695, que es la 
conversión máxima que alcanza experimentalmente el 𝐴𝑙2𝑂3. 
 

Se calculan los valores de – 𝑟𝑎, por lo que se puede obtener 
1

−𝑟𝑎
 y luego se evalúan las integrales como 

rectángulos muy pequeños para el rectángulo superior e inferior respectivamente: 
 

𝑉𝑠𝑢𝑝

𝐹𝑎0
= ∑(𝑥𝑖 − 𝑥𝑖−1) ∗

1

−𝑟𝑎(𝑥𝑖)

𝑛

0

     (𝐸𝑐. 9.2.3.36) 

 

𝑉𝑖𝑛𝑓

𝐹𝑎0
= ∑(𝑥𝑖 − 𝑥𝑖−1) ∗

1

−𝑟𝑎(𝑥𝑖−1)

𝑛

0

      (𝐸𝑐. 9.2.3.37) 

 

𝑉

𝐹𝑎0
=

𝑉𝑠𝑢𝑝

𝐹𝑎0
+

𝑉𝑖𝑛𝑓

𝐹𝑎0

2
     (𝐸𝑐. 9.2.3.38) 

 
Con lo cual se puede despejar el volumen. Para el cálculo del largo y el diámetro se hace el supuesto 
de que están en proporción 15:1 [32]. 
 
El tiempo de residencia en el horno rotatorio se calcula con la fórmula de la Ec. 9.2.3.39: 
 

𝜏 = 13,8
𝐿

𝑁𝑚
0.9 ∗ 𝐷 ∗ 𝛼

± 590.6 ∗ 𝐿 ∗
𝐺

𝑑𝑝
0.5𝐹

     (𝐸𝑐. 9.2.3.39) 

 
Donde L es el largo, D el diámetro, s la pendiente, N los RPM, G es la corriente de gases, F la corriente 
de sólidos y 𝑑𝑝 el diámetro de partículas. 

 
De lo cual se obtiene los siguientes valores en la Tabla 38: 
 

Tabla 38: Dimensionamiento de horno. 

Volumen [𝒎𝟑] Largo [m] Diámetro Tiempo de residencia 
[min] 

24,6 19 1,27 20 
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Enfriador 

 
Balance de masa: 
Para el balance y dimensionamiento del enfriador se tomaron los supuestos mostrados en la Tabla 39: 

 
Tabla 39: Supuestos para el balance de masa del enfriador 

N° Supuesto 

1 El enfriador es de tipo planetario 

2 Se asume que es un tubo giratorio aparte del Kiln, vale decir, el Clinker ingresa a este 
luego de pasar por el horno. 

3 No ocurren reacciones dentro de este. 

4 No se descompone los componentes dentro de este. 

5 El aire de entrada es el mismo aire secundario de la corriente gaseosa del Kiln. 

6 Solo hay pérdidas de particulado en esta etapa. 

7 Se asume un factor de emisión con respecto a las toneladas de Clinker. 

 
Se calcula el particulado a partir del flujo de entrada de Clinker, mediante el factor de emisión 𝑓𝑒𝑚 
[50]: 
 

𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 = 𝑓𝑒𝑚 ∗ 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟        (𝐸𝑐. 9.2.3.40) 

 
Y los gases que entran son igual a los que salen. Luego el Clinker pierde parte de lo que entra: 

 
𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 = 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 𝑖𝑛 − 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜      (𝐸𝑐. 9.2.3.41) 

 
El balance del equipo es: 
 

𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟,𝑖𝑛 + 𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 = 𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟,𝑜𝑢𝑡 + 𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 + 𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜        (𝐸𝑐. 9.2.3.42) 

 
Lo cual se presenta en la  

Tabla 40 y Tabla 41. 
 

Tabla 40: Flujos entrada enfriador. 

Clinker Aire 

970.000 2.240.000 

 
Tabla 41: Flujos de salida enfriador 

Clinker Particulado Gases 

969.940 40 2.240.000 
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Dimensionamiento: 
 
Supuestos: 
 

Tabla 42: Supuestos para el dimensionamiento del enfriador 

N° Supuestos 

1 Se dimensiona en base al flujo de Clinker anterior. 

2 Es un enfriador planetario. 

 

 
Figura 26: Dimensionamiento de enfriador. [35] 

A partir de la Figura 26 se obtiene el valor del volumen de todos los tubos y del diámetro, donde estas 
dependen de la producción de Clinker en 1 día, y el del diámetro del horno rotatorio respectivamente. 
Luego el diámetro se obtiene con la fórmula para el volumen del cilindro y tomando en cuenta el 
número de tubos. 
 

𝑉

𝑛
= 𝜋 ∗ 𝑟2 ∗ 𝐿        (𝐸𝑐. 9.2.3.43) 

 
Se obtiene la Tabla 43: 
 

Tabla 43: Dimensionamiento de enfriador. 

Volumen de 10 tubos 

[𝒎𝟑] 

Largo [m] Diámetro 

600 63 1,1 
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9.2.4 Equipos Tratamiento de Residuos 
 

Ciclones 

 
Balance de masa: 
Para realizar el balance de los ciclones es importante conocer la eficiencia de estos, para obtener este 
valor es necesario realizar el dimensionamiento de los equipos. La eficiencia total obtenida es 99,99%, 
esto quiere decir que se logra captar el 99,99% de las emisiones totales, llegando a la atmósfera solo 
un 0,01%. 
Según la corriente gaseosa proveniente del reactor principal, kiln, a los ciclones llega un flujo 
equivalente a 3.285.407 [ton/año]. Por lo tanto: 
 

3.285.407 ∙ 0,01 = 398 [
ton

año
]         (𝐸𝑐. 9.2.4.1) 

 

3.285.407 − 398 = 3.285.009 [
ton

año
]      (𝐸𝑐. 9.2.4.2) 

 
 
Es decir 398 toneladas al año de corriente gaseosa salen al ambiente, y 3.285.009 ton al año son 
enviadas a las torres de absorción para la obtención de ácido sulfúrico.  
 
Dimensionamiento: 
El dimensionamiento de los ciclones se realiza de acuerdo al desarrollo de Stairmand [14], el cual se 
basa en el diseño de dos ciclones estándar. En este caso particular se busca obtener ciclones de alta 
eficiencia, por lo tanto, se utiliza este modelo. Tras obtener la relación entre el ciclón estándar y el 
que se busca diseñar, se utiliza la curva de eficiencia, transformando el ciclón estándar en el nuevo 
ciclón. La ecuación utilizada es la Ec.9.2.4.3 y la curva para definir los valores es la Figura 27 [51]. 
 

𝑑2 = 𝑑1 [(
𝐷𝑐2

𝐷𝑐1
)

3

∙
𝑄1

𝑄2
∙

∆𝜌1

∆𝜌2
∙

𝜇2

𝜇1
]

1
2

      (𝐸𝑐. 9.2.4.3) 

 

 
Figura 27: Rendimiento del ciclón, de alta eficiencia, según el tamaño de la partícula en condiciones estándar [14]. 
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A través de la Figura 27 y la relación obtenida, se obtiene un escalamiento del ciclón, de la forma 
𝑑2/𝑑1. Con este valor se obtiene la relación tamaño partícula: escalamiento, este dato se busca en la 
curva obteniendo la eficiencia del nuevo ciclón. 
 
Ejemplo de cálculo ciclón: 
El primer supuesto utilizado en el diseño de los ciclones es un tamaño promedio de partículas, donde 
se considera 25 μm [52]. Luego, se obtiene de la literatura una densidad de partículas para el cemento 
a altas temperaturas, equivalente a 850 Kg/m3 [53]. Por otro lado, se toma como supuesto que la 
temperatura de entrada al primer ciclón es igual a la temperatura del proceso en el reactor, 1500℃. 
Para los demás ciclones se considera una pequeña baja en la temperatura, siendo este otro supuesto 
a considerar.  
 
Según la corriente gaseosa de salida del reactor kiln, la cual contiene distintos elementos, tales como 
carbón, ceniza, agua, nitrógeno, dióxido de carbono, entre otros detallados previamente en sector de 
reactor de anexos, se calcula el flujo másico total, la suma de cada flujo por elemento, equivalente a 
3.285.407 ton/año. Además, se calcula el porcentaje de cada uno de estos elementos en el total de 
la corriente gaseosa. También, se obtiene la viscosidad según literatura [37]. Es importante destacar 
que de algunos de los elementos no se pudo encontrar el valor por literatura, es por estos que fueron 
calculados [38], los restantes fueron obtenidos mediante similitud con otros. De los datos obtenidos 
se calcula una viscosidad promedio según el porcentaje de cada gas. De acuerdo a las referencias 
revisadas este valor puede ser considerado similar a la viscosidad de los gases que se encuentren en 
mayor proporción, estos son el dióxido de carbono y nitrógeno, pero no es algo correcto a considerar, 
puesto que se calcula y se obtiene una variación equivalente a un 5% en relación al promedio real 
obtenido. Este delta parece ser poco, pero afecta en la eficiencia del ciclón, variando de un 92% a un 
91%, siendo significativo, puesto que se emitirían 302 mil toneladas anuales extra en el primer ciclón.  
Por otro lado, con el flujo másico de la corriente del kiln y la densidad, se obtiene el flujo volumétrico, 
y luego el área del ducto de entrada del ciclón. Mediante el área se obtiene el diámetro del ducto y 
este se compara con el valor estándar del ciclón. Si el valor es similar es correcto, si fuese mayor se 
divide en la cantidad necesaria de ciclones para obtener el diámetro similar al estándar. En este caso 
particular cada ciclón obtiene un diámetro coherente, por lo que no es necesario trabajar con ciclones 
en paralelo.  
 
Tras la obtención de todos los datos, finalmente se calcula el escalamiento del ciclón: 
 

𝑑2

𝑑1
= [(

0,285

0,203
)

3

∙
0,0619

0,122
∙

2000

850
∙

0,0534

0,018
]

1
2

= 3,14      (𝐸𝑐. 9.2.4.4) 

 
Luego, mediante la 𝐸𝑐. 9.2.4.1.1.4 se tiene la relación de tamaño de partícula: escalamiento: 
 

25
𝜇𝑚

3,14
= 8,0         (𝐸𝑐. 9.2.4.5) 

 
Este valor se busca en la Figura 27, obteniendo la eficiencia del ciclón de 92%.  
 
Este mismo procedimiento se realiza de la misma forma para otros dos ciclones, hasta alcanzar la 
eficiencia final requerida de 99,99%.  
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Figura 28: Relaciones en dimensionamiento ciclón [14]. 

 

Filtro de Mangas 

 
Balance de masa: 
El balance de masa del filtro de mangas se realiza a partir de la corriente gaseosa proveniente del 
enfriador, estimando una eficiencia de un 99,4%. Según esto se obtiene que según la corriente de 
entrada la salida equivale a: 
 

𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 ∙ 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑔𝑎𝑠 = 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 
 
 

42 [
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] ∙ (100 − 99,98)% = 0,85 [

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

 
Dimensionamiento: 
Para el dimensionamiento del filtro de mangas se realiza el siguiente procedimiento [16][44][50][18]: 
Selección de tela: Fibra de Vidrio. Este material se escoge debido a la alta resistencia a temperatura, 
además de sus otras propiedades, como resistencia a la abrasión y acidez. Esto se observa en la Tabla 
44. 
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Tabla 44: Propiedades de los materiales empleados en los filtros de talegas. 

 
 

• Selección en modo de filtrar: Filtración interior 

• Mecanismo de limpieza: Tipo Pulse Jet 

• Velocidad de filtración: 0,036 m/s [Tabla 45] 
 

Tabla 45: Velocidades de filtración para algunas combinaciones de filtros de talegas y telas. 
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Luego, mediante la ecuación de eficiencia de colección, se obtienen diversos parámetros, la cual es 
descrita a continuación: 
 

𝜂 = 100 [1 − (𝑃𝑡𝑝 + ( 𝑃 𝐷0 −  𝑃𝑡𝑝)𝑒−𝑎𝑊 +  𝑃𝑡𝑚𝑝)]      (𝐸𝑐. 9.2.4.6) 

 
Las variables de la  𝐸𝑐. 9.2.4.5 se calculan en el siguiente enunciado: 
 

𝑃𝑡𝑝 = 𝑏 ∙ 𝑉𝑐         (𝐸𝑐. 9.2.4.7) 

 

𝑃𝑡𝑚𝑝 =
𝑑

𝐶𝑝
         (𝐸𝑐. 9.2.4.8) 

 

𝑊 = 𝐶𝑝 ∙θ ∙ 𝑉    (𝐸𝑐. 9.2.4.9) 

 
Luego, se calcula la caída de presión: 
 

∆𝑃 = ∆𝑃𝑓 + ∆𝑃𝑝      (𝐸𝑐. 9.2.4.10) 

 
∆𝑃𝑓 = 𝐾1 ∙ 𝑉       (𝐸𝑐. 9.2.4.11) 

 

∆𝑃𝑝 =θ ∙ 𝑉2 ∙ 𝐾𝑝 ∙ 𝐶𝑝       (𝐸𝑐. 9.2.4.13) 

 
Posteriormente, se obtiene el caudal de la corriente, mediante el caudal del material particulado y la 
corriente gaseosas, equivalente a 0,3003 𝑚3/𝑠, y con este dato se calcula el área neta de filtración 
del filtro de mangas: 
 

𝐴𝑛𝑓 =
𝑄

𝑉
      (𝐸𝑐. 9.2.4.14) 

 
Finalmente, mediante datos obtenido de literatura, diámetro de 0,127 𝑚 y largo de la manga 
equivalente a 2,4 𝑚, se calcula el área por manga y el número de mangas: 
 

𝐴𝑚 = 𝐷 ∙ 𝐿 ∙ 𝜋        (𝐸𝑐. 9.2.4.15) 
 

𝑁° 𝑀𝑎𝑛𝑔𝑎𝑠 =
𝐴𝑛𝑓

𝐴𝑚
       (𝐸𝑐. 9.2.4.16) 
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Anexo 10: Balance de energía. 
 

Pre-Calentador 
Para el balance de energía se utilizó la ecuación típica de calor mostrada en la ecuación 10.1 que 
permite calcular el calor cedido o absorbido por un cambio de temperatura. 
 

𝑄 = 𝑚 ∙ 𝐶𝑝 ∙ ∆𝑇          (𝐸𝑐. 10.1) 

 
Se supuso que no existen pérdidas de calor en el pre-calentador. Por lo tanto, el calor cedido por el 
gas es igual al absorbido por las partículas. Por lo tanto, se cumple la ecuación 10.2 para cada etapa i. 
 

𝑚𝑝,𝑖 ∙ 𝐶𝑝𝑝
∙ (𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑝,𝑖 − 𝑇𝑖𝑛,𝑝,𝑖) = 𝑚𝑔 ∙ 𝐶𝑝𝑔

∙ (𝑇𝑖𝑛,𝑔,𝑖 − 𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑔,𝑖)            (𝐸𝑐. 10.2) 

 
Por otro lado, se consideró una temperatura de salida de las partículas considerando el promedio de 
temperaturas experimentales equivalente a 750°C [12]. Para el cálculo de calor específico de las 
partículas se ponderó, según la composición de la harina, los calores específicos de la marga, caliza y 
escoria como se muestra en la Tabla 46. 
 

Tabla 46: Calor específico de los materiales en la harina y el calor específico de la harina. 

Material  Proporción  Capacidad calorífica [J/kg/K]  Referencia  

Escoria 10% 700 [54] 

Marga 55% 1.140 [55] 

Caliza 35% 973 [56] 

Harina   1.038   

 
Para conocer la temperatura de salida del gas se realizó el balance de energía global del pre-calentador 
utilizando los datos de la Tabla 47.  
 

Tabla 47: Datos para el balance de energía. 

  Valor Referencia 

Temperatura entrada gas [K] 1.223 [57] 

Temperatura de entrada de partículas [K] 298   

Temperatura de salida de partículas [K] 1.023 [58] 

Capacidad calorífica de partículas [J/kg/K] 1.038  
Capacidad calorífica del gas [J/kg/K] 1.071 [59] 

Flujo másico de partículas [kg/h] 300.350  

Flujo másico de gas [kg/h] 256.044  

 
Con lo anterior se obtuvo la temperatura de salida del gas: 

𝑇𝑜𝑢𝑡,𝑔 = 399 𝐾 = 126°𝐶 
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Con esto, y utilizando la herramienta solver de Excel, se encontraron las temperaturas para cada etapa. 
Los resultados se muestran en la Tabla 48 y la Figura 29. 

Tabla 48: Resultados del balance de energía para cada etapa. 

 Partículas Gas 

𝑻𝒊𝒏 [𝑲] 𝑻𝒐𝒖𝒕 [𝑲] 𝑻𝒊𝒏[𝑲] 𝑻𝒐𝒖𝒕 [𝑲] 

Ciclón 1 298 479 600 393 

Ciclón 2 479 660 808 600 

Ciclón 3 660 840 1.015 808 

Ciclón 4 840 1.023 1.223 1.015 

 

 
Figura 29: Perfil de temperaturas en el precalentador. 

 
Se observa en la Figura 29 la variación de la temperatura de las partículas y del gas en el precalentador, 
siendo siempre la temperatura del gas mayor a la de las partículas, sin embargo, no se consideró la 
pérdida de calor del equipo, por lo que la temperatura de las partículas podría ser considerablemente 
menor si no se trabaja con ciclones de alta resistencia térmica. 
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Anexo 11: Equipos de catálogos. 
 

Silos 
Para el dimensionamiento de los silos por catálogos se tomó como referencia las dimensiones 

mostradas en la Tabla 49: 

Tabla 49: Tamaño para mezclado en continuo y silos de almacenamiento [60]. 

 

Por lo tanto, realizando una proporción lineal simple, se obtienen las dimensiones mostradas en la 

Tabla 50 para cada silo: 

Tabla 50: Dimensionamiento para silos del proceso. 

 Capacidad  [𝒕𝒐𝒏/𝒅í𝒂] Volumen [𝒎𝟑] 

Silo 1 7208,4 32 

Silo 2 2661,52 11,82 

 

Molino 2 
 
El molino 2 se dimensionó para el flujo de salida del enfriador. Se utilizó una proporción lineal simple 
con el dimensionamiento del molino 1, es decir, como el flujo de alimentación al molino 1 es de 
586.926 [ton/año] se obtiene un diámetro de 1,47 [m], entonces para un flujo de alimentación de 
971.456,57 [ton/año] el diámetro sería de 2,43 [m].  
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Nomenclatura 

 
Chancado 
 

Tabla 51: Nomenclatura para equipo de chancado. 

Simbología Significado Unidades 
de  
medida 

𝐹100 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒 𝑚í𝑛𝑖𝑚𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑎𝑚𝑖𝑧 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑗𝑎 𝑝𝑎𝑠𝑎𝑟 100% 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠  
𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑖𝑡𝑜. 

[𝑐𝑚] 

𝐹80 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑎𝑚𝑖𝑧 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑗𝑎 𝑝𝑎𝑠𝑎𝑟 80% 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎  
𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑖𝑡𝑜. 

[𝑐𝑚] 

𝑃100 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒 𝑚í𝑛𝑖𝑚𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑎𝑚𝑖𝑧 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑗𝑎 𝑝𝑎𝑠𝑎𝑟 100% 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 
 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑖𝑡𝑜. 

[𝑐𝑚] 

𝑃80 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑎𝑚𝑖𝑧 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑗𝑎 𝑝𝑎𝑠𝑎𝑟 80% 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒𝑙  
𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑖𝑡𝑜. 

[𝑐𝑚] 

𝑑50𝑐 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑞𝑢𝑒 𝑡𝑖𝑒𝑛𝑒 𝑢𝑛 50% 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑏𝑎𝑏𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠 𝑑𝑒  
𝑝𝑎𝑠𝑎𝑟 𝑜 𝑛𝑜 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑣é𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙 ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[𝑚𝑚] 

𝛼 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑢𝑟𝑣𝑎 𝑑𝑒 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 [−] 
𝐺𝑠𝑖 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑖 

[
𝑡𝑜𝑛

𝑑í𝑎
] 

𝐹𝑢𝑖(𝑥𝑖) 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑑𝑎 𝑏𝑎𝑗𝑜 𝑒𝑙 𝑡𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑥𝑖  [%] 
𝑓𝑖(𝑥𝑖) 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛𝑖𝑑𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒 𝑥𝑖  𝑦 𝑥𝑖+1 [%] 

𝐶 𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑏á𝑠𝑖𝑐𝑎 [𝑡
/ℎ/𝑚2] 

𝑃 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎 [−] 
𝐾 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑜𝑟 𝑒𝑙 𝑝𝑜𝑟𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑐𝑜𝑛 

 𝑡𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑚𝑒𝑛𝑜𝑟 𝑎 𝑙𝑎 𝑚𝑖𝑡𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 
[−] 

𝐹 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎  
𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎 

[−] 

𝐻 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 ℎ𝑢𝑚𝑒𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑙𝑎 
 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎 

[−] 

𝐸 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒𝑙  
ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[−] 

𝐵 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑜𝑟𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒 𝑐𝑜𝑛  
𝑠𝑜𝑏𝑟𝑒𝑡𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 

[−] 

𝑂 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑜𝑟𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒 𝑑𝑒 á𝑟𝑒𝑎  
𝑎𝑏𝑖𝑒𝑟𝑡𝑎 𝑑𝑒𝑙 ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[−] 

𝑆 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 
 𝑑𝑒𝑙 ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[−] 

𝐷 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑛ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑎𝑛𝑑𝑒𝑗𝑎𝑠  
𝑒𝑛 𝑒𝑙 ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[−] 

𝑇 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒𝑛 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑖𝑛𝑐𝑙𝑖𝑛𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙  
ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 

[−] 

𝑊 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑏𝑒𝑟𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙  [−] 



 

Taller Diseño de Procesos 
IQ5701-1 

 

 

60 

 

ℎ𝑎𝑟𝑛𝑒𝑟𝑜 
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Molino 
 

Tabla 52: Nomenclatura para molino. 

Simbología Significado Unidades 
de  
medida 

𝐹80 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒𝑙 80% 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 [𝜇𝑚] 
𝑃80 𝑇𝑎𝑚𝑎ñ𝑜 𝑑𝑒𝑙 80% 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 [𝜇𝑚] 
𝑅𝐷 𝑅𝑒𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 [−] 
𝑊𝑖 Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜  [𝐾𝑊ℎ/𝑡𝑐] 

𝐹𝑖  𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 [−] 
𝐶 𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑒𝑛𝑑𝑎 [𝑡𝑐/ℎ] 
𝑉𝑝 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑛𝑜 𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎𝑑𝑜 𝑝𝑜𝑟 𝑏𝑜𝑙𝑎𝑠 [−] 

𝐶𝑠 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑣𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑐𝑟í𝑡𝑖𝑐𝑎 𝑎 𝑢𝑠𝑎𝑟 [−] 
𝐾𝑏 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑜𝑟𝑐𝑖ó𝑛 𝑞𝑢𝑒 𝑑𝑒𝑝𝑒𝑛𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑡𝑖𝑝𝑜 

 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑒𝑛𝑑𝑎 𝑦 𝑑𝑒 𝑡𝑖𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑠𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 
[−] 

𝐵 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑜𝑙𝑎𝑠 [𝑖𝑛] 
𝑆𝑔 𝐺𝑟𝑎𝑣𝑒𝑑𝑎𝑑 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑎 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑟 [−] 

𝑊𝑖 Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜 [𝐾𝑊ℎ/𝑡𝑐] 

𝐷 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑛𝑜  [𝑓𝑡] 
 

 

 

Intercambiador de calor 
 

Tabla 53: Nomenclatura para intercambiador de calor 

Simbología Significado Unidades 
de medida 

𝑚𝑔 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 
[
𝑘𝑔

ℎ
] 

𝑚𝑝 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 
[
𝑘𝑔

ℎ
] 

𝑣 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 [𝑚3/ℎ] 
𝑣⃗ 𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 [𝑚/𝑠] 
𝐴 Á𝑟𝑒𝑎  [𝑚2] 

𝑑  𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 [𝜇𝑚] 
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𝐷𝑐  𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑐𝑙ó𝑛 [𝑚] 
𝑄 𝐶𝑎𝑢𝑑𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 [𝑚3/ℎ] 
∆𝜌 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 [𝑘𝑔/𝑚3] 
𝜇  𝑉𝑖𝑠𝑐𝑜𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 [𝑐𝑝] 
𝐶𝑝 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 [𝐽/𝑘𝑔/𝑘] 

 

Subíndices 

Simbología Significado 

𝐶 𝐶𝑖𝑐𝑙ó𝑛 
𝐷 𝑃𝑜𝑙𝑣𝑜 
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Reactor 
 

Tabla 54: Nomenclatura reactor 

Simbología Significado Unidades 
de medida 

𝐹𝑚𝑖  𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑖𝑛𝑒𝑟𝑎𝑙. 𝐶𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎, 𝑚𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑦 𝑒𝑠𝑐𝑜𝑟𝑖𝑎 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑥𝑚𝑖  𝐶𝑜𝑚𝑝𝑜𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑖𝑛𝑒𝑟𝑎𝑙 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑝𝑜𝑠𝑡 𝑝𝑟𝑖𝑚𝑒𝑟𝑎 𝑝é𝑟𝑑𝑖𝑑𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑖𝑔𝑛𝑖𝑐𝑖ó𝑛 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝐿𝑂𝐼 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑝é𝑟𝑑𝑖𝑑𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑖𝑔𝑛𝑖𝑐𝑖ó𝑛 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑐𝑜𝑚𝑝 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑝𝑜𝑟 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑞𝑢í𝑚𝑖𝑐𝑜 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑟𝑒𝑠𝑡𝑜 Flujo que no se va a Clinker 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑃𝑟𝑜𝑝𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 𝑃𝑟𝑜𝑝𝑜𝑟𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑞𝑢𝑒 𝑠𝑒 𝑣𝑢𝑒𝑙𝑣𝑒  
𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 

[−] 

𝑃𝑎 𝐶𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 𝑃𝑟𝑜𝑝𝑜𝑟𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑙 𝑞𝑢𝑒 𝑣𝑎  
ℎ𝑎𝑐𝑖𝑎 𝑒𝑙 𝐶𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 

[−] 

𝐹𝑟𝑥𝑛 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑞𝑢𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑟𝑜𝑛 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑅 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑢𝑛𝑖𝑣𝑒𝑟𝑠𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 
[

𝑗

°𝑘 𝑚𝑜𝑙
] 

𝐴 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑓𝑟𝑒𝑐𝑢𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 
[

1

ℎ𝑟
] 

𝐸 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎𝑐𝑖ó𝑛 
[

𝑘𝑗

°𝑘 𝑘𝑔
] 
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𝑘 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑐𝑖𝑛é𝑡𝑖𝑐𝑎 
[

1

ℎ𝑟
] 

𝑟𝑎 𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 
[
𝑚𝑜𝑙

ℎ𝑟
] 

𝑉 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 [𝑚3] 
𝐹𝐴0 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜 𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 

[
𝑚𝑜𝑙 𝐴

𝑠
] 

x 𝐶𝑜𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 [−] 

𝜌 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 
[
𝑘𝑔

𝑚3
] 

𝑚̇ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑃𝑀 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐶𝐴0 𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜 𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒  
[
𝑚𝑒𝑔𝑎𝑚𝑜𝑙

𝑚3
] 

𝜃 𝑆𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑  [−] 
𝜏 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎  [𝑚𝑖𝑛] 
𝐿 𝐿𝑎𝑟𝑔𝑜  [𝑚] 
𝐷 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜  [𝑚] 
𝑆 𝑃𝑒𝑛𝑑𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 [° ] 
𝑁 𝑅𝑃𝑀 [𝑅𝑃𝑀] 
𝐺 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑜𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎  

 
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎  
 

[
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑑𝑝 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [m] 
 

Enfriador 
 

Tabla 55: Nomenclatura enfriador 

Simbología Significado Unidades de 
medida 

𝐹𝑐𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝐶𝑙𝑖𝑛𝑘𝑒𝑟  
 

[
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡𝑖𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜  
[

𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝐹𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠𝑒𝑠 
 

[
𝑡𝑜𝑛

𝑎ñ𝑜
] 

𝑉 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 [𝑚3] 

𝑟 𝑅𝑎𝑑𝑖𝑜 [𝑚] 
𝐿 𝐿𝑎𝑟𝑔𝑜 [𝑚] 
𝑛 𝑁ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 [−] 
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Ciclones 
 

Tabla 56: Nomenclatura ciclones 

Simbología Significado Unidades 
de 
medida 

𝑑1 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑎 𝑠𝑒𝑟 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎𝑠 𝑒𝑛  
𝑐𝑜𝑛𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑒𝑠𝑡á𝑛𝑑𝑎𝑟, 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑎. 

[𝑚] 

𝑑2 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑎 𝑠𝑒𝑟 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎𝑠 𝑒𝑛 𝑒𝑙 
 𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜, 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑚𝑖𝑠𝑚𝑎 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑑1 

[𝑚] 

𝐷𝑐1 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑐𝑙ó𝑛 𝑒𝑠𝑡á𝑛𝑑𝑎𝑟, 8 𝑝𝑢𝑙𝑔𝑎𝑑𝑎𝑠 = 203 𝑚𝑚 [𝑚𝑚] 
𝐷𝑐2 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑐𝑖𝑐𝑙ó𝑛 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜, 𝑚𝑚 [𝑚𝑚] 

𝑄1 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑒𝑠𝑡á𝑛𝑑𝑎𝑟 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑐𝑖𝑐𝑙ó𝑛 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑡𝑎 𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎
= 223 [

𝑚3

ℎ
] 

𝑄2 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑐𝑙ó𝑛 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑎 𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑎𝑟 =  223 
[
𝑚3

ℎ
] 

∆𝜌1 𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 − 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑒𝑠𝑡á𝑛𝑑𝑎𝑟 =  2000 
[
𝐾𝑔

𝑚3
] 

∆𝜌2 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜 
[
𝐾𝑔

𝑚3
] 

𝜇1 𝑉𝑖𝑠𝑐𝑜𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 (𝑎𝑖𝑟𝑒 𝑎 1 𝑎𝑡𝑚, 20º𝐶) =  0.018  [𝑚𝑁
𝑠

𝑚2
] 

𝜇2 𝑉𝑖𝑠𝑐𝑜𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜,  [𝑚𝑁
𝑠

𝑚2
] 

 
 
Filtro de mangas 
 

Tabla 57: Nomenclatura filtro de mangas 

Simbología Significado Unidades de 
medida 

𝑃𝑡𝑝 𝑃𝑒𝑛𝑒𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑏𝑖𝑑𝑎 𝑎 𝑙𝑜𝑠 𝑝𝑜𝑟𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑎𝑝𝑎 𝑑𝑒  
𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 

[−] 

𝑃𝑡𝑜 𝑃𝑒𝑛𝑒𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑣é𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑒𝑙𝑎 𝑖𝑛𝑚𝑒𝑑𝑖𝑎𝑡𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑒  
𝑑𝑒𝑠𝑝𝑢é𝑠 𝑑𝑒 ℎ𝑎𝑏𝑒𝑟 𝑠𝑖𝑑𝑜 𝑙𝑖𝑚𝑝𝑖𝑎𝑑𝑎. 

[−] 

𝑃𝑡𝑚𝑝 𝑃𝑒𝑛𝑒𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑏𝑖𝑑𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑚𝑜𝑟𝑓𝑜𝑙𝑜𝑔í𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [−] 

𝑎 𝐷𝑒𝑐𝑎𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑝𝑒𝑛𝑒𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑐𝑎𝑝𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [−] 
𝑊 𝐷𝑒𝑐𝑎𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑛𝑜 𝑟𝑒𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 𝐾𝑔/𝑚2 

𝑏, 𝑐, 𝑑 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑒𝑚𝑝í𝑟𝑖𝑐𝑎𝑠 [−] 
𝐶𝑝 𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [−] 

𝑉 𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 [
𝑚

𝑠
] 

θ 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 [s] 
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∆𝑃 𝐶𝑎í𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 [ 𝑚𝑚 𝐻2𝑂] 
∆𝑃𝑓 𝐶𝑎í𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑣é𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑒𝑙𝑎 [ 𝑚𝑚 𝐻2𝑂] 

∆𝑃𝑝 𝐶𝑎í𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑣é𝑠 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑎𝑝𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [ 𝑚𝑚 𝐻2𝑂] 

𝐾1 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 [−] 
𝐾𝑝 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒𝑏𝑖𝑑𝑜 𝑎 𝑙𝑎 𝑐𝑎𝑝𝑎 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [𝑚𝑚 𝐻20

𝑠

𝑚
] 

𝑄 𝐶𝑎𝑢𝑑𝑎𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 
[
𝑚3

𝑠
] 

𝐴𝑛𝑓 Á𝑟𝑒𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 [𝑚2] 

𝐴𝑚 Á𝑟𝑒𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑚𝑎𝑛𝑔𝑎 [𝑚2] 

𝐷 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑎𝑛𝑔𝑎 [𝑚] 
𝐿 𝐿𝑎𝑟𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑎𝑛𝑔𝑎 [𝑚] 
𝜋 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑃𝑖, 3,14 [−] 

 


