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irTROD'JCCIOi:

Los esfuerzos realizados durante el últico cuarto de siglo para la 
puesta a punto de procedimientos de reducción directa (RD) comercialmente 
aceptables constituyen probablemente una reactivación de los realizados en el 
Eismc sentido hace ahora aproximadamente dos siglos. Aunque en la antigüedad 
la producción de hierro y acero se basaba en la reducción *el óxido de hierre 
a temperaturas inferiores al punto de fusión del hierro y de los metales de la 
ganga, los procedimientos iniciales de reducción en estado sólido no tuvieron 
ninguna repercusión significativa en la industria siderúrgica, debido funda­
mentalmente a los progresos realizados en el proceso de alto horno. Algunas 
de las causas fundamentales del nuevo interés registrado durante los últimos 
años por el proceso de reducción directa son: la dependencia del alto homo
del empleo exclusivo de coque metalúrgico, la escasez de carbón coquizable de 
buena calidad y el creciente coste de la coquificación; la existencia de otros 
reductores en numerosos países, los problemas cada vez mayores planteados por 
los residuos de la chatarra, unidos a las veleidades de su mercado, que han 
hecho que se intensifique la búsqueda de otros materiales de fusión, así como 
las necesidades de instalar plantas de menor capacidad que se adapt.-n a las 
necesidades específicas de los mercados y recursos de un gran número de países.

El téxmino reducción directa se ha venido utilizando generalmente para 
designar a todos los procedimientos de producción de ' ierro distintos al 
proceso de alto homo, independientemente del tipo y naturaleza del producto.
En algunos de dichos procedimientos se produce hierro (en estado fundido o 
sólido) para la fabricación de acero, mientras que otros permiten realizar un 
tratamiento previo de las materias primas y los desechos que contienen hierro. 
Los productos así obtenidos se utilizan como material de alimentación para 
fundiciones. Ho obstante, a efectos del presente informe se tendrán en cuenta 
tan sólo los procedimientos de RD que han alcanzado la fase de importancia 
comercial para la obtención de un producto sólido altamente metalizable 
-denominado hierro directamente reducido (EDR)- que se utiliza como material 
de fusión en los hornos de arco eléctrico.

Cabe mencionar que, aunque existe u a gran profusión de información publi­
cada en lo que respecta a tecnología, diagramas de proceso (flov sheet), 
requisitos de energía y descripció’” del equipo utilizado en los diversos proce­
dimientos de RD (1 a 65), la información relativa a aspectos ambientales ez 

escasa. Los detalles referentes a contaminación y su control, contenidos er



ei presente informe, han sido obtenidos ex profeso, en su mayoría de provee­
dores =e procesos c de las propias plantas (6? a 75), por lo que quisiéramos 
agradecerles a todos ellos la cooperación brindada a este respecto.

PROCEDIKEEKTOS DE 53 DE IMPORTANCIA COMERCIAL

Los procedimientos de HD que han recibido aplicación industrial aparecen 
reflejados en el cuadro i agrupados en dos categorías, según el tipo de 
reductor utilizado. En el cuadro se indica el tipo de unidad de reducción 
así como una lista de instalaciones industriales de cada procedimiento. En el 
anexo I se describen brevemente los distintos procedimientos, mientras que en 
la figura 1 aparecen sus respectivas instalaciones en diversas partes del 
mundo. Los diagramas de proceso (flcw sheets) de los distintos procedimientos 
se hallen iepresentados en las figuras 2 a 10.

Procedimientos de reductor gaseoso

Tal l uno puede apreciarse en el cuadro 1, existen seis procedimientos de 
reductor gaseoso de importancia comercial: FIOR, HIB, RyL, Midrex y Purofer.
Ft ellos se emplean tres tipos di.¿intos de unidad de reducción: retorta,
horno de cuba y lecho fluidizado. El horno de cuba se utiliza en tres 
procesos: Anaco, Midrex y Purofer. El procedimiento EyL -el primero moderno
de HD y el único que usa reactores de lecho estático- ha anunciado reciente­
mente la puesta a punto de un nuevo proceso, RyL III, consistente en un proce­
dimiento de hornc de cuba con empleo de las ventajas que ofrece la eficacia 
inherente del flujo contra corriente del lecho móvil. Así pues, dentro de 
poco, los procedimientos de reductor gaseoso podrían estar integrados por 
hornos ¿e cuba y unidades de lecho fluidizado.

Los hornos de cuba y las retortas utilizan mineral de hierro calibrado y/o 
nodulos (pellets) como material de alimentación mientras que los procedimientos 
de lecho fluidizado emplean finos o concentrados de mineral natural. Por lo 
tanto, por lo que respecta a la alimentación de óxido, los procedimientos de 
lecho fluidizado permiten utilizar un material más barato. Por otra parte, 
mientras los hornos de cuba producen HDR en estado frío o caliente que puede 
utilizarse directamente como material de fusión, el producto obtenido en los 
reactores de lecho fluidizado tiene necesariamente que ser briqueteado antes de 
su empleo. En todos estos procedimientos se utiliza gas natural reformado 
como reductor. Como agente reformante se utiliza vapor o gas de la parte 
superior reciclado.



Ai examinar las actividades industriales se pone de manifiesto que, en 
la actualidad, el Mi creí es el procedimiento de horno de cuba más implantado. 
Las unidades industriales que emplean procedimientos Armcc y Furcfer nc se 
hallan en funcionamiento en estos momentos. El procedimiento de retorta EyL 
ha encontrado una amplia aplicación. Las primeras unidades industriales de 
cada uno de los dos procedimientos de lecho fluídizade, EIE y FIOE, ya han 
sido construidas pero hasta hace poco se encontraban todavía en fase de 
modificación.

Procedimientos de reductor sólido

Si bien es cierto que los procedimientos Hoeganaes y Werberg se han 
venido utilizando industrialmente desde hace 70 y 30 afios respectivamente no 
han sido incluidos en el presente informe debido a no haberse construido 
instalaciones nuevas de dichos procedimientos desde hace ya bastante tiempo. 
Cabe señalar que la mayoría de procedimientos modernos de reductor sólido 
enplean hornos rotativos como unidad de reducción. De éstos el SL/RN y el 
CODIR se hallan en operación industrial.

El procedimiento ACCAR fue probado durante un período muy corto en la 
Sudbury Metals Company de Canadá en 1976, pero desde entonces la planta ha 
dejado de funcionar. Esta se basaba en la utilización de gas natural en un 
horno rotativo, instalado inicialxente para el enpleo de carbón.

El procedimiento Kinglor Meter, e1- el que se emplean retortas, funcionó 
industrialmente en una planta de /talla durante un plazo muy breve antes de 
que ésta fuese cerrada. Se ha informado de que otra planta que utiliza dicho 
procedimiento ha sido instalada recientemente en Binnania. Un procedimiento 
semejante, ideado en España por Echevarría, tuvo una corta vida industrial de 
aproximadamente 7 años, antes del cierre de la instalación en 1965*

Procedimientos de reciente aparición

Además de los indicados en el cuadro 1, existen algunos procedimientos 
más que podrían prestarse p una aplicación industrial, por lo que tal vez sea 
interesante mencionarlos brevemente. Entre ellos se encuentran los siguientes

Procedimientos de reductor 
______ gaseoso__________

Procedimientos de reductor 
sólido

KyL III 
NSC

ACCAR
DRC



Dichos procedimientos también se hallan descritos en el anexo 1. Los 
dos procedimientos de reductor gaseoso, EyL III v HSC, utilizan homo de cuba 
y alta presión superior. Hasta ahora nc se tiene noticia de que se halle en 
construcción ninguna planta que utilice dichos procedimientos.

Se r* informado que el procedimiento EyL fue ensayado en Monterrey, 
mediante modificación de una unidad de EyL convencional (2K). En el nuevo 
procedimiento EyL III, la unidad convencional de cuatro reactores EyL I es 
sustituida por un reactor de cuba único de doble zona. La parte superior del 
reactor de cuba es la zona de reducción y la parte inferior la zona de 
enfriamiento/carburización. Ambas se hallan separadas por u*¿a zona isobárxca.
La cuba opera a alta presión (1* avm y más). El gas de la parte superior es 
reciclado a la zona de reducción.

El procedimiento HSC, originario de la Hippon Steel Corporation, ha sido
ensayado en la planta de prueba de la compañía de Hirohata, que en estos
momentos se halla cerrada. En dicho procedimiento el gas de reducción se
obtiene mediante reformado de gas natural por medio de vapor. Tras la limpieza,
enfriamiento y retirada de COg del gas superior, éste es reciclado al homo de
cuba después de ser recalentado. La cuba opera con una presión superior de '< kg 

2por cm g. En la planta piloto ¡te enfriaba el producto en una cámara aislada; 
para instalaciones industriales se ha propuesto la descarga en caliente de 
los productos.

Ambos procedimientos de reductor sólido recientemente aparecidos, ACCAF. y 
DEC, utilizan un horno rotativo como unidad de reducción. El procedimiento 
ACCAR instalado en la Sudbury Metals se basaba en el empleo de gas natural 
exclusivamente. Una nueva planta (150.000 tons/afio) que utiliza dicho proce­
dimiento para el empleo de carbón no coquizable y aceite pesado (fuel oil) se 
halla actualmente en construcción en la India. El empleo de carbón como 
reductor se ha ensayado en la planta piloto ACCAR de Ni&gara Falls, Canadá.

El procedimiento DRC fue ideado en base a la experiencia obtenida en el 
tratamiento de ilmenita. Una planta experimental con una capacidad de 30.000/
50.000 tons per año fue construida en Roekvood, EE.UU. en 1976. Se ha infor­
mado que una instalación de una capacidad de 75.000 tons por año se halla en 
construcción en Africa dtl Sur.



Dimensiones de las unidades

En ei cuadro I también se indican las dimensiones de las plantas de HD de 
distintos procedimientos. Se observará que ei tamaño de unidad más comúnmente 
adoptado en los procedimientos que utilizan horno de cuba es de aproximadamente 
350.OOOAOC.DOC tons por año de capacidad. La cuba de mayor tamaño en funcio­
namiento o en construcción tiene una capacidad de aproximadamente 60C.900 tons 
por años. El procedimiento Midrex normaliza sus instalaciones según dos 
tamaños, denominados módulos Serie LOO y Serie 600.

El procedimiento HvL habitual utiliza reactores de lecho estático y cuenta 
con cuatro módulos-tipo, denominados A, B, C y D, que corresponden a capacidades 
de producción anuales de 290.000, Ll2,000, 515.000 y 625-000 tons respectiva­
mente, con una metalización del 85?.

Ta s instalaciones de lecho fluidizedo son de distintas capacidades; la 
planta FI0R tiene tina capacidad de LOO.000 tons, mientras que la de la planta 
HIS es de 1 millón de tons/año.

El tamaño de las instalaciones comerciales de procedimientos que utilizan 
hornos rotativos varía considerablemente, ya que sus capacidades oscilan entre
30.000 y LOO.000 tons/año. Ho obstante, la experiencia de funcionamiento de 
instalaciones de capacidades superiores a 150.000 tons/año ha sido muy limitada. 
El procedimiento Kinglor Metor utiliza un módulo-tipo de 20.000 tons/año de 
capacidad.

MATERIAS PRIMAS

Las dos materias primas fundamentales requeridas para los procesos de RD 
son el material de aportación de óxido y el reductor. En los procesos de 
reductor gaseoso se emplea habitualmente gas natural. Aunque es posible 
utilizar gas obtenido a partir de otros combustibles fósiles, en la práctica 
industrial sólo se ha empleado hasta la fecha gas producido a base de fuel oil 
pesado. En los procedimientos de reductor sólido se utilizan diversos tipos 
de carbón. Además, dichos procedimientos requieren dolomita o caliza como 
agente desulfurante.

A continuación se describen las características generales de los mate­
riales de alimentación de óxido y de los reductores utilizados en les 
distintos procesos:



Mat.er5.a1 ge alimentación de óxido de hierre

El material áe aportación de oxide de hierro utilizado er. los procedi­
mientos de El varía considerablemente y su selección depende de las exigencias 
que plantean el tipo de proceso de reducción, las propiedades requeridas para 
incrementar al máximo la eficacia del procedimiento y la calidad necesaria 
para la utilización óptima del producto en las operaciones posteriores de 
producción de acero.

El rendimiento de la reducción en un lecho de cerga móvil o en un lecho 
estático se ve influenciado grandemente por la permeabilidad del mismo, dado 
que una permeabilidad alta favorece el contacto entre gas y sólido. Por lo 
tanto en dichos procedimientos son importantes la distribución de tamaño del 
material de alimentación, la resistencia del material de aporte de óxido a la 
degradación y la decrepitación y su comportamiento físico durante la reducción 
a elevadas temperaturas. Preferentemente, el material de aporte de óxido 
tendría que tener una puiu> de tamaños reducida. So son convenientes cantidades 
elevadas de finos. Debe evitarse la utilización de materiales con tendencia a 
pegarse, formar grumos o hincharse durante la reducción.

En los procedimientos de horno rotativo pueden aceptarse materiales con 
una gama de tamaños más amplia que en los hornos de cuba, ya que las tasas de 
reacción no están influenciadas por la permeabilidad del lecho. No obstante, 
los materiales no deberían generar finos por degradación o decrepitación, que 
saldrían del horno con el gas de chimenea. La tendencia a pegarse o arraci­
marse tiene ur. efecto negativo sobre el funcionamiento del horno de cuba durante 
la aglomeración (accretion).

Para les procesos de lecho íluidizado se requieren finos con una distribu­
ción de tamaños constante y apropiada. No es conveniente un porcentaje alto de 
material muy fino ni una distribución de tamaños reducida. No todos los tipos 
de finos son apropiados para los procedimientos de lechos fluidizados, por 
ejemplo, los finos con tendencia a pegarse y formar grumos durante la reducción 
deberían evitarse.

Desde el punto de vista de la fabricación de acero, es importante la 
composición química del mineral de aporte de óxido. Preferentemente, éste 
debería presentar un alto contenido de Pe (entre un 66 y un 69 por ciento) y 
bajos contenidos de ganga, fósforo, azufre y elementos residuales (Pb, Cu, Zn, 
Cr, Co). El límite de contenido de ganga dependerá de 1.:. proporción de HDF. a 
utilizar. Con una carga en el homo de arco de un 50* de HDR únicamente, la



rel&ción (SiC,. + AlgO^J/Fe puede oscilar entre 0,05 y 0,0?, mientras que para 
una carga elevada de DE (80? c más) la relación debería ser inferior a C,0$.
El contenido de ? debería ser inferior a 0,03?. Los elementos residuales 
raras veces constituyen un problema. Por el contrario, el contenido de S sí 
puede plantear dificultades. Por lo que hace al proceso de RD, el contenido 
tie £ en el material de aportación de óxido debería ser inferior al 0,015? en 
el diagrama de proceso normal Midrex v menor del 0,02? para el diagrama de 
proceso alterno Midrex, para evitar el envenenamiento del catalizador.

Considerando los factores expuestos anteriormente, es evidente que para 
todos los procedimientos de RD que no sean procesos de lecho fluidizado hay 
que utilizar minerales de hierro calibrados de gran riqueza y nodulos (pellets) 
con propiedades físicas y químicas adecuadas. En el cuadro 2 aparecen análisis 
típicos de algunos de los ncdulos y minera? es utilizados en los distintos 
procesos de RD.

A continuación se resumen las principales tendencias de la utilización de 
material de aporte de óxido en los procedimientos industriales de RD:

a) El procedimiento HyL empezó utilizando un 100 por ciento de mineral. 
Más tarde pasó a utilizar un 100 por cien de nodulos y la práctica 
industrial actual se basa en la utilización exclusiva de nodulos.

b) El procedimiento Armeo operó fundamentalmente con nodulos. No obs­
tante, en ciertos períodos, ha habido un empleo limitado de un tipo 
de mineral de hierro calibrado.

c) El procedimiento Midrex fue ideado para el empleo aj. 100 por cien de 
nódu Inicialmente sólo se aceptaban nodulos de un número limi­
tado de orígenes. En la actualidad, no obstante, el proceso ha 
demostrado poder utilizar diversas proporciones de mineral calibrado 
(del 0 al 100 por ciento) con una amplia gema de tipos de nodulos.
Una parte de finos (3 a 6 mms), que anteriormente eran rechazados 
como desechos en la selección, se aceptan actualmente como material 
de alimentación en ciertas proporciones.

d) El procedimiento Purofer fue utilizado en Brasil con un 100 por cien 
de mineral de hierro y en Irán con un 100 por ciento de nodulos.

e) Los procedimientos de lecho fluidizado sólo han empleado hasta la 
fecha finos de mineral venezolanos.

f) Las instalaciones de homo rotativo (SL/RN y rrA IR) utilizan general­
mente mineral calibrado. La planta SL/RN también ha empleado 
nódulos y concentrado de magnitita titanífera.

La selección de un material de alimentación para un proceso determinado 
tiene que estar supeditada a la realización de ensayos apropiados, inicial­
mente en el laboratorio y posteriormente durante el funcionamiento real. Por 
regla general son los proveedores del procedimiento los que llevan a cabo los
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ensayos. Nc obstante, para los procesos de homo rotativo la planta de prueba 
instalada por el Gobierno de la India en Paioncha, Kc .n.igudem, con la asis­
tencia de la OIíIDI y el PRUT, ofrece la posibilidad de realizar ensayo- de 
materias primas en gran escala con objeto de determinar su conveniencia.

Las estipulaciones planteadas general"ente por diversos procesos en 
relación a las características del material de aporte de óxido figurar, resu­
midas en el cuadre 3.

Reductor

Gas natural: En los procesos de redactor gaseoso se utiliza fundamental­
mente gas natural como reductor. Hasta ahora sólo ha habido una instalación 
en todo el mundo, Cosigua en Brasil, que haya funcionado con aceite pesado 
gasificado, pero en la actualidad ésta ha dejado de funcionar.

El gas natural tiene que ser reformado para producir el gas de reducción 
requerido para el proceso. La técnica de reformado y el equipo utilizado varían 
de un procedimiento a otro. Según la técnica de reformado, los procesos de 
reductor gaseoso pueden clasificarse de la forma siguiente:

a) Procedimientos que utilizan reformado de vapor - HyL, Armeo, EEB,
FIOR y HSC.

b) Procedimientos que emplean reformado de gas superior - Jlidrex y 
Purover.

Todos los procedimientos de reformado utilizan un catalizador. Tanto los 
procedimientos de reformado de vapor como los de reformado de gas superior 
(Midrex) utilizan un catalizador a base de níquel. Según la técnica de refor­
mado utilizada, los procesos estipulan los límites del contendió de azufre en 
el gas natural, porque el azufre envenena el catalizador. Otros componentes 
indeseables del gas natural son el CO^ y el nitrógeno. Las características 
especificadas por algunos procedimientos de RD en cuanto a la calidad del gas 
natural anarecen en el cuadro i.

Carbón: El carbón se utiliza como reductor en los procesos de reductor
sólido. La idoneidad del carbón se juzga por su reactividad, contenido de 
ceniza, temperatura de fusión de la ceniza e índice de hinchamiento. Las 
instalaciones SL/RK funcionan con carbones sub-bituminosos, con excepción de 
la unidad de Nueva Zelandia que utiliza lignito. El procedimiento CODI?. emplea 
antracita como reductor y carbones sub-bituminosos como combustible. Las 
características de los carbones utilizados en las instalaciones de horno rota­
tivo aparecen en el cuadro 5-
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Habida, cuenta át las superiores reservas de carbón (comparadas con las de 
gas natural) j los mayores progresos realizados por les proceses cue utilizan 
reductor gaseóse, se llevan a cabo en la actualidad intentos de utilizar come- 
reductor gas obtenido a partir de carbón. El empleo de gas de horno de coque 
como reductor ha sido ensayado en plantas piloto. La puesta a punto y la acep­
tación comercial de estas técnicas dependerá en gran parte ce los costos rela­
tivos del gas natural y del gas obtenido a partir de carbón.

REKDS-UERTG EK PLANTA Y PRODUCTOS

La experiencia industrial demuestra que, al trabajar con un nuevo proceso, 
se requieren considerables esfuerzos para lograr una producción constante con 
la calidad de producto y el rendimiento deseados, asimilando al mismo tirunpo la 
nueva tecnología. Dichos procesos son, por otra parte, muy sensibles a la 
calidad de los materiales de alimentación. Por ello, los períodos de 
"gestación" de los nuevos proces¡ s han variado según las condiciones locales y 
la experiencia ind' rial de las diversas tecnologías de RD. Las primeras 
plantas de RD que adoptaron nuevas tecnologías tuvieron que realizar, además, 
importantes modificaciones antes de lograr resultados comerciales.

Las instalaciones Midrex han demostrado poder alcanzar la capacidad 
prevista en un plazo de tiempo razonable y en distintos emplazamientos. No 
obstante, no conviene olvidar que hubo que invertir un esfuerzo considerable 
en las primeras instalaciones entes de que éstas alcanzasen el rendimiento 
previsto. La unidad Armro de Houston necesitó más de dos años para llegar 
al 70? de la capacidad proyectada y ulteriormente no ha estado en funciona­
miento. Las instalaciones Purofer operaron durante cortos períodos y no 
pudieron alcanzar las capacidades anuales previstas.

Las plantas HyL de México han demostrado poder producir a las capacidades 
proyectadas, e incluso a capacidades superiores. No se tienen noticias, sin 
embargo, de que este tipo de plantas haya dado resultados semejantes en otras 
partes.

El procedimiento EIB todavía no ha superado sus dificultades a pesar de 
haber transcurrido casi diez años desde el inicio de las operaciones. La 
planta FIOR está mejorando su rendimiento y ha alcanzado un 55? de la capa­
cidad anual de producción.

El rendimiento de las instalaciones de homo rotativo también ha seguido 
una pauta similar a la de las unidades de reductor gaseoso. La planta de



- 13 -

llueve Zelandia alcanzó el nivel de producción previsto en 5 años. La de 
Brasil ha llegado al 85? tras aproximadamente 6 años. La planta de Sudafrica 
opera, según se informa, a un nivel de capacidad del 50?.

La experiencia industrial del procedimiento Einglor Metor ha sido limi­
tada y sus instalaciones nc han funcionado lo suficiente para determinar su 
capacidad de rendimiento.

Las cualidades del producto respecto al grado de metalización y el conte­
nido de carbono están determinadas por la tecnología del proceso. De los 
distintos procesos mencionados anteriormente, el procedimiento ELE produce el 
HDR menos metalizado -un 75? aproximadamente, que no es apropiado para la 
fabricación de acero. Le sigue el procedimiento HyL, que alcanza generalmente 
de un 8? a un 87? de metalización. Todos los demás procesos producen normal­
mente entre un 90 y un 92? de metalización en el producto. EL grado de meta­
lización y contenido de carbono obtenido generalmente por medio de distintos 
procesos se indican en el cuadro 6.

Son necesarias dos formas de energía: gas/carbón y energía eléctrica.
Los requisitos energéticos de los distintos procesos dependen del tipo de 
unidad de reducción utilizada, de la calidad del material de alimentación 
empleado y de la calidad del producto. EL cuadro 6 indica los niveles gene­
rales de consumo de energía de las plantas industriales que aplican los 
distintos procesos.

El consumo de agua de las instalaciones de RD depende de la tecnología 
del proceso y del tipo de equipo empleado así como de las condiciones locales. 
Por un lado, hay plantas como la Armeo de Houston, en las que se emplea un 
sistema de flujo único dada la abundancia de agua. En estos casos el consumo 
de agua es elevado. Por otro, existen instalaciones como la de Qatar, donde 
se utilizan intercambiadores de calor agua/agua para enfriar el agua circu­
lante, en los que las pérdidas del sistema son mínimas.

Los requisitos de agua de los 
en el cuadro 6.

distintos procedimientos aparecen también



REPERCUSIONES AMBIENTALES

Siempre que se instala una planta industrial en una zona verde se 
perturba el equilibrio ecológico de la zona. En general, dicha perturbación 
se denomina contaminación del medio ambiente. La contaminación puede deberse 
a la descarga de materiales de desecho en forma de gases, líquidos o sólidos, 
c a la producción de calor, ruido y olores. También puede ser estética. A 
escala mundial, ha surgido una tendencia a combatir la contaminación industrial 
mediante la formulación de directrices para determinar el nivel permitido de 
contaminantes que puede descargar una industria a sus alrededores.

Aunque hay muc! o material publicado sobre las repercusiones ambientales 
de los procesos convencionales de fabricación de hierro y acero, la magnitud 
y extensión de la contaminación producida por procedí mi entos de RT no se halle 
bien documentada. Ello se debe a que éstos están protegidos por derechos de 
propiedad y a que se aplican predominantemente en países en desarrollo, donde 
las disposiciones de protección ambiental no son estrictas.

En las instalaciones de RD, la contaminación es causada por diversos 
agentes. La contaminación aér°a se debe al polvo producido en el manipulado 
y tratamiento de la materia prima, y a las emisiones de polvo y gases del 
equipo empleado en el proceso. El agua necesaria para enfriar el equipo y 
para los requisitos del proceso está contaminada. Los efluentes descargados 
se hallan contaminados por materias en suspensión. El ruido proveniente del 
funcionamiento de las máquinas y el equipo constituye otra fuente de 
contaminación. El origen, el tipo y la extensión de la contaminación 
producida por una instalación de RD dependen de la tecnología del proceso 
y del equipo utilizados.

Una planta de RD comprende instalaciones para el almacenamiento, prepa­
ración y manipulado del material de aportación de óxido, el almacenamiento, 
la preparación y el manipulado del reductor, así como el manipulado, el 
almacenamiento y la selección del producto. El equipo y las instalaciones 
utilizados varían de una planta a otra, según sea el tipo de material de 
alimentación utilizado, el procedimiento adoptado y la modalidad de utili­
zación del producto. A continuación se describen, para cada una de las 
secciones principales de la planta, aquellos elementos de la tecnología o 
del funcionamiento de una planta de RD susceptibles de ejercer un efecto



adversos sobre el medio ambiente, así como las medidas adoptadas para controlar 
la contaminación. Las fuentes de contaminación de les procesos típicos de RD 
se hallan indicadas en las figuras '*1 a 15.

Emisiones, efluentes y desechos y su tratamiento

Habitualmente, el sistema de almacenamiento, preparación y manipulación 
de material óxido comprende equipo tal como cintas de transporte, depósitos y 
tamices. El tamizado del mineral óxido se realiza principalmente para separar 
las fracciones más finas. En algunos casos, puede abarcar asimismo insta­
laciones de triturado de las bolas de mineral y, más raramente, instalaciones 
de concentración y enriquecimiento. Por consiguiente, el contaminante le 
esta sección es, generalmente, el polvo de óxido. La cantidad de polvo 
producida depende del tipo ; de las características del materias de alimen­
tación y del número de instalaciones de preparación de la planta. El polvo se 
recoge, en la mayoría de los casos, en filtros de saco y, a veces, por medio 
de un sistema de limpieza húmedo. El polvo así recogido no es apto para su 
utilización en la planta de RD y generalmente debe ser vertido.

La fracción más fina de mineral de alimentación de óxido, separada en 
la instalación de tamizado, también debe evacuarse. Cuando las plantas de RD 
se hallen próximas a complejos acereros, dichos finos podrían venderse como 
material de sinterización. En otros casos, tal vez sea necesario vertirlos. 
Recientemente se ha empezado a utilizar “a el procedimiento Midrex una 
parte (3 a 6 mm) de la fracción más fina como material de carga para la cuba. 
Ello reduce el problema del vertido.

En las plantas que utilizan reductor sólido, el equipo empleado para la 
preparación y el manipulado del reductor es semejante al empleado para el 
material óxido. El principal contaminante de esta sección es el polvo y para 
combatirlo se utilizan equipos semejantes a los descritos para el mineral 
de aportación de óxido.

En las instalaciones de reducción gaseosa, la característica común de 
todos los procedimientos es el equipo de reformado de gas. Además de éste 
y según sea la calidad del gas natural, pueden ser necesarias otras instala­
ciones de tratamiento previo, como son, por ejemplo, las de desulfurización.
El gas de escape del reformado (flue gas) es contaminante. No obstante, las 
emisiones de dicho gas de escape son, en general, escasas, dado que el gas 
natural y el gas de reciclado limpio se utilizan como combustible. Por ello
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no hay previstas instalaciones de depuración de gas de escape. Como el 
calor perdido (vaste heat'i del gas d*. escape también se recupera, la contami­
nación térmica es baja. Una posible causa de contaminación puede represen­
tarla, sin embargo, el contenido de SC„ del gas de escape de algunos procesos 
como el Puroíer. Así, por ejemplo, si el gas natural presenta un alto 
contenido de azufre (no se requeriría tratamiento previo para su empleo en 
el procedimiento Purcfer, en el que se utiliza una temperatura alta para el 
reformado), el gas de escape del reformado contendré SO^. So obstante, en 
este caso e; necesaria la desulfuración del gas natural para combatir la 
contaminación.

T.««; características de la instalación de desulfurización dependen del 
tipo de gas natural, de su contenido de azufre y del límite de azufre 
aceptable en el gas tratado a utilizar en 1? plen+.s de RD. La limonita, 
el óxido de zinc y el carbono activado son los desulíurizantes más comunes. 
Cuando el contenido de azufre del gas natural es alto y los requisitos del 
procedimiento son estrictos (en procesos con reformado de vapor), la 
desulfuración se efectúa por lavado de mono etanol amina (MEA) y posterior 
absorción del azufre mediante óxido de zinc. La limonita y el óxido de zinc 
tienen que reponerse periódicamente. La limonita gastada tiene que verterse, 
utilizari-e como material de sinterizar'ón o-, en algunos casos, regenerarse.
El óxido de zinc es regenerado por el fabricante. De la instalación de 
tratamiento von MEA se obtiene lodo de MEA como material de desecho, que 
normalmente se vierte pero que también puede incinerarse o biodegradarse 
antes de su evacuación.

En las plantas que utilizan reformado de vapor, el sangrado de la 
unidad de tratamiento de agua de alimentación de la caldera y el soplado de 
ésta originan efluentes contaminantes. Estos tienen que ser neutralizados 
antes de verterse al alcantarillado industrial o general.

En los procesos de reducción por gas, el gas que sale de la instalación 
de reducción es utilizado de nuevo. Dicho gas de salida contiene polvo, por 
lo que se limpia en lavadores húmedos antes de ser reciclado.

En los procesos de reductor sólido, el gas de salida de la unidad de 
reducción es conducido a una chimenea y soltado a la atmósfera tras ser 
limpiado. Se utilizan diversos tipos de limpieza de gas. El gas de escape de 
los hornos rotativos contiene SO^ y SO^, en una concentración que esté en 
función de la aportación inicial de S en el material de alimentación. Hasta



cierne punte, el iavs.de de gas permite eliminar asimismo los óxidos de azufre. 
En todos los sistemas de limpieza húmeda de gas, el agua contaminada es 
trazada en una clarificadora y, en la mayoría de casos, se filzra el fango 
del tanque de se— mentación. El agua recuperada es reciclada, vertiéndose 
la torta formada por fango y filtro.

En el lugar de descarga de esponja de hierre, así come durante su 
almacenamiento, tamizado y transporte en cinta, st produce polvo. Para 
combatir la contaminación causada por el poli»o, se instalan equipos de 
limpieza húmeda de gas. ~ los procesos de reductor sólido se obtienen 
desechos en forma de materiales no magnéticos, tales como ceniza y "aolochar", 
que tienen que verterse.

Los finos metálicos no pueden utilizarse sin tratamiento previo para la 
fabricación de acero. Las plantas de baja capacidad tienden a verter este 
tipo de finos. Los uso-: posibles de estos materiales son como material de 
sinterización o como alimentación de hornos de fabricación de acero tras 
ser briqueteados. En la actualidad, se realizan ensayos de transportarlos 
neumáticamente para inyectarlos en los hornos de arco.

A causa de la condensación de Ho0, hay agua en exceso en el circuito 
del proceso. Al rebosar la clarificadora, dicha agua se descarga en forma de 
afluente contaminante, con un alto contenido de sólidos en disolución y 
suspensión. Por otra parte, el soplado (blov c'.ovn) de las torres de 
enfriamiento que, para mantener la calidad del agua circulante, se descarga 
al sistema de desagüe de agua de lluvia, constituye un afluente contaminante.

En el cuadro 7 se indican los tipos de contaminantes, las medidas tomadas 
en general para combatir la contaminación y los niveles de las emisiones de 
partículas en suspensión, antes y después de la depuración. En el Anexo II 
figura información detallada sobre contaminación y control relativa a los 
distintos procedimientos de RD.

Contaminación ñor ruido

La intensidad del ruido producido en las instalaciones de RD varía 
considerablemente. Mientras en el área general de la planta puede ser de 
unos 80 a 100 dB(A), la intensidad del ruido es considerablemente superior 
en las zonas próximas a compresores, ventiladores, sopladores, etc., oscilando 
entre 100 y 130 dB(A). En la mayoría de casos, los compresores están 
situados en salas cerradas. Mención especial merece la planta Midrex
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de Emden, en ia que loe niveles de ruido dan sido reducidos considerablemente 
gracias a equipo suplementario a pruebe de ruidos. Ello fue necesario e causa 
de las viviendas prójimas a la planta de RL. Los niveles de ruido de distinto 
procedimientos de RL aparecen en el cuadro 5. En la figura l£ se hallan 
representados los niveles de ruido de una planta SL/RK típica.

Inversiones en equito anticontaminante

Las inversiones en equipos destinados a reducir la contaminación varían 
en función del procedimiento utilizado y de la legislación en materia de 
contaminación vigente en el lugar en que se halla situada la planta. La 
información sobre la cuantía de las inversiones en equipo de control de la 
contaminación es escasa. En parte, ello se debe a que un porcentaje consi­
derable del equipo de control está integrado en la tecnología del proceso de 
RD, especialmente er los procedimientos de reductor gaseoso. Según se ha 
informado, rara u_a planta Midrex de 880.000 tons de capacidad, con una 
producción total de aproximadamente 1*30 millones de marcos alemanes (66), 
el valor total de las inversiones en equipo anticontaminarte podría situarse 
alrededor de los j millones de marcos alemanes, de los que un 66? podrían 
atribuirse a los sistemas de limpieza de gas de escape, y un 33? al equipo 
de tratamiento de agua. En los procesos de horno rotativo, la proporción 
podría ser del orden del 10 al 30?. Por ejemplo, en los procedían entos SL/RK 
y CODIR, representa aproximadamente un 10? y en el DRC, entre un 22 y un 28? 
del coste de la planta.

Costos de operación

La estimación de los gastos de operación del equipo anticontaminante es 
algo complicada, sobre todo en los procesos de reductor gaseoso. Ello se 
debe a que, como se mencionó anteriormente, los equipos de limpieza de gas 
son resencialmente necesarios para el funcionamiento del procedo y se hallan 
integrados en las instalaciones del mismo. No obstante, son posibles 
cálculos aprpximativos en las plantas de reductor sólido, por ejemplo en 
hornos rotativos, en los que el equipo de limpieza de gas no se halla 
integrado en el equipo del proceso. La Sponge Iron India Ltd. estima los 
costos de operación de dichas instalaciones en unas 30 rupias (que equivalen 
a unos 3,1* dólares de los EE.UU.) por tonelada de HDR.
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Posibilidades futuras

Se espera que los sectores principales de la evolución futura en materia 
de protección ambiental se sitúen en los ámbitos de la recuperación de la 
energía desperdiciada, para reducir la contaminación térmica, y de la 
utilización de desechos sólidos.

La posibilidad de recuperar la energía desperdiciada se considera 
factible en los procesos de horno rotativo. El contenido de calor en los 
gases de escape y en la descarga del horno representa aproximadamente un 35?- 
El calor de los gases de escape puede recuperarse mediante un sistema de 
intercambiadores de calor contra-corriente en la cámara de postcombustión; 
mientras que el calor químico de la descarga no magnética del homo puede 
ser recuperado mediante un sistema de combustión de carbón pulverizado (por 
ejemplo una caldera). De esta forma, puede aumentarse el rendimiento térmico 
total entre un Uo y un 60Î (7fi)• En algunos procesos de reductor gaseoso 
existen posibilidades semejantes, tal como se ha propuesto para el proceso 
HyL mediante el empleo de un reformant ; integrado.

La utilización de desechos se espera que se desarrolle primordialmente 
en relación con ios finos y polvos de óxido de hierro. El briqueteado en frío 
de polvos y finos para su nueva utilización en los hornos de reducción es 
una de las posibilidades en este sentido. En la actualidad ya se briquezean 
finos de HDR, mientras que la otra alternativa de inyectarlos a hornos de 
arco eléctrico sólo será posible en plantas integradas en complejos acereros. 
Los finos de óxido y metálicos obtenidos en plantas de RD son utilizábles en 
plantas de sinterización de complejos siderúrgicos. No obstante, esta 
modalidad de utilización no es universal. Es necesario estudiar las posi­
bilidades de utilizar el fango recogido de las instalaciones de tratamiento 
de agua y poner a punto procesos que permitan dicha utilización.

APLICACIONES DE LOS PROCEDIMIENTOS DE RP EK LOS PAISES EB DESARROLLO

La reducida demanda de mercado y los escasos recursos financieros, la 
falta de carbón coquizable y la existencia de otros tipos de reductores, así 
como las veleidades del mercado internacional de la chatarra, son factores a 
favor de la instalación de plantas de RD en los países en desarrollo. Dichas 
plantas se han instalado principalmente con miras al consumo interno de HDR 
para la fabricación de acero. Podrían montarse algunas plantas de RD para 
satisfacer la demanda regional de carga metálica.
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Los países en desarrollo ya desempeñan una función importante para el 
perfeccionamiento de las tecnologías de RE a escala comercial. Como pene de 
manifiesto el cuadro I, la mayoría de plantas de KD están situadas en países 
en desarrolla pese a que todas las tecnologías de proceso a excepción de una 
fHjL) son originarias de países industrializados. Cabe mencionar que todas 
las plantas basadas en el procedimiento Furofer y en unidades de leche 
fluidizado se hallan emplazadas en países en desarrolle. En cuanto a las 
que utilizan procesos de reductor sólido, sólo las que están ubicadas en 
países en desarrollo funcionan regularmente. Las primeras instalaciones que 
emplean procedimientos de reciente aparición, es decir EyL III y ACCAR (con 
empleo de carbón), también están situadas en países en desarrollo.

Ubicación y capacidad

Al examinar el emplazamiento de las plantas existentes y en construcción 
podrá verse que las plantas de RD se han instalado para utilizar la energía 
local existente. Por consiguiente, es probable que en los países en 
desarrollo prevalezca una tendencia semejante en la construcción de futuras 
plantas.

En el cuadro 1 se observará que la mayoría de plantas de reductor 
gaseoso instaladas tienen una capacidad del orden de 350.000 a 1*00.000 tons, 
por año, aunque también se han construido algunas unidades de mayor 
capacidad, de basta 600.000 tons/año. En cuanto a las plantas de reductor 
sólido, podrá verse que sus capacidades varían mucho de una planta a otra. 
Puede mencionarse asimismo que, hasta la fecha, sólo los bornes de hasta
150.000 toneladas de capacidad aproximadamente han acumulado una experiencia 
de funcionamiento durante un plazo de tiempo razonable. Para la selección 
de capacidades de planta tendrá que tenerse presente dicha circunstancia.

La elección del emplazas:i ente y la capacidad de las plantas de RE en 
los países en desarrollo también se verá influenciada por la existencia de 
materias primas y la ubicación/demanda de los oentros de consumo de HDR.
Por lo tanto, las plantas de RD podrían formar parte de un mini-complejo 
siderúrgico, o bien constituir una fuente de suministro aislada para una 
serie de mini-plantas del país o la región. La posibilidad de instalar 
plantas de RD para la exportación tiene que juzgarse desde el punte de vista 
de los recursos energéticos, mercados y otros factores locales del país.
Cabe mencionar que, recientemente, ha quedado razonablemente demostrada la



viabilidad del transpone e ultramar del HDR. El HDR obtenidc por diversos tres 
oimientos ha sido transportado & grandes distancias, e incluso a ultramar.
Los resultados del transpone por vía marítima indican que aunque existen 
riesgos, éstos pueden superarse tomando las precauciones oportunas. En este 
sentido, vale la pena mencionar que, hasta ahora, el comercie de esponja de 
hierre ha tenido lugar a panir de aquellas fuentes cuya capacidad de fabri­
cación de acero va a la zaga de la producción de HDR, sólo como una medida 
provisional. La estabilidad del EDI’. será un factor importante en el almace­
namiento y manipulado para la exportación. Desde esta punto de vista, es 
preferible la utilización de briquetas.

Materias primas

Los recursos de mineral de hierro para la producción de HDR de calidad 
apropiada para la fabricación de acero son abundantes en el mundo. Por 
consiguiente, no se preven problemas de oferta, a largo plazo. Brasil es el 
proveedor importante de mineral natural y se espera que continúe siéndolo, 
dAdas sus grandes reservas de material óxido de distintos tipos. Es probable 
que Guinea, que cuenta con un importante yacimiento de mineral de hierro, se 
convierta en un proveedor importante. Venezuela dispone de minerales 
naturales de gran riqueza, pero una gran parte de ios mismos probablemente 
sean necesarios para satisfacer la demanda nacional. La idoneidad de los 
minerales de Africa del Sur para su utilización de plantas ¿e RD tendrá 
que demostrarse.

Además de los minerales naturales de gran riqueza mencionados anterior­
mente, puede obtenerse material de alimentación para plantas de RD enrique­
ciendo minerales de hierro de diversas procedencias. Entre ellas se cuentan 
Brasil, Suecia, Perú, Costa de Marfil, India, Liberia, Canadá, etc.

Uo obstante, por lo que respecta al futuro inmediato, puede que jaya 
problemas para obtener material de alimentación de calidad adecuada. Debido 
principalmente a ello, los distintos procedimientos de RD intentan ampliar 
sus bases de materiales de alimentación de óxido, ensayando la utilización de 
mineral calibrado y nodulos de diferentes procedencias. Cabe mencionar, 
no obstante, que resulta algo difícil predecir la situación del material de 
alimentación de las plantas de RD debido a que, por un lado, ha transcurrido 
bastante tiempo entre el anuncio y el fin de la construcción de las plantas 
de RD, y por otro, a la situación algo confusa existente er. cuanto al 
desarrollo de la capacidad de pel_etizado.



Por io cue respecta al reductor, es de esperar que, en general, se 
utilicen ios recursos locales. Claro está que hay casos, come los de Hamburgc 
y Emden, en que en las plantas de RL se utiliza gas de gaseoductos provenientes 
de otros países. De igual forma, nc puede excluirse tampoco la utilización 
de carbón importado.

Consideraciones ambientales

Los equipos de control ambiental de las plantas de RD que funcionan en 
los países en desarrollo difieren considerablemente. Como las ordenanzas 
oficiales en materia de protección ambiental no son estrictas y dado que 
dichos equipos representan costos adicionales (de instalación y operación), 
puede existir una cierta reticencia a instalarlos. Bo obstante, la preocu­
pación general de estos países por la protección del medio ambiente también va 
en aumento. Por consiguiente, el grado de instalación de equipo anticontami­
nante depende en gran parte de los empresarios de los respectivos proyectos.
Por citar un ejemplo, en Paloncha, donde la planta de esponja de hierro ha 
sido instalada por el Gobierno de la India en cooperación con la OHTJDI, la 
planta de FD dispone de la mayor parte del equipo de protección ambiental más 
moderno, descrito en el Anexo III. En las proximidades de la misma planta 
hay una instalación de producción de ferro-uilicona que emite grandes volú­
menes de gas de fundición no depurado. Dándose cuenta que la recuperación del 
subproducto y su utilización hará que el control.de la contaminación sea 
económicamente atractivo, la planta de Sponge Irón-India Ltd. lleva a cabo 
actualmente estudios para identificar el posible empleo del barro, recogido 
en el equipo de limpieza de polvo de las instalaciones de manipulado de 
materiales y de la unidad de reducción, como material de construcción. En 
los procedimientos de reductor gaseoso, sin embargo, el tratamiento y la 
limpieza del gas forman parte integrante de la tecnología del proceso y, 
por lo tanto, se hallan incluidos en todas las plantas y en todos los 
emplazami entos.

Un complejo acerero ordinario descarga un gran volumen de productos de 
desecho, que contribuyen en gran medida a la contaminación ambiental. El 
grueso de dicha contaminación guarda relación con la producción primaria de 
hierro y acero. Los problemas más importantes todavía no resueltos del 
control de emisiones en las plantas siderúrgicas ordinarias se deben al 
funcionamiento del horno de coque. Dicha etapa se elimina por completo por 
la vía de los procedimientos de RD. Para controlar las emisiones de



partículas en suspensión de los altos hornos y los convertidores 30F modernos, 
es esencial utilizar ampliamente sistemas especiales de reducción de la 
contaminación, tales come extracción de humos en la nave de colada y elimi­
nación local de gases en diversos puntos. Análogamente, en relación a los 
efluentes de los hornos de coque, el agua descargada está contaminada por 
compuestos tóxicos, tales como fenoles, tiocinatos y amoníaco. Estos hacen 
necesario un tratamiento bioquímico seguido de un tratamiento biológico de 
los efluentes. Comparada a la de las plantas convencionales, la contaminación 
de una planta basada en un proceso de RD es considerablemente inferior, si 
bien los problemas de contaminación que representan el manipulado y la 
preparación de las materias primas son bastante similares en ambos casos. En 
este sentido, cabe mencionar que numerosos páíses industrializados han 
considerado la posibilidad de trasladar las operaciones primarias de fabri­
cación de hierro y acero a los países en desarrollo, para evitar la 
contaminación ambiental de sus propios países.

Por consiguiente, puede decirse que las consideraciones de mercado, 
energía y otros recursos, al igual que las consideraciones ambientales, son 
más propicias a la instalación de plantas de RD en los países en desarrollo.
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Cuadro I
Procedimientos de RD de importancia comercial a/

Priiaera uni-
Tipo de unidad dad industrial Capacidad

Procedimiento de reducción instalada en_______ Plantas industriales existentes ígoo Cons/áño
REIiJCTOR GASEOSO
Armeo .. Homo de cuba 1972 Armeo Inc., Houston, Texas (EE.UU.)b/ 330
Fior .. Reactor de le­

cho fluidizado
1976 Fior de Venezuela SA. Matanzas 

(Venezuela)
400

H1B .. Reactor de lecho 
fluidizado

1971 Minerales Ordaz CA, Minorca, Puerto 
Ordaz (Venezuela)

1.000

HyL .. Reactor 1960 HyLSA, Monterrey (México) - 1M b/
- 2M c/
- 3M “

HyLSA, Puebla (México) - 1P
- 2P

TAMSA, Vera Cruz (México)

100
270
450
335
700
280

USIBA, Salvador (Brasil) 325
P.T. Krakatau Steel, Cilegon (Indonesia) 575
Stane Company for Iron & Steel Khor-Al- 
Zubair (Iraq) b/

375

SIDOR, Venezuela - l b /
- Il“b/

1 X 360 
3 X 600

Midrex .. Homo de cuba 1969 Oregon Steel Mills, Portland (EE.UU.) b/ 2 X 200

Georgetown Ferroduction, South 
Carolina (EE.UU.)

400

Hamburger Stahlwerke GmbH, Hamburg (RFA) 400
ACINDAR, Villa Constitution (Argentina) 420
Dalmine Siderca (Argentina) 330
Sidbeo Dosco I, Concreooeur (Canada) 400
Sidbeo Dosco II, Contreooeur (Canadá) 600
OaSCO, Iftmn Said (Qatar) 400
Iron & Steel Company, Point Lisas 
(Trinidad & Tabago)

420

British Steel Corporation, Hunterston 
(Reino Unido) b/

2 X 400

SIDOR I, Orinoco (Venezuela) 400
SIDOR II, Matanzas (Venezuela) 3 X 425
EMDEN (RFA) 2 X 440

Purofer .. Homo de cuba 1978 Cia Siderurgica de Guanabara, Cosigua 
(Brasil) b/

360

REDUCTOR SOLIDO
NISIC, Ahwaz (Irán) b/ 360

ACCAR .. Homo rotativo Sudbury Metals, Ontario (Canadá) b/ 260

CODIR .. Homo rotativo 1973 Dunswart Iron & Steel Works, Benonl 
(Africa del Sur)

150

Kinglor
Metor

.. Cuba de carburo 
de silicio

1976 Ferriere Arvedi & Cie SpA, Cremona 
(Italia) b/
Ministry of Industry, (Birmania)

40

20

i
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Cuadre 1 (con t.)

Primera uni-
tipo de unidad dad induscrial Capacidad

Procedimiento de reducción instalada en Plantas industriales existentes ____________“ — — — — —  '000 tons/año
REDUCTOR SOLIDO 
(cont.)
SL/RK .. Homo rotativo 1969 New Zealand Sceel Ltd-, Gleenbrook 125

(Nueva Zelanda)
Falconbridge Nickel Hiñes, Falconbridge <»00
(Canadá) d/
Acos Finos Piratini, SA., Porto Alegre 65
(Brasil)
Hecla Mining Co., Casa Grande, Arizona 65
(EE.UU.) b/
The Steel Co. of Cañada, Criffith Mines, 350 
Ontario (Canadá) b/
SIDERPERU, Chinbote (Perú) 100
SIIL, Kothaguden (India) 30

NOTAS:
a/ Para la producción da HDR para fabricación de acero.
•_/ La planta no se halla an funcionamiento en la actualidad, 
c.' Convertido en HyL III (cuba).
d/ Corvertido en procedimiento ACCAR con empleo de gas natural.
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Cuadro 2

Análisis químico típico de les materiales de aportación de
óxido utilizados en plantas de RE

Fe Si02 A12C3 CaO p
M M e» *

NODULOS 
CVRD, Brasil 68.OC 1,46 0,79 0.66 0,047
Samarco, Brasil • • 66,5C 3,00 0.75 - . 0,07
Carol Lake, Canadá 65,26 5,73 0,33 0.34 0,012
Hilton, Canadá 67,08 2,18 0,25 0,22 0,005
Sidbec - Nomine, Canadá o7,00 2,50 0,50 ... 0,025
Wabush, Canadá 64,03 2,78 0,27 0,15 0,009
Alzada, México 67,22 1.28 1,03 1,49 0,052
Pena Colorada, México 66,00 2,09 0,84 1,97 0,041
Hierroperu, Perú 67,30 1,40 0,58 0,34 0,006
LKAfi, Suecia 68,13 1,53 0,74 0,12 0,009
MPB, Suecia 66,00 4,00 0,60 0,20 0,015
MPR, Suecia 68,19 '-,22 0,36 0,14 0,005
Savage Pina, Tasmania 67,10 1,50 0,35 * * • 0,006
OSKOL, URSS 66,79 3,82 0,19 0,31 0,008

MINERAL EN TERRONES Y FINOS 
Aguas Claras, Brasil 67,81 0,65 0,96 0,05 0,041
CV'RD Lump, Brasil 68,46 0,70 1,18 - . • 0,042
Espranca, Brasil 69,98 0,59 0,15 0,05 0,008
Fiejao, Brasil 68,25 0,71 0,72 0,10 0,08
Mutuca, Brasil 67,50 0,90 1,50 ... 0,05
Ironsand Concentrate, 
Nueva Zelanda a/ b/ 53,00 4,00 4,00 1,00 0,07

Cerro Bolivar, Venezuela b/ 65,14 0,57 0,60 0,03 0,113
Elpao, Venezuela 66,58 2,18 1.02 0,12 0,026
San Isidro, Venezuela b/ 66,41 0,32 0,42 0,01 0,049
Kromdrai, Africa del Sur 67,30 0,60 0,30 0,50 0,04
Postmasburg, Africa del Sur 65,37 3,62 1,^5 0,20 0,026
Sishin, Africa del Sur 67,16 3,29 1,12 0,02 0,029
Bayaram Ore, India 61,30 5,70 3,50 0,04 0,019

NOTAS :

a/ Contiene un 87, de TiO^. 
b/ Fino* de minerai.

S

0.006
0,05
0.002

0,006
0,006
0,OC5
0,r.2o
0,0X6

0,005
0,002
0,005
0,005
0,03
0,005

0,009
0,045
0,005
0,01

0,09

0,005 
0,027 
0,005 
0,035 
0,14 
0,012 
V 11 
0,06



Cuadro 3
Características del material de aportación de óxido 

utilizado en los procedimimentos de RD

Horno de cuba Reactor Lecho fluidizado Horno rotativo
A. ANALISIS QUIMICO 

Azufre, max. 0,15* 
(Preferen­
temente )

i) 0,015* a/
(para diagrama 
del proceso 
normal)

ii) 0,02* a/ (para 
otros tipos de 
diagrama del proceso)

Preferentemente 
inferior a 0,03*

Preferentemente 
bajo para fa­
bricación de 
acero

Fósforo .. Sin limitación en relación con el procedimiento
pero preferiblemente tajo, 0,03* como máx. para 
fabricación de acero.

sío2 Un alto contenido de sílice origina un alto volumen 
de escoria durante la•fabricación de acero. Sin 
embargo, un contenido de sílice muy bajo puede ocasionar 
una decrepitación excesiva, hinchamiento o agarrado 
durante la reducción.

AljO^ .. Sin importancia para la reducción, pero preferen­
temente bajo para obtener un bajo volumen de escoria 
durante la fabricación de acero.

B. CARACTERISTICAS FISICAS 
Análisis
granulométrico .. 

Resistencia a

6-50 mm 5-50 mm 
con 12,7- 
50 mm, al 
menos 25*

Generalmente 
(menos de 
12,7 mm con 
-325 mesh 
(44 micrones) 
menos de 20*

5-25 rom

la compresión 250 kg min 200 kg No es 218 kg r..ín

Indice ASTM 
(+ 6 ram 7.)

por nodulo min por 
nòdulo

pertinente por nodulo

- nodulo 90 90 No es aplicable 90
- mineral

Reductibilidad 
en condiciones

90 90 No es aplicable 80

de reducción 92 95 No es aplicable Preferentemente 
más de 90

NOTA:
a/ El nivel de azufre indicado es pertinente para el procedimiento 

Midrex. En procesos que utilicen reformado de vapor, el nivel de azufre 
puede ser de 0,137. en el material de aportación de óxido.
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Características del cas natural
Cuadro fc

Kidrex HyL

CE^ 80? max )
'i/

88? min

20? max )

C3 ^ 10? max )
•) 2? max

«VSo )% 8? max
)

) 0,5? max

15? max 1,5? max

H2 15? max -

C02+K2 20? max -

Total de c/azufre— 15 ppm 8,5 ppm^
h2s )

) No es importante 3 ppm max
CH3S )

cos^ . 3 ppm 3 ppm

Valor calorífico
neto (Kcal/Hm3) 6,900 min 8,600 min

ROTAS:

a/ EL contenido de hidrocarburos pesados debería ser preferentemente 
bajo.

b/ Un contenido mayor de CO^ requiere compresores, ventiladores y 
sopladores para el gas ael proceso de mayor capacidad, 

c/ Si hay azufre en cantidades apreciables en forma de COS es necesario 
un tratamiento especial para su eliminación, 

d/ En caso de reformado a alta temperatura tal como en el Purofer,
en que el proceso de reformado se realiza a temperaturas de entre 
1200°C y ll*00°C,puede tolerarse un nivel de azufre de hasta 200 ppm. 

e/ El límite de azufre en el reformador es de 0,5 a 0,6 ppm. Con un
nivel de azufre en el gas natural de hasta 8 ppm bastan instalacio­
nes de desulfuración sencillas, tales como un lecho de carbono 
activado. Con niveles superiores a 8 ppm, son necesarios métodos 
de desulfuración más complejos como, por ejemplo, el sistema MEA.

a n
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Cuadro 5

Características de los carbones utilizados en plantas de horno rotativo

Waikato, ¡  
Nueva Zelandia—

Charqueadas
Brasil

A. Análisis Químico (Húmedo %)

Cprbono fijo líO 36
Materia volátil 38 23
Ceniza li 32 '
Humedad 18 9
Azufre 0,3 0,li

B. Valor Calorífero Neto

Valor calorífico, Kcal/Kg .. 6 631 1» 600

c. Otras Propiedades

Punto de reblandecimiento 
de la ceniza, °C 1 270

Superior a 
1 250

Reactividad .. Alta Alta

D. Tipo Lignito Sub­
bituminoso

Sinitereni. 
India

Duff.
Africa del Sur

Anthracite, 
Africa del Sur

Forest BurK, 
Canadá

Mi 53 73 39
22 2h 9 33
2li 16 9 7
10 7 9 21

0,»i 0,7 0,75 0,37

6 000 6 300 7 100

1
In)

5 975 »

1 16o 1 150 1 P60 1 138-/

Moderada Moderada Moderada Alta

Sub­ Bub- Bituminoso Sub­
bituminoso bituminoso bituminoso

NOTAS;

a/ El carbón producido se utiliza como reductor, 
b/ Temperatura de deformación inicial.

i



Cuadro 6

Rendimiento en planta y productos de algunas instalaciones de RD

HyL - I Anaco Midrex Purofer FI0R SL/RN C0D] R

Tipo de material de 
alimentación de óxido

Nódulos Nóduloa y 
mineral en 
terrones 
(1Ó* max)

Nódulos y 
mineral en 
terrones 
(50*)

Nódulos o mineral 
en terrones

Finos Nódulos o 
mineral en 
terrones o 
concentrado

Nódulos mineral 
en terroi.es

Energía requerida/ton HDR

Gas natural, G Cal k.l7(n) 3.1<2 ’ 2,7(22) 3i3(3D m *2> - -

Carbón, G Cal - - - - - *• »75*2^ lí ,o*2 ^

Energía eléctrica kWh 1*0 i*ô 2 ^ ías'22’ 130*31 * i8cf2 * 50-70*2 * 55<2 ’

Agua requerida, mVton HDR 2-3*2* 2,O*2 * 1,S(2) 1,0<2 ’ s.s'2’ 2,5-3,5*2) , e¡(2)1 * -' 0
Producto t

Metalización, * 85-87 90-92 92-9*1 92-95 90-9*1 89-96 90-9*1

c, * 2-2,2 2,U-r*,8 1,7+ 0,3 1 + 0,3 1 + 0,3 0,2-0,3 0,2-0,3

Briqueteado requerido - 
* del total de la 
producción 2 a 3 2-3 5-10 10C 100 10-15 10-15

J
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(¡Mdw 7
M m I m I m  o a it ilJ iM tii d» algunoa prooedlialantoa da RD

Orig»» tel contaminante Contaminant» M i o »  »  tratamiento________Hlvelaa d» depAalto/etalalAn__________ ________ ObneivanIonen

А. Hanlpulado i arenar»-, e 
»«ieri« pria»
1) Meterle! de »1jmaqtg^«ЫаЬ)сктат,

In.rtalaolAn de taaainmdo, 
depAaitoa de almnoenamlento, 
einten de trennnorte

M w

11) Cerbdn
Triturado y tamisado, oletea Malvo 
de tranaporte

Slriaaa ooleotor de 
polvo Matada о oeoo

Gorga de polvo en el gao de eaoapel El ntntnmn de nnnipuledo y
A n t a »  d a l  D o a p u la  d a l  

t r a t a m i e n t o  t r a t a m i e n t o
p r e p a r a c i ó n  d e l  A x id o  d e  n l l -  
mon t a c i  Ait e n  (»An 0 rnenon a l m l -  
l a r ,  c u a l q u i e r a  qnn nn a a l

M ld r e x • • 3 0 .0 0 0 50 t i p o  d e  p r o n e d lm ln n t o  d e  ПО.

l ly L  I • • 4 .5 0 0 15 0 Ho o b a t n n t e ,  pnndnn lin lic r

H yL Ш • • 1 0 .0 0 0 50 l n a t a l n o l o n e n  d e  n e le n c iA n

N80 Л • 5 .0 0 0 10 0 d e l  A x id o  d e  n lim e n t a n iA n  n u -

FIOR • • • • « 10 0 p le n m n t n r la n  n ogd n  e e n n  en

SI^RN • * 7 .0 0 0 • • nndn n an o  ln n  r n i p i l n l t o n  d e l

OODIR • • • t • 1Л0 p г о с т  n o .

DUO • • H a a t a  0 ,5  d e l  la a t a -  
r l a l  d a  a l i m e n t a -  
o lA n  d a  l a  p i a n t a

H ln g u n a  e m i-  
e l ô n  v l a l b l a  
d a n d e  l a  oAmn 
r e  d a  a n n o»

Sistema ooleotor da Carga da polvo en »1 gaa 4» eaoapel
polvo on 0000 Antoa dal Deaniia dol 

tratamiento tratamiento

si^iw
mg/HnS iag/Ма '

.. 7.000 • * *
OODIR • • * • • 1?0
DRO .. Hanta 0,5 dal mate- Ninguna «ni-

rial de alimenta- alAn vlatbte
o!6n da la pianta dnada la oAmn-

rn do 0АООЯ

111) Tratamiento de gaa naturel 
Recelen de doaulfuraolAn

B. Heforaatdo 
Chloeuea

1) Deeeoho 
»Alido

El oerbono eotlvedo о 
el oetallaedor de tol­
do de alno agotado» y 
la Itoaonlta oon dapAal- 
toa de acuire aon eva- 
ouadoa y vertido»

J tag da carbono aotivado/Ма de gen tratado 
6 eg de ZnO por Mr) de gea tratado 
1 ж  di Fe(01l)j por Mni de gen tratado

il) Mango BvaouaoiAn del fango de 1,5 "ff de barro de MBA por Ito» de gna 
MBA al lrgar da tratado
vertido

Bn cano de utlHxnr oarbono 
antivedo, ZnO о Fe(OII),, Anton 
aon regenerado». Ho obe­
lante, trae n»r regenerado» 
varían veonn,nl material 
piarle nu propiedad de almor- 
oiAn у tiene que deeecdmrne.

Пае de ohi- Ho hay tratamiento ya qv* •••
atenea la» maialone» de partfou-

lan en euepennlAn ae auel- 
tnn a la atmósfera

!



Cuadro 7 (coni.)

Oi lcoi) del oontaainante Oontaainante
C. Uni dad de reduoolòn folvo

Uiiìilud do re d u cc ió n  
inu luyiin lo  l e  L'nr«n y 
J io iu r y u  de l  a ist i -au

1>. Meniauledo y preperaolAn del 
produclo
1) Produolo

InatalaaiAn de t Balenilo, de- ftilyo 
pAelloe de alaeoenealento, 
oinlee de trnnaporte

li) Brlquotoado hlvo

Mtodo de tratanlento
Coleotor de polvo en 
aeoo o en hdaedo

Ooleotor de polvo en 
eeoo o en hdaedo

Ooleotor de polvo en 
eeoo o en Mando



ObaervaaionauNlvelea de depdaito/eaiielAn

Oarga da polvo en al gaa ¿a •■oapai
Antea del Daapuéa dul 
trataailanto iratanlento 
~ ¡ 57IC1-----ag/ttal

Nldrax •• 100.000 50
llyL 1 .. 4.500 150
HyL III .. 10.000 50
N00 5.000 100
NON • • • 144
SL/RN .. • • • • * •
OODIH .. • a* 50
ORO 10 .00 0 50

Carga da polvo en al gaa de aaoapai
Antea del DeapuAa del 
trataailanto trataailanto

■g/NaS au/tfcijNldrax .. 10.000 50
HyL I .. 4.500 150
HyL III .. It» • « •
N80 • • •
8I/RN • • • 1 1 I
001)1 R .. II* 120
DUO 10.003 Daiaión

vlelble

La atanupulaoidn y la preparaoiAn 
del produoto aon máu o laanoa ni­
al larea an todoa loa pruoedinicn- 
toa de RD. No obutanta, an lou 
prooaaoa da roduotor uAlido ue 
requiera eeparaoiAn aagnitioa, 
adaaáa da laa inalalao<onea da 
aliaaoanaalanto, tranuporta pjr 
olnta y tanteado. bi lou prooa- 
dlalentoa an qua aa produoe «0- 
ponja oaliento, ol produoto «a 
diraotaaente tranaiorido al ¡3MS 
o briquateado an ualientu.

Carga da polvo an al gaa da aaoapai 
Antea daldel JaanuAa dal 
tratamiento trataailanto

wefmi

La tlonioe da briquoteado an filu 
utlllaada por laa diveruae plan­
tan da ruduoaiAn di rauta aa 
eaenoialaenta la alinea tanto para

Nldrax .. 10.000 50 loa prooeaou a partir de ((aa oumu
HyL I .. 4.500 150 a partir da eAlido. Loe parArau-
NON • • • 92 troa dal prouoao vienen detone!-

nadoa principalmente por ol (;radu 
da aanlpulauidn requerido, rur 
oonalguianla, oabo aepurar que el  
polvo gunaradu un lu inutalaulAn 
da briquatoado aea ul aiuieo jura 
tudoa loo prouedimiontou que 
prnduoen ouponja irla.
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Cuadra 7 (oont.)

Origen del contaminante Contaminante

K. Tratamiento del arua del orooeso 
y aiatcma de enfriamiento
i) Sección de tratamiento del 

a.'tua de alimentación de la 
caldera

Agua de deee- 
oho

ii) Circuito do agua de enfria­
miento di reata (AKU)

a) Agua de 
deeeoho

b) Deseohos 
sólidos

iii) Soplado de la torre do 
cnfiinmiento

Agua de dese-
oho

K. Intensidad de ruido
Cintao de transporte, sintema 
de retirada de polvo, entsalón 
de tamizado, alimontadorea vi- 
bratorion, compresores, insta­
lación de briquetcado, cto.

Ruido

Hitodo de tratamiento Nlveloa de depóslto/omisión

Deaoarga al alcantarillado 
traa neutrallsaoión

El agua en exoeao generada Alto oontenldo de TDS J bajo de sólidos 
en el prooeao ea deaoarga- en suspensión en el agua deaoargada 
da a la aloantarllla traa 
aer tratada en la 
olarlfloadora
Tratamiento del AED en la La oantlilad eat imada de barro que debe
clarificadora, seguido de verterae es de 20-40 kg/ton de esponja
tratamiento de barro, ln- de hierro
oluyendo la deahidrataolón
del barro evaouado al
vertedero
Una alerta oantldad del 
agua circulante, que oon- 
tlene principalmente un 
alto TDS, ae vierte a la 
aloantarllla para mante­
ner au calidad

Eh genera), no es utiiisan 
sistemas eflcaoee de re-

Clfraa aproxlmatlvaa sobre 
dol ruidoi

la intanoidad
duoolón de la oontamina- Nidrex .. 74 a 1JJ dB (A)
oión por ruido. Sin em­ Ilyb .. Hasta 110 dB i*bargo, según lae ordenar­ NSC 100 a ÍOJ dB (A)se« de oontrol de la oon- sî rai .. • • «
taminaolón de loo dlver- CODIR .. 05 dB
aon palaea, ae dota da 
ailonoiadorea al equipo

DRC 75 a 03 dB (A)
o'.u.ianto de ruido o ae 
man lene Aate en oámaraa 
a p¡ leba de ruldoa

Ubanrvaulunna

A tener en cuenta en loo procadl- 
mientoo de reformado per vapor

i

i
I
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Cuadre 5

Intensidades de ruido de distintos procedimientos de PD a/

Ventilador principal de aire

Compresores

Precalentadores

Ventilador de gas de escape

Producto del horno

Mecanismo de accionamiento 
del horno

Cámaras de filtros de saco 

Eliminación húmeda de polvo

dB(A)

ByL I Midrex KSC COPIE

133

92- 15" 130 100-105

88-93
130 85

87

93- U 0

92-96 97-99

DRC

75

80-83

NOTA:
a/ Sin aislamiento acústico, insonorización, etc
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F.TB-men de los procedivientos de RE 
de importancia cornereiel

El presente examen se limita a aquellos procesos de reducción directa (RE) 
cue han alcanzado la fase de importancia comercial pera la fabricación de un 
producto sólido altamente metalizado, denominado hierro directamente reducido 
(HDK), que se utiliza como material de fusión en hornos de arco eléctrico. 
Existen varios procedimientos de RD que han sido ensayados industrialmente 
y algunos otros que se prestarían a su utilización comercial. En la siguiente 
clasificación aparecen los procedími entos de ambas categorías agrupados según
el tipo de reductor utilizado e indicándose asimismo la clase de reactor
empleado:

Procedimientos Procedimientos que se
Tipo de ensayados prestarían a su uti-
reductor Tino de reactor industrialmente lización industrial

Gaseoso Retorta ByL
Horno de cuba Armeo HyL III

Midrex HSC-DR
Purofer

Lecho fluidizado Fior
HIE

. a/ Accai“Sólido Horno rotativo SL/RK
CODIR DRC

Retorta Kinglor Metor

Rota:
a/ El procedimiento Accar tiene una planta de reductor gaseoso, trans­

formada a partir de una unidad de horno rotativo de reductor sólido. Ho se 
tienen noticias de que se considere la posibilidad de construir otra insta­
lación Accar de reductor gaseoso, por lo que no ha sido incluido entre los 
procedimientos de RE que utilizan dicho tipo de reductor.



La información publicada sobre tecnología, diagramas de proceso y descrip­
ción de las instalaciones de los diversos procedimientos es abundante (l-65) 
por lo que la descripción de los mismos que se da a continuación es bastante 
somera:

PROCEDIMIENTO 5YL
Hojalata y Lámina SA, México (Eylsa) ideó el procedimiento EyL, insta­

lándose una planta piloto de una capacidad de 30 ton por día en 1955. La 
primera planta comercial, con una capacidad de 200 ton/día, fue instalada 
en 1957 en Monterrey, México.

Descripción del proceso
El procedimiento HyL utiliza un gas reductor obtenido por reformado por 

vapor de gas natural desulfurado mediante un catalizador a base de níquel.
El gas reformado contiene generalmente un 72? de y un 13? de C0. El vapor 
se condensa y se eleva la temperatura del gas reformado a valores que oscilan 
entre 870 y 1.030°C. La reacción se realiza con cargas (batches) de material 
de aportación de óxido de gran riqueza, en reactores de lecho fijo. El 
proceso de reducción consiste básicamente en una operación de carga de cuatro 
pasos . Para garantizar un flujo de gas continuo y su utilización efectiva, 
se utilizan cuatro reactores, cada uno de los cuales efectúa un ciclo de 
cuatro fases, que son las siguientes:

Limpieza y carga: Se vacía el reactor del producto reducido final y
se carga con una nueva partida de material óxido no reducido.
Reducción secundaria: Calentamiento de la nueva carga y reducción
parcial mediante gas de escape precalentado procedente del reactor de 
reducción primaria.
Reducción primaria: Ulterior reducción de la carga parcialmente reducida
por medio del gas precalentado, de gran poder reductor, proveniente del 
reactor en fase de enfriamiento.
EnfrioTTi-í ento: Enfriamiento de la esponja de hierro calxente tras la
reducción primaria, mediante gas reductor fresco proveniente del 
reformador.

Dicho esquema organizativo prevé que, en todo momento, cada uno de los 
cuatro reactores se halle en una de las cuatro fases distintas del ciclo.
En la figura 2 se reproduce un diagrama de proceso del procedimiento HyL

El gas que sale de cada uno de los reactores es lavado. Su temperatura 
se eleva en un precalentador antes de penetrar en los reactores de reducción 
primaria y secundaria.



Características especiales
Ei procedimiento HyL tradicional (llamado a continuación HyL I) se basa 

en el funcionarei ente de cuatro reactores de lecho estático en un ciclo de 
12 horas de duración. El procedimiento utiliza un reformador del tipo 
Pullman-Keiiog con vapor como agente de reformado. Ello hace que el refor­
mador sea independiente de la operación de reducción y permite una gran flexi­
bilidad en la utilización de material de alimentación con un alto contenido 
de azufre.

En general, el El® producido mediante el procedimiento HyL tiene un 
grado de metalización del 85 al 87?, y un contenido de carbono que oscila 
entre el 1,8 y el 2,2?. La esponja de hierro fría se almacena, tras la 
selección, en pilas cubiertas o en tolvas, para su posterior traslado a la 
planta de fabricación de acero.

Plantas en operación y construcción
En la actualidad, existen 20 unidates EyL con una capacidad anual total 

de unos 9 millones de toneladas. De ellas, sólo 9 se consideraban en funcio­
namiento regular en 1980-1981, y el total de la producción de HDR en 198c 
fue de aproximadamente 2,26 millones de toneladas.

Tres unidades se hallaban en construcción en Irán y su acabamiento 
se ha aplazado. Una instalación que debía construirse en TIKA., Zambia, ha 
sido abandonada, según las últimas noticias recibidas. Las unidades instala­
das y en construcción figuran en el cuadro 1-1 en la siguiente página.

P>equisitos energéticos
El consumo de energía de las unidades HyL es del orden de U,0 Gcal, por 

lo que respecta al gas natural, y kO kWh de energía eléctrica por tonelada 
de producto. Según sea el grado de utilización de mandos de vapor, el consu­
mo de energía eléctrica puede variar entre 0 y 100/120 kWh.

Principales equinos e instalaciones
Debido a los requisitos del proceso, la instalación de tamizado de las 

plantas HyL tiene que seleccionar el material de aportación de óxido según 
cuatro tamaños: -5 mm, 5-12,7 mm, 12,7-50 nn y +50mm. La fracción de
12,7-50 mm se carga en el fondo del reactor. Sobre ella se coloca la de 
5-12,7 mm. Las fracciones de material de -5 mm y +50 mm no se utilizan.
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Cuadro I-l
Instalaciones HyL en el mundo

Instalada Caoaciòad anual
Pais y Comanía en N° de unidades toneladas

A. EE FUNCIONAMIEKTO/INSTALADAS
Brasil
Usina Siderurgica de Bahia, SA 
Simões Filho, KA (USIBA)

197L 300.000

Indonesia
PT Krakatau Steel, Cilegon, 1978 1 575.000
Java Occidental 1980 1 575.000 r

1981 2_ 1.150.000s-'
U 2.300.000

Iraq
1978^ í.ues.ooo^State Company for Iron and 

Steel, Khor Al-Zubair
h

México
95.00o|/Eylsa, Monterrey, NL 1957 1

I960 1 270.000^'
1971*. 1 UT5.000

Hylsa, Puebla 1969 1 315.000
1977 2 700.000

Tubos de Acero México SA 
(TAMSA) , Vera Cruz

1967 1 235.000
H
 1 2.090.000

Venezuela
CVG Siderúrgica del Orinoco 1977 1 h20.000
SA (SID0R), Matanzas 1979 3 2.100.000

k 2.520.000^
B. EK CONSTRUCCION

Irén
National Iranian Steel 
Industries Co., NISIC, Ahvaz 3 1.000.000

NOTAS:
a/ Se espera su entrada en funcionamiento para dicienibre de 1981. 
b/ No esté en funcionamiento. 
cj Parada.
d/ Se ha informado su transformación a HyL III con un incremento de su 

capacidad anual a 300.000 ton.



EL reformador EyL es del tipo Pullman-Kellog y utiliza un catalizador 
a base de níquel para el reformado de gas natural con vapor sobrecalentado.
Eay cuatro reactores de reducción idénticos revestidos de ladrillos ~efrac- 
tarios. Cada recipiente de reactor se halla provisto de trampilla y tolva 
giratoria de carga, así como de un dispositivo de descarga. Cada reactor 
cuenta con un precalentadcr de gas y un deshumidiíicador. EL producto es 
enfriado a unos 50°C en el ciclo de enfriamiento mediante gas reductor frío.
A continuación se tamiza el producto y la fracción de tamaño inferior a 3 me 
se vierte o se briquetea.

Materias primas
Aunque la primera planta comercial de Monterrey empezó a producir utili­

zando mineral en terrones calibrado procedente de El Encino, más tarde se 
comprobó que la utilización de nódulos permitía mejorar considerablemente 
el rendimiento del procedimiento HyL. En la actualidad, todas las plantas 
ByL funcionan exclusivamente con nódulos. En las diversas instalaciones EyL 
se utilizan nódulos Alzada, Peña Colorada, CVRD y LKAB dolomítico.

Producto
La esponja de hierro obtenida tiene la misma forma que el material cargado. 

A continuación se reproduce un análisis típico de la esponja de hierro gene­
ralmente producida en las plantas Hylsa:

Total de Fe 87,2?
Carbono 2,2?
Oxígeno residual .. 3,7?
CaO 1,9?
Ganga *,3?
Metalización 85,1?

Evolución reciente
HyL II: En 1979, Hylsa propuso una modificación del procedimiento habi­

tual ByL I para reducir el consumo de energía. El nuevo diseño fue denominado 
HyL II. Las diferencias más importantes entre el HyL I y el HyL II son:

i) Instalación de un reformador compacto, en el que el reformador y 
lo*! precalentadores de gas están unidos por los sistemas de recupe­
ración del calor desaprovechado, en lugar del reformador y los 
precalentadores independientes del HyL I.

ii) Instalación de dos precalentadores centralizados del gas del pro­
ceso de temperatura constante, que utilizan principalmente el 
calor del gas de chimenea del reformador, en lugar de L precalen­
tadores de gas independientes con caldeamiento a base de combusti­
ble y acoplados cada uno de ellos a un reactor.
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iii) Reunión de los cuatro reactores en un sistema centralizado de carga
y descarga, a diferencia de las instalaciones de carya y descarga inde­
pendientes para cada reactor del diseño habitual.

iv) Sustitución de una parte considerable de los mandos de vapor del 
HyL I por mandos accionados por motor eléctrico en el HyL II.

Este procedimiento no ha sido ensayado y puede considerarse abandonado.

EyL III: En 1980, Evlsa anunció la aparición del procedimiento HyL III,
consistente esencialmente en un proceso de horno de cuba ideado para funcionar 
a alta presión. Al igual Que los demás procedimientos que emr'oan homo de 
cuba, el HyL III es un proceso continuo. La sección superior del reactor 
de reducción es igual a la del reactor del lecho estático HyL habitual. Los 
cambios principales atañen a las instalaciones de reducción y son los 
siguientes:

- Un reactor de flujo contra corriente de lecho móvil, en lugar de 
cuatro reactores de lecho estático.

- Un precalentador y un lavador de gas de funcionamiento continuo, en 
lugar de cuatro de funcionamiento intermitente.

- Fingún calentador de aire o cámara de combustión.
- Operación a alta presión (he.  6 atm).
- Una zona de enfriamiento incorporada, al igual que otros procedimientos 

de homo de cuba.

El reformador del HyL I I I  incorpora y se halla acoplado a un precalentadon 
En la Figura 3 se halla reproducido un diagrama del procedimiento HyL III.
Según los autores del procedimiento, una de las ventajas de éste es que el 
reactor HyL I I I  puede acoplarse a un módulo HyL I  instalado previamente. Se 
ha informado que la unidad 2M de Monterrey ha .=• do ti ansformada al sistema 
HyL I I I  a principios de 1980 y se halla en funcionamiento.

PROCEDIMIENTO ASMCO
El procedimiento Armeo fue ideado por la Armeo Steel Corporation, EE.UU.

En 196U entre en funcionamiento una planta experimental, con una capacidad de 
15 ton por día, en las instalaciones de Kansas City, Missouri, basada en la 
oxidación parcial de gas natural por aire. La planta experimental fue 
modificada en 1965 para la utilización de gas natural reformado por el gas 
de escape del proceso en Pebble Stoves. La primera unidad de escala 
industrial, con una capacidad de 1.000 ton por día, entró en operación en 
Houston, Texas.

j
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Descripción del procedimiento
EL gas reductor para ei procedimiento Armeo se obtiene por reformado 

catalítico de gas natural, desulfurado mediante vapor a temperaturas de 
915-955°C. Antes de que el gas penetre al horno de reducción por toberas 
situadas en el fondo de la cuba, su temperatura se ajusta a 750-900°C, 
añadiéndole gas de escape previamente limpiado y enfriado para retirar el 
vapor de agua. EL flujo contracorriente del gas realiza el 
precalentamiento y la reducción del lecho de nodulos descendiente. Un 60 
por ciento aproximadamente del gas de escape es sacado del horno por medio 
de un cuello de ganso (downcomer) y, tras limpiarse en un lavador venturi 
y enfriarse para retirar el vapor de agua, se utiliza para caldear los 
reformadores. EL resto, tras comprimirse y enfriarse de nuevo, se emplea 
para mezclarlo con el gas reductor para controlar su temperatura y para 
enfriar los nodulos de HDR reducidos de la sección cónica del fondo del 
horno. Los nodulos de HDR se enfrían a temperatura ambiente antes de ser 
descargados mediante un dispositivo aislante de gases a una transportadora 
de banda articulada (apron conveyor). Los finos de HDR generados en el 
proceso pueden ser briqueteados en frío. En la Figura h se halla 
representado un diagrama de proceso del procedimiento Armeo.

Características especiales
EL horno de cuba contracorriente dispone de una inserción central para 

la inyección de gas reductor y gas de enfriamiento. EL procedimiento utiliza 
un reformade ter-Wheeler a base de vapor en proporción estequiométrica 
como reform Ello hace que el reformador sea independiente de la
operación de reducción, permitiendo una gran flexibilidad en el empleo de 
material de alimentación de alto contenido de azufre.

La esponja de hierro fría se almacena, después de la selección, en 
depósitos (silos) para su ulterior envío a la planta acerera.

Plantas en operación y construcción
En la actualidad sólo hay una unidad en funcionamiento, en Houston, 

basada en el procedimiento Armeo, con una capacidad anual de 330.000 ton.
No hay nuevos módulos en construcción.
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Requisitos energéticos
Del funcionamiento de la unidad de Houston puede ponerse de manifiesto 

que el consumo medio de energía es de aproximadamente 3,1 Gcal de gas natural 
y 35 kWh de energía eléctrica por tonelada de esponja de hierro.

Equino e instalaciones principales
El sistema de manipulado y tratamiento de la materia prima es semejante 

al de otros procedimientos de horno de cuba. La gama de tamaños del material 
de alimentación debe ser preferentemente de 6-32 mms. El reformador es del 
tipo Foster-Wheeler y utiliza un catalizador de óxido de níquel para el 
reformado catalítico por vapor de gas natural desulfurado.

EL procedimiento Armeo se sirve de un horno de cuba de corte circular 
que comprende una zona de reducción y otra de enfriamiento. EL gas reductor 
penetra al horno a través de toberas con revestimiento refractario desde el 
tubo colector, así como a través de la inserción central. Una tolva de 
alimentación situada en la parte superior del homo recibe el material de 
alimentación, que es introducido al homo por medio de conductores de 
distribución. Una transportadora de banda articulada de acero, situada 
directamente debajo del tubo de descarga controla la velocidad del 
movimiento de avance de los nodulos a través del homo de cuba.

EL producto es descargado por medio de rodillos troceadores 
(breaker rolls) a un conducto equipado con un mecanismo aislante de gas.

Materias primas
La gama de tamaños del material de alimentación de óxido (mineral y 

nodulos) utilizada en Houston oscila entre 6 y 32 mms. La mezcla de material 
de alimentación utilizada en Houston consiste en un 80 por ciento de nodulos 
y un 20 por ciento de mineral en terrones. A continuación se reproduce el 
análisis químico de los nodulos de Pea Ridge, Missouri, y del mineral 
brasileño enriquecido utilizados en la planta de houston:
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Nodulo de Mineral
Pea Ridpe brasileño
por ciento por ciento

Fe (total) - • 67,1 69,5
Si02 . . 2,U6 0,56
a i2o3 . . 0,1*5 0,31*
CaO - • 0,31* 0,08
P . . 0,088 0,036
S . . 0,001 0,001»
MgO . . 0,21 0,05
Mn . . 0,025 0,036
Na20 . . 0,027 0,011
K20 . . 0,028 0,005

Producto
La esponja de hierro producida por el procedimiento Annco tiene la misma 

forma que el material cargado. Los finos generados representan aproximadamente 
un 5 por ciento. Un análisis típico del HDR producido en Houston podría ser 
como sigue:

Fe (total) . . 91,5$
Fe (metálico) . . 81*, 2$
C . . 2,U$
Oxígeno residual . . 2,3$
Metalización . . 92$

PROCEDIMIENTO MIDREX
EL procedimiento Midrex fue puesto a punto en las instalaciones de 

Toledo de la Surface Combustión División, de la Midland-Ross Corporation, 
EE.UU., en 1967. La primera planta piloto a plena escala, con uua capacidad 
de 200.000 ton/año, fue instalada en Portland, Oregon (EE.UU.) en 19Ó9.

Descripción del procedimiento
El procedimiento Midrex es un proceso continuo, en el que el material 

óxido se carga ininterrumpidamente por la parte alta de la cuba, 
descargándose el producto por la parte baj». El gas reductor se obtiene por
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reformado catalítico, a base de una métela de gas natural y gas de la parte 
alta del horno. EL gas reductor contiene casi un 95? de hidrógeno y monóxido 
de carbono, en una relación de E2C a CO de 1,5 a 1,6, mantenida controlando 
la temperatura de saturación de E2O del gas del proceso enfriado. La 
temperatura del gas reductor a la salida del reformador se regula mediante 
una derivación con un dispositivo de enfriamiento ae gas.

EL homo de reducción directa Midrex está dividido en dos tonas: la
sección superior constituye la "zona de reducción" y la inferior la "zona de 
enfriamiento". EL gas reductor penetra al homo por el fondo de la zona de 
reducción y es retirado por la parte superior ae la cuba. Dicho gas superior 
es luego enfriado y limpiado en un lavador, condensándose el vapor de agua 
y eliminándose las partículas en suspensión, y se emplea principalmente para 
reformado para la producción de nuevo gas reductor. EL resto de gas se 
utiliza como combustible suplementario para calentar el reformador. El 
material metalizado descendiente se enfría a menos de 50°C utilizando gas 
refrigerante antes de ser descargado. EL diagrama del procedimiento 
Midrex puede verse en la Figura 5-

Características especiales
El tiempo de residencia de la carga en el horno de cuba es de 

aproximadamente 6 horas.
Efa el procedimiento se emplea un reformador diseñado por Midrex. Este 

utiliza gas de la parte superior del horno como agente reformante. Ello 
restringe el contenido de azufre aceptable en el material de alimentación, 
para evitar el envenenamiento del catalizador de níquel utilizado en los 
tubos del reformador. Dicha desventaja ha sido superada adoptando una 
variante de diagrama de proceso.

Ib general, el HDB Midrex tiene un grado de metalización alto. La 
metalización media es del 92?, y el contenido de carbono oscila entre el 
1,3 y el 1,7 por ciento.

Plantas en operación y construcción
Actualmente hay l6 unidades Midrex, de las que 13 se consideran en 

funcionamiento. La capacidad instalada total de HDR Midrex es de unos 
7 millones de ton. En 1980, el total de la producción fue de unos
i. millones de ton. De las lk unidades en construcción, las tres de Irán han



sido aplazadas. En el Cuadre 1-2 siguiente aparecen todas las unidades 
instaladas y en construcción.

Requisitos energéticos
EL consume energético específico medio es del orden de 2.6 a 2.6 Geal, 

con un consumo de energía eléctrica entre 110 y lhO KWk.

Equipo e instalaciones principales
EL material de aportación de óxido utilizado es, en general, de una 

gama de tamaños comprendidos entre 6 y 50 mms. Las fracciones de tamaño 
superior o inferior a los mencionados son rechazadas. Ho obstante, en 
algunas plantas se recupera la fracción de 3 a 6 mms. para cargarla en el horno.

Básicamente, el procedimiento Midrex emplea un horno de cuba, en el 
que el material de alimentación es calentado y reducido por una corriente 
ascendente de gas reductor caliente, según el principio del flujo 
contracorriente. EL horno de cuba es de sección circular y comprende una 
zona de reducción provista de revestimiento refractario, que abarca más de 
la mitad de la altura del horno, y una zona de enfriamiento en forma de cono 
invertido. Una tolva cónica, situada en la parte superior del horno, recibe 
el material de carga y lo transmite a una cámara para su distribución 
uniforme por medio de una serie de tuberías de alimentación. Para asegurar 
un descenso suave de la carga, hay bebederos de alimentación (feeders) a 
tres niveles del horno de cuba. La parte alta del horno está sellada para 
impedir que escape el gas reductor o que penetre aire. Cada horno de 
reducción cuenta c o l lavadores de gas superior y gas de enfriamiento y 
compresores para el gas de proceso y el gas de enfriamiento.

EL reformador es de diseño Midrex y emplea como agente reformante gas de 
la parte alta del -horno. EL catalizador a base ¿e níquel se coloca en tubos 
de reformado dispuestos en hileras. EL calor sensible del gas de chimenea 
del reformador se recupera mediante un sistema de recuperación.

EL producto frío descargado de la zona de enfriamiento se almacena 
primero en depósitos a temperatura controlada, para ser posteriormente 
seleccionado. En general, el producto de tamaño inferior al deseado se 
briquetea. Otra posibilidad consiste en inyectar neumáticamente los finos a 
un horno de arco eléctrico. Hasta ahora, no obstante, la práctica de 
inyección neumática no se ha empleado más que en pruebas de funcionamiento.

I

3



-  «4 -r Cuadro 1-2
INSTALACIONES MIDREJt EK EL HUWPC

his * Camsfiia Inicie da l» oeeraciún Ib. da ■>**» — »I

a. 3« FiiCigàè5ZKiu/IiolAiAuA

Attenerla
Acindar-Infcscria Argentina de
Aceras, SA - Villa ceneri ttrión 1978 t 420.000
Uabaine Siderea, Cnapana 197% 1 330.000

1 TSISro

Canada
Sicbeo-Dosco Led, Concreoocur 1973 1 «00.000

1977 1 630.000
2 1.030.000

Rapaiica Federai de ni inani a
Beadurger Scahiuerke QcB, Bntiurg 1971 1 400.000̂
feeddeucscbe Femaarke QAH, Man 1961 2 800.000

T 1.2BC.000

Qatar
Qatar Scael Co Led, Un Salti 1978 1_ 400.000

Trinifhd y  Tahiy
Iron and Staci Co of Trinidad 
*d Thhegn Ltd, Faine Lisas 1980 I_ 420.000

Rtlno
British Staal Corporatinn, ftarcracn, Ayrshire 2 800.000̂

EE.00.
Karf InAacrics Inc. Cantga Linai 
Fenj-reducticn, Ceaigaccsei. SC 1971 1 400.000
Oeagaa Staal Mile, Portinai OR 1969 2 300.000̂

3 700.000

Venezuela
O K  Siderurgica del Otinico SA, 
(SUER), a»^i***

1977
1979

1 335.000
3 1.200.000
4 1.553.000

B. EM COdSUZUCN

Iriei
National Iraóan Scael Induetrles Co (NISIC) 3 1.200.000̂

mania
l.lOO.OOÔFederal Ministry of Industry, Harri 1981 3

Arabia Saudita
Saudi Arabia Industrial Develcpaanc Co, Al-Jubail .. 1983 2 800.000

Halasia
Sabah Iron & Staal, Ltbin Island, Sabah 1984 t 600.000

ross

Jümscry for Iren & Sc««.., Kursk 1982 4 1.60C.000
Trinidad v Tahaao

Iron aid Steal Co of Trinidad & 
Tobago Ltd, Point Lisas 1982 : 420.000

JOTAS:
*/ No «sci siendo explotada.
J Aplazada. Se espera su enerada en fixiciarunnento en 1904. 
c/ Según se inforni, en fase de puesta en funcionara eneo.
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Materias primas

EL procedimiento Midrex empezó utilizando un ICO? de nodulos. Actualmente, 
sus plantas utilizan una mezcla de nodulos y mineral calibrado. EL grado de 
utilización de mineral varía de una planta a otra y es del orden del 1*0 al 50?. 
Nodulos, como los CVRD, LKAB, SIDBEC Nomine, Fire Lame, Wabush, etc., y mineral 
en terrones cano el Aguas Claras, Mutuca, Feijao, CVRD, Espranca, etc. , han 
sido utilizados con éxito.

Producto

EL procedimiento Midrex produce generalmente esponja de hierro con un 
grado de metalización del 92? y más, y un contenido de carbono que oscila 
del 1,3 al 1,7?. A continuación se indica un análisis típico de la esponja 
de hierro Midrex obtenida a base de nodulos CVRD y LKAB:
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Análisis
químico

De nodulos 
CVRD (?)

De nódul 
LKAB (?)

Fe. . , total 92,U6 93,83
Fetotal 86,12 87,U7
SiO 1,71 1,16
Al.ÍL 0,91 0,88
Ca 6 3 0,65 0,U0
MgO 0,28 0,25
p 0,017 0,01
s 0,003 0,008
Cu Rastros Rastros
Metalización 93,0 93,1

Midrez ha ideado una técnica de pasivación denominada "procedimiento 
Chemaire". La primera instalación comercial que utiliza el procedimiento 
Chemaire se halla actualmente en funcionamiento en Suden.

Evolución reciente

Las innovaciones recientes más importantes son: la variante de diagrama
de proceso, el briqueteado de finos de esponja, adoptado en instalaciones 
en funcionamiento tales cano SIDBEC, ACINDAR, SIDOR, la capacidad adicional 
de reformado gracias al reformado "in situ", el precalentamiento del material 
de alimentación y del gas del proceso, el briqueteado de finos de óxido 
y el empleo de un compresor (screv compressor) para gas inerte.

i
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PROCEDIMIENTO FUROFER

El procedimiento Purofer se debe a la Thyssen Purofer GmbH de Alemania 
Occidental. Jna instalación semicomercial de horno de cuba, con una capacidad 
de 50C tons. por día, fue construida en 1970 en Cfberhaussen, Alemania 
Occidental. Las dos primeras plantas comerciales, de una capacidad de
350.000 tons/año cada una, entraron en funcionamiento en Brasil e Irán, 
en 1977 y 1978 respectivamente. En la instalación de Irán, el gas reductor 
se obtiene por reformado catalítico de gas natural por gas de escape ael 
proceso, mientras que en la de Brasil el gas reductor se obtiene por 
gasificación de aceite pesado en un reformador Texaco.

Descripción del procedimiento

El procedimiento Purofer emplea horno de cuba. El horno se alimenta de 
gas reductor a una temperatura de aproximadamente 1.000°C. El producto 
se descarga en caliente a contenedores especiales, a una temperatura de 800°C 
aproximadamente. El sistema de carga es semejante al del alto horno.

En caso de utilización de gas natural, se lava el gas de escape del 
proceso del homo de cuba y se enfría para retirar el vapor de agua. Luego 
se mezcla una tercera parte del mismo con gas natural en proporción estoiquio- 
métrica para la obtención del gas reductor. En el procedimiento se emplean 
dos reformadores que se encuentran alternativamente en fase de calentamiento y 
reformado. El gas reductor contiene un 95Í aproximadamente de Hg+CO (H2/C0 
1,U aproximadamente).

En el procedimiento Purofer, la esponja de hierro descargada del homo 
es recogida en un contenedor. El contenedor es manipulado por un vehículo- 
de diseño especial. El objetivo principal del procedimiento Purofer consiste 
en utilizar esponja de hierro caliente en el homo de arco eléctrico para 
economizar consumo de energía en la fabricación de acero. En caso de no 
poder cargarse en caliente la esponja, ésta es briqueteada en caliente 
en la instalación de briqueteado y luego es almacenada.

El diagrama del procedimiento, con utilización de gss natural, aparece 
en la Figura 6. Cuando se utiliza aceite (como en Brasil) el gas bruto, 
obtenido de la reducción parcial de fuel oil pesado a l.U00°C, es enfriado 
y lavado para retirar el hollín, azufre y CO^. A continuación se mezcla 
con una parte del gas de escape del proceso que ha sido enfriado para

n



La mezcla se calientaeliminar el vapor 
antes de penetrar 
calentador de gas

de agua y lavado para eliminar el CO . 
en el homo de cuba, a aproximadamente 1.000°C en una 
caldeado con una parte del gas del proceso.

Característioas especiales

Las características principales del procedimiento Purofer son las 
siguientes:

- En caso de utilizarse el producto descargado tal cual (sin tratamiento 
ulterior), permite economizar energía eléctrica en la fabricación
de acero.

- Las briquetas producidas a base de esponja caliente son muy estables.
- El procedimiento utiliza un principio regenerativo para el reformador.

No obstante, la diferencia de tiempo entre el conectado y el desco­
nectado de los reformadores causa pérdidas del gas de proceso de 
aproximadamente 20 25? •

- Debido a la utilización de un procedimiento de reformado a alta 
temperatura (1200-lU00oC), un nivel de azufre en el gas de alimenta­
ción de incluso 200 ppm no requiere desulfuración. Tampoco hay 
restricción del contenido de azufre en el material de alimentación.

- El reformador no requiere un gran volumen de catalizador, como
ocurre en otros procedimientos. En ocasiones, basta con insertar guijas 
de cerámica de níquel entre las juntas de los ladrillos refractarios.
En caso de utilizarse un gas de alimentación con un alto contenido 
de azufre, se recubren algunos de los ladrillos refractarios con un 
catalizador.

La esponja de hierro producida por el procedimiento Purofer tiene 
generalmente un grado de metalización igual o superior al 90%, con un contenido 
de carbono próximo al 1?.

Plantas en operación y construcción

Dos plantas comerciales, cada una con una capacidad de 330.000 tons. de Fe 
por año, fueron instaladas durante los años 1976-77 en Brasil e Irán. La 
instalación de Brasil (que emplea aceite pesado) se halla abandonada actual­
mente, y la de Irán no está en funcionamiento. No hay plantas en construcción.

Requisitos energéticos

Basándose en el breve período de funcionamiento de la instalación de 
Irán puede deducirse que el consumo medio de gas representa aproximadamente 
3,1 Ocal, mientras que el de energía eléctrica es del orden de 110/120 kWh por 
tonelada de esponja de hierro producida.
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La gama de tamaños de material óxido de alimentación empleado en el 
procedimiento oscila entre 6,3 y 30 mm . Debe evitarse el empleo de finos 
(-6,3 nm), por lo que el procedimiento dispone de una instalación de selección 
tras el almacenamiento en seco del óxido. El reformador consta de regenera­
dores que se emplean alternativamente para el reformado y el precalentamiento. 
El procedimiento Purofer utiliza un horno de cuba con revestimiento refractario 
de sección rectangular (redondeado en las esquinas) que se ensancha progre­
sivamente de arriba a abajo, para evitar el agarrado de la carga. El horno 
se alimenta de materia prima por su parte alta, mediante un sistema de carga 
de doble campana, similar al de un alto horno. Dos barras de extracción 
(scrapper bars) situadas en el fondo, retiran el producto reducido caliente 
de ambos lados de la cuba, que luego es transportado en contenedores a la 
instalación de briqueteado o directamente al horno de fabricación de acero 
para su carga en caliente.

Materias primas

El procedimiento Purofer puede funcionar con nodulos o minera], en 
terrones. Aunque en la instalación piloto se ensayaron nodulos y minerales 
calibrados de varios otros orígenes, en la explotación comercial se utilizó 
mineral íiezao en Brasil y nodulos suecos en Irán.

PROCEDIMIENTO NSC-DR

El procedimiento NSC-DR fue ideado por la Nippon Steel Corporation, 
instalándose una planta de ensayos en las instalaciones de Hirohata de la 
Nippon Steel Corporation, en abril de 1977, que operó intermitentemente hasta 
julio de 1978, fecha a partir de la cual fue desmantelada. En la actualidad 
no hay ninguna instalación comercial NSC-DR.

Descripción del procedimiento

El procedimiento NSC-DR utiliza un horno de cuba que funciona a alta 
presión superior de aproximadamente 1* a 6 atmósferas. El material óxido es 
introducido al horno de cuba por la parte superior mediante un sistema de 
válvula de compuerta y sellos de gas. El material es reducido por el flujo 
contracorriente de gas reductor, obtenido por reformado de vapor de gas 
natural.



Una vez desulfurado, se mezcla el gas natural con vapor, generado en la 
sección de recuperación de calor del reformador. A continuación, se reforma 
dicha mezcla catalíticamente, en presencia de un catalizador a case de níquel, 
en los tubos del reformador. Según se ha informado, para el NSC-DR se 
sugiere la utilización de reformadores Topsoe. Conviene mencionar que, en 
la planta de ensayos de Hirohata, el gas de reducción se obtenía por pirólisis 
de fue! oil pesado en una instalación de gasificación Texaco. No se utilizó 
reformador Topsoe para la producción de gas reductor en la planta de Hirohata. 
En la Figura 7 se halla representado el diagrama de proceso del procedimiento 
NSC-DR con utilización de gas natural como reductor. Al igual que en el 
procedimiento Purofer, en el NSC-DR se propugna actualmente la producción de 
esponja caliente. El HDR producido se descarga del homo, por tolvas de 
recogida con estanqueidad de gas, a contenedores de acero sellados. Esta 
modalidad de descarga tampoco se ensayó en la planta de Hirohata.

Características especiales

Las características especiales del NSC-DR son:

- Presión del gas de alimentación de basta 6 atmósferas.
- Utilización parcial del gas de la parte superior ccmo gas reductor 

reciclado en el homo de cuba.
- Añadido de hollín (carbón no quemado) para evitar el arracimamiento 

de la materia prima.
- Sistema de válvulas de doble sello para carga y descarga.
- Briqueteado en caliente de la esponja de hierro (que no fue ensayado 

en la instalación piloto).

Plantas en operación y construcción

Actualmente no hay ninguna unidad canercial NSC-DR. El Gobierno de 
Malasia estudia en estos momentos la posibilidad de instalar un módulo NSC-DR 
de 600.000 tons. por año en Trengannu.

Requisitos energéticos

El consumo de energía medio registrado en Hirohata fue del orden de 
3,5 Ocal por tonelada de esponja de hierro, basado en la utilización de aceite 
pesado para la obtención del gas reductor en un reformador Texaco.
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El sistema de manipulado del material es semejante al de otros procesos 
de horno de cuba. Para el reformado por vapor se emplea un reformador Topsoe, 
cuc, en principio, es similar al Pullman-Keliog. El gas de escape limpiado es 
desulfurado, lavado de CQ^, recalentado (en un intercambiador de calor) y 
mezclado con el gas reductor antes de penetrar al horno de cuba. La parte 
superior de la cuba está equipada con un sistema de carga con te *a de 
doble cierre, presionizado con gas inerte para evitar la infiltración de 
aire y limitar las fugas de gas. Una mesa, situada en el fondo de la cuba 
de reducción sostiene la carga, mientras que barras de arrastre, montadas 
en una cámara hermética de gas alrededor del fondo de la cuba, arrancan el ma­
terial reducido de la mesa, empujándolo a una sección cónica que conduce 
a contenedores sellados de descarga en caliente, a través de tolvas de 
recogida provistas de sellos de gas. En la instalación de briqueteado, se 
recomienda el briqueteado en caliente de la esponja de hierro sin utilización 
de aglomerantes.

Materias pri"«^

En la planta de ensayo sólo se probaron 5 tipos de nódulos, CVRD, LKAB,
Carol lake, Wabush, Samarco y Grenges Strassa (Suecia), y tres tipos de 
mineral en terrones, CVRD, MBR y Mount Nevman. No hay límite en el contenido 
de azufre del material óxido, ya que el gas superior reciclado es desulfurado 
durante la eliminación de dióxido de carbono por el método MEA, antes de 
ser utilizado en la cuba.

Calidad del producto

La calidad de producto lograda en la instalación piloto representaba 
generalmente un grado de metalización del aproximadamente. El contenido 
total de carbono oscilaba entre 0,7? y 3,65?, según el tipo de material óxido, 
la temperatura de operación, la composición del gas, etc.

PROCEDIMIENTO FIOR

El procedimiento FIOR (Fluid Iron Ore Reduction) fue ideado por la 
Esso Research and Engineering Company. Una instalación de pruebas de 
escala semiindustrial entré en funcionamiento en la Imperial Oil Enterprises 
Ltd, Darmonth, Nova Scotia, en octubre de 1965, con una capacidad de 300 ton/día, 
siendo abandonada a finales de 1969. La primera unidad industrial fue 
instalada en Venezuela en 1976.
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Descripción del procedimiento

SI procedimiento FI03 emplea un gas rico en hidrógeno para la reducción de 
finos de mineral de hierro en una serie de reactores de lecho fluidizado. EL 
gas reductor rico en hidrógeno se obtiene por reformado por vapor de gas natural 
en presencia de un catalizador a base de níquel en los tubos del reformador. EL 
gas natural es desulfurado en lechos de óxido de zinc antes del reformado. EL 
gas reformado se hace reaccionar utilizando un catalizador óxido, a fin de que 
el CO y el vapor reaccionen para producir más hidrógeno y dióxido de carbono.
EL gas de escape del convertidor es tratado ulteriormente en una instalación de 
eliminación de CO^, en la que una solución carbonatada caliente en circulación 
absorbe el CO^, enriqueciendo de hidrógeno al gas que sale de la misma.

Los finos de mineral secos (-12 mesh) de los depósitos de almacenamiento 
en seco se descargan a un sistema con tolva de cierre y se someten a una presión 
igual a la presión de operación del sistema de reactor (10 atmósferas a 880°C).
A continuación, el mineral presionizado es dosificado al reactor superior, donde 
se precalienta a la temperatura de reducción, por combustión de gas natural y 
aire precalentado, eliminando así el L.O.I. y una gran parte de la humedad de 
los gases de escape. Los g-tses de escape son enfriados bruscamente y lavados 
para retirar completamente los finos de mineral, y se despresionizan antes de 
soltarlos a la atmósfera.

EL mineral de hierro fluidizado y precalentado del reactor de precalen­
tamiento es desvaporizado para eliminar el aire arrastrado, y se introduce al 
primero de los 3 reactores de reducción de lecho fluido, donde fluye hacia 
abajo por efecto de la gravedad y es reducido por el gas reductor ascendente.
El gas de escape del proceso que sale del reactor de reducción superior es 
enfriado, lavado, comprimido y recalentado antes de ser utilizado de nuevo en 
el reactor inferior. Los finos de mineral de hierro reducidos del reactor 
inferior se despresionizan, conduciéndose por un sistema de bajada (let-down) 
al depósito de alimentación de la instalación de briqueteado, que opera a 
presión atmosférica. EL briqueteado se efectúa a temperaturas superiores y 
550°C. El diagrama de proceso FIOR aparece en la Figura 8.

Características especiales

El procedimiento FIOR se presta a la utilización de finos de mineral 
óxido (-1* mesh con un máximo del 20Í en peso - 225 mesh). El HDR producido 
debe aglomerarse antes de ser utilizado en la fabricación de acero y las 
briquetas compactas FIOR pueden almacenarse y transportarse como mercancías
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sin ningún tratamiento previo como en el caso áe las briquetas Purofer.

Plantas en operación y construcción

Hay una sola instalación comercial en operación en Matanzas, Venezuela.
La capacidad anual de la unidad es de LOO.000 tons. La planta produjo unas
220.000 tons. en 1980. No hay ninguna planta FICR en construcción.

Eouino e instalaciones principales

El equipo más importante requerido en el procedimiento FI0R es:
i) Secador de mineral, para eliminar la humedad superficial del mismo.

ii) Tolvas de cierre, para presionizar el mineral óxido de alimentación 
a la presión de operación del reactor de precalentamiento.

iii) Reactor de precalentamiento, para eliminar la humedad y elevar la
temperatura del mineral hasta la temperatura del reactor de reducción.

iv) Tres reactores de reducción, en serie, para reducir el mineral en 
contacto con el gas reductor contracorriente.

v) Refomador y convertidor de gas natural, para convertir el gas 
natural en gas reductor rico en hidrógeno, por medio de vapor y 
catalizadores.

vi) Máquina de briquetear, consistente en orensas de doble rodillo.
vii) Enfriador de briquetas, en el que las briquetas se enfrían sobre 

una rejilla circular, siendo pasivadas con aire.

Materias primas

El material de alimentación ideal para el procedimiento FI0R son los 
finos de minerales naturales de gran riqueza, que contengan menos de un 5? 
de ganga y p u e d p a s a r  a través de un tamiz de L mesh. Su tamaño debe ser 
tal que contenga menos del 20? en peso de material inferior a 325 mesh.

Los finos y concentrados con más de un 20? en peso de material inferior 
a 325 mesh se consideran demasiado finos para ser utilizados directamente en 
el procedimiento FI0R, pero pueden emplearse en caso de añadir una semiaglo- 
meración (aumento de tamaño) al circuito de preparación del material. Los mate­
riales aglomerados se utilizan sólo si son suficientemente resistentes para 
soportar su deterioro en los reactores de lecho fluidizado.

En Venezuela se emplean finos de minera] Cerro Bolívar.
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Producto

El HDR del procedimiento FIOR antes del briqueteado tiene forma pulveri­
zada y contiene un 2Ú-25? de producto inferior a 325 mesh. Las briquetas 
FIOR producidas en Venezuela presentan generalmente una metalización superior 
al 92S, con un contenido de carbono que oscila entre 0,5 y 2?. Las briquetas 
producidas tienen una alta densidad, del orden de 5 mg/cc, y pueden almacenarse 
fácilmente en todo tipo de condiciones atmósferas.

PROCEDIMIESTO HIB

El procedimiento HIB (High Iron Briquette) es una versión modificada 
del procedimiento Nu-Iron, puesto a punto por la US Steel Corporation hacia 
los años 1953-56. La primera instalación HIB fue construida en 1871 en Puerto 
Ordaz, Venezuela, con una capacidad anual de 1.000.000 de tons. de esponja de 
hierro.

Descripción del procedimiento

El procedimiento HIB se basa en la reducción de finos de mineral de 
hierro en un lecho fluidizado, utilizando gas de reducción obtenido mediante 
reformado por vapor de gas natural desulfurado. Los finos de mineral 
de menos de 12 mm de tamaño se secan en un horno rotativo y luego se muelen 
rara reducir su tamaño a menos de 10 mesh (-2 mm ). El fino de mineral se 
transporta entonces a la primera etapa de un sistema de precalentamiento de 
lecho fluidizado de dos fases por medio de un elevador neumático de gas 
inerte. En dicha primera fase, se precalienta el mineral por medio del gas 
de escape de la segunda fase hasta unos 320°C. En la segunda fase, se 
calienta el mineral precalentado hasta 870°C aproximadamente por combustión 
directa de gas natural en el lecho.

La reducción de F^O^ a FeO se realiza en la primera fase por contacto 
con el gas quemado de la segunda fase. La reducción de FeO a Fe tiene lugar 
durante la segunda fase por contacto con nuevo gas reductor caliente, introdu­
cido por la parte inferior del reactor a una presión de aproximadamente 
t atmósferas. El HDR fino caliente, a una temperatura de unos 700°C, es 
moldeado en caliente en máquinas de briqueteado. Las briquetas calientes 
se enfrían hasta una temperatura de unos 65°C antes de ser almacenadas.
El diagrama de proceso del procedimiento KI3 se halla representado en la 
Figura 9>

I
I
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Características especiales

Por ser un procedimiento de lecho fluidizado, el EI3 permite la utilización 
de finos de mineral como material de carga. El grado de metalización del 
HDR es generalmente bajo, de un 75? aproximadamente, y, por lo tanto, se presta 
a la fabricación de hierro.

Las briquetas HIB son densas y pueden almacenarse fácilmente al aire libre 
en cualc_ ¿r condición atmosférica.

Plantas en operación y construcción

La única instalación de reducción directa HIB en funcionamiento está 
situada en Puerto Ordaz, Venezuela. No se tienen noticias de que haya nuevas 
plantas en construcción.

Equino e instalaciones principales

En el procedimiento HIB se emplean finos de mineral, por lo que en el 
sistema de manipulación y tratamiento de la materia prima se hallan previstas 
instalaciones de triturado, molido, separación y secado. El tamaño de los 
finos debería ser de 10 mesh.

El procedimiento HIB emplea precalentadores de dos fases para precalentar 
los finos de mineral a la temperatura de la reacción de reducción. Esta 
tiene lugar en un reactor de reducción también de dos fases, consistente 
en una vasija de reacción de acero alta, con revestimiento refractario, de 
6,7 n de diámetro y 50 m de altura.

El gas reductor se genera en un reformador de vapor, que dispone, como 
tal, de un sistema de recuperación de calor para la producción de vapor.

Básicamente, todo el producto HIB tiene que ser briqueteado en caliente 
a aproximadamente 700°C, como en el procedimiento FIOR. La instalación de 
Venezuela cuenta con tres máquinas de briqueteado en caliente.

Materias primas

Los finos de mineral de hierro de gran riqueza de 12 mm de tamaño, con 
un 58,5? de Fe y un 8? de humedad, se reducen por molido a menos de 1C mesh 
(-2 mm ) para cargarlos en el reactor de lecho fluidizado.



Producte

Las briquetas EIB tienen las siguientes características :

Tamaño, mm
Peso de la briqueta, grs 
Densidad, tons/w?

Grado de metalización

80,9 x 1*0,6 x 20,0
206,3
5,0
75-80Í

A continuación se reproduce un típico análisis químico de las briquetas 
HTB producidas en Puerto Ordaz:

Fe (total) 86,5*
Fe (metálico) 60,5*
Si02 1,83*
A!2°3 1,93*
CaO 0,29*
MgO 0,27*
S 0,02*
P 0,13*

PROCEDIMIENTO SL/FJ

El procedimiento SL/RN fue preparado conjuntamente por la Steel Ccmpany 
of Canada, Lurgi Chemie, Republic Steel Corporation y la National Lead 
Company en 1969. Es una combinación del procedimiento RN, puesto a punto 
entre 192O y 1930 para el enriquecimiento y tratamiento por calor de 
minerales con un contenido de hierro bajo, y el procedimiento SL, ideado 
hacia i960 para la producción de esponja de hierro de gran riqueza para 
los hornos de fabricación de acero.

Descripción del procedimiento

El procedimiento Sl/RN utiliza un horno rotativo para la reducción de 
mineral/nodulos de hierro, con materiales carbonosos sólidos tales como 
carbón o lignito. El diagrama de proceso empleado en el procedimiento SL/RN 
se halla representado en la Figura 10. El procedimiento está compuesto 
de dos fases principales, que corresponden a las dos zonas principales del 
horno: la "zona de precalentamiento", en la que se calienta la carga
a 900°C-1 .100°C, y la "zona de metalización", en la que se mantiene la 
temperatura prácticamente constante de 1.050°C-1.100°C.
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Al inicio de la operación, es necesario caldear el horno con el quemador 
central utilizando un combustible líquido, para calentar los materiales de 
la carga a la temperatura de reacción. Tras alcanzar un estado constante, 
el calor producido por la combustión de una parte del combustible cargado 
con el material de carga es suficiente para incrementar la temperatura del 
material entrante hasta el punto deseado.

La carga, consistente en una mezcla de nodulos de óxido de hierro y/o 
mineral en terrones, piedra caliza y/c dolomita y carbón muy volátil o 
lignito, se introduce en la zona de precalentamiento del horno, donde se 
elimina la hiaedad, formándose e hidrocarburos por disociación termal 
del carbón. Una parte dé los gases combustibles del carbón es quemada en 
el margen libre (freeboard) situado por encima de la carga por cantidades 
controladas de aire introducido por tubos dispuestos regularmente a lo largo 
del horno. La combustión de dichos gases irradia calor a la superficie 
del lecho de material y a la superficie descubierta del revestimiento 
refractario del horno. Durante la rotación del horno, el revestimiento 
transmite el calor a los materiales sólidos por conducción.

Los gases de escape del horno se retiran a 900°C-1.000°C por el extremo 
de descarga. Estos se hacen pasar por un* cámara de sedimentación de polvo 
de gran grueso y luego a un requemador (afttr-burner), donde se queman los 
gases combustibles y el hollín. Luego se enfría y limpia el gas antes de sol­
tarlo a la chimenea.

La descarga caliente del horno, a unos 1.000°C de temperatura, es 
conducida directamente, mediante un canalón incorporado, a un enfriador 
rotativo, enfriado externamente por medio de pulverizadores de agua. La 
descarga proveniente del enfriador se tamiza y se separa magnéticamente, 
para obtener esponja de hierro, carbón (cbar) y desechos que contienen ceniza 
y fundente calcinado. En la Figura 10 se halla representado el diagrama de 
proceso del procedimiento de horno rotativo.

Características especiales

En el procedimiento SL/RN, el horno es generalmente largo, por lo que
no resulta fácil mantener un nivel de temperatura constante. El funcionamiento
del horno es muy sensible al tipo de material de aportación de óxido
utilizado. El horno SL/RN opera a alta temperatura. El producto tiene un
contenido de carbono bajo (de alrededor del 0,2í) y un grado de metalización

o„alto a aproximadamente 1.10C C.
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La proporción de finos en el producto metalizado del horno de reducción 
dependerá de la naturaleza de las materias primas utilizadas, especialmente 
de las características de decrepitación del mineral en terrones. En general, 
la proporción de finos obtenidos en el proceso de horno rotativo para la 
producción de esponja de hierro es del orden de 100-500 kg por tonelada 
de producto (entre un 10 y un 15?) •

Plantas en operación y construcción

En la actualidad existen seis plantas SL/EE para la fabricación de esponja 
de hierro destinada a la producción de acero, de las que dos no están en 
funcionamiento, como puede apreciarse en el Cuadro 1-3• Los tamaños de las 
instalaciones varían enormemente, entre 30.000 y 0.000 ton/año. La 
experiencia de operación se limita a unidades de 125*000 ton. La producción 
en 198o fue de aprox. 233*000 ton. con una capacidad instalada de unas 
750.0U0 ton.

Cuadro 1-3

Instalaciones SL/KN en el mundo

País y compañía
Instalada

en
№- de 

unidades Capacidad anual
Ton;-

EN OPERACION/’NSTALADAS

Brasil
Arcos Finos Piratini SA 

Charqueadas, RS 1973 1 65.000
Canadá
The Steel Co of Canada Ltd 

Red Lake, Ontario 1975 1 360.000^
India
Sponge Iron India Ltd

Paloncha, Kbthagudem, AP .. 1980 1X 30.000
Nueva Zelandia
New Zealand Steel Ltd, Glenbrook 1969 1 125.000
Perú
Empresa Siderúrgica del Perú 
Chimbóte 1979 1 100.000

EE.UU.
Hecla Mining, Casa Grande, Arizona 1975 1 65.000^

Total 6 7U5.000

NOTA:
a/ N0 está siendo explotada.
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Equipe fe instalaciones Principales

La instalación más importante del procedimiento SL/RN es el horno 
rotativo con revestimiento refractario, cuyo tamaño puede oscilar entre 2 
y 6 m de diámetro y 5C y 125 m de longitud. Este presenta, del extremo de 
alimentación al de descarga, una inclinación hacia abajo ási 2,5 al 3,5S- El 
homo puede girar a una velocidad que varía entre 0,3 y 0,9 rpm. El armazón 
del horno dispone de tubos conductores de aire de acero, resistentes al calor, 
distribuidos de forma regular a lo largo del homo, para controlar la 
tenoeratur i y la marcha del proceso. En el extramo de descarga del homo se 
halla situado un quemador central para el aporte de aire durante la operación 
normal y de combustible ligero durante la fase de inicio de operaciones.

Los gases de escape se tratan en una cámara de sedimentación de polvo y 
luego en un quemador de poscombustión de dos fases, antes de ser lavados y 
soltados a la atmósfera a través de la chimenea.

La descarga caliente del homo se enfría en un refrigerador rotativo 
horizontal, provisto de pulverizadores extemos de agua para la superficie 
superior y sumergido en una artesa de agua por su parte inferior. Su tamaño 
puede oscilar entre 2 y U m de diámetro, y 20 y 60 m de longitud, según sea 
la capacidad de la planta. EL material enfriado es tamizado y luego separado 
magnéticamente.

Materias primas

Los principales materiales de carga de procedimiento son el mineral y/o 
los nodulos de hierro. En la planta de Nueva Zelandia se emplean comercial­
mente arenas de hierro. En Perú y en Brasil se utilizan nodulos, y en la 
India mineral calibrado.

En las plantas comerciales se emplean carbones semibituminosos y limito 
(lignite char) como reductores. La piedra caliza y la dolomita se utilizan 
como desulfurantes.

Producto

Seguidamente se indica la calidad de la esponja de hierro producida en 
algunas instalaciones comerciales de reducción directa SL/RN:
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Corro añía
Grado de 

metalización 
Por ciento

Contenido 
de carbono 
Por ciento

Hev Zealand Steel 
Acos Finos Piratini 
Sponge Iron India Ltd

89 (mínimo) 0,60
91 (mínimo) 0,lU
90 (promedio) 0,20

Evolución reciente

Ensayos recientemente realizados indican que, en caso de admisión de aire 
a través de las lumbreras (ports) situadas debajo del lecho en la zona de 
precalentamiento, es posible, al emplear carbones que contengan más de un 
15 por ciento de materia volátil, Quemar algunos de los gases que, en otro 
caso, saldrían del homo sin combustionar, reduciendo así la energía desapro­
vechada. De igual forma, se asegura que la admisión de aire mediante un 
sistema semejante permitiría la utilización de lignito con un grado ue humedad 
de hasta el 60 por ciento sin secado previo. La materia voláti’ se quema 
directamente con la carga a 300—800°C, transfiriendo el calor de combustión 
a la materia prima en fase de precalentamiento. Se espera que dicha técnica 
de "inyección Sumergida de Aire" permita mejorar la eficacia del procedimiento 
acortando la fase de precalentamiento.

En las zonas de inserciones, tales como tubos/toberas de aire, orificios 
de muestreo y termopares, de los hornos rotativos SL/RN existentes se utilizan 
compuestos moldeables (castables) como revestimiento refractario. De 
instalarse hornos modernos en el futuro, éstos incorporarían un 100 por ciento 
de revestimientos moldeables.

PROCEDIMIENTO CODIR (KRUPP)

El procedimiento CODIR (Coal Ore Direct Iron Reduction) fue desarrollado 
a partir del proceso Krupp-Renn, y la única planta comercial instalada hasta 
la fecha empezó a funcionar en 1973 en la Dunsvart Iron and Steelvorks Ltd.-, 
Benoni (Africa del Sur), con una capacidad anual de 150.000 ton de HDR.
Dicho procedimiento se asemeja mucho en las características de la instalación 
y el funcionamiento al procedimiento de horno rotativo SL/RN, con la excepción 
de algunas variaciones de menor importancia en el equipo. No hay ningún horno 
rotativo CODIR, para la producción de esponja de hierro destinada a la 
fabricación de acero, construyéndose o previsto en estos momentos.
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El procedimiento ACCAR (Aiiis Chaimers Controlleá Atmosp'nere Reduction) 
es obra de la Aiiis Chaimers Corporation. EE.UU. La Niagara Metals Ltd. de 
Canadá montó en 1973 una planta de ensayos de 50.000 ton/año de capacidad 
en sus instalaciones de Niagara Falls.

Descripción del procedimiento

El procedimiento ACCAR emplea un horno rotativo con lumbreras para la 
producción de EDR. El procedimiento consta de una fase de precalentamiento 
en la tona desprovista de lumbreras y una fase activa en la zona de reducción 
con lumbreras. El mineral y el carbón se seleccionan hasta formar una gama 
de tamaños uniforme, y se introducen al reactor a una velocidad controlada.
EL lecho entrante de mineral y carbón es calentado por la contracorriente de 
gases del proceso hasta una temperatura de 1.000°C aproximadamente. A través 
de orificios radiales, situados debajo del lecho, se inyecta un combustible 
hidrocarbúrico fluido al mineral. EL contacto íntimo con la carga caliente . 
hace que el combustible se gasifique y se divida en conponentes reductores 
que extraen el oxígeno del mineral. Al pasar los orificios sobre el lecho 
admiten aire, que se combina con los gases de reducción que salen de La carga. 
El producto resultante es descargado del reactor a un enfriador de tromel 
no revestido, donde se enfría a unos 90°C por medio de pulverizadores externos 
de agua, para pasar luego al sistema de producto. EL producto reducido se 
limpia magnéticamente de ceniza de carbón, para ser luego tamizado y enviado 
al lugar de almacenamiento. Los gases de escape del proceso se enfrían 
bruscamente (quenching) y se lavan antes de soltarlos a la atmósfera a través 
de una chimenea.

Características especiales

EL homo rotativo se halla provisto de orificios de inyección de combus­
tible y aire, ofreciendo así la ventaja de recuperar el valor termal del gas 
reductor en exceso, y permitiendo un control más exacto del perfil de 
temperatura del homo rotativo. Las lumbreras de inyección de combustible y 
aire están situadas más allá de la zona de precalentamiento.

La instalación cuenta con damas de tención para mantener el nivel deseado 
del lecho en el homo de reducción. EL carbono del producto puede alimentarse 
hasta 2,5%, ajustando la relación aire-combustible a lo largo del homo.
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Hasta ahora, el procedimiento ha sido explotado industrialmente con 
combustible hidrocarbúrico. La planta de ensayos de Niagara Falls funcionó 
durante un periodo limitado con un sistema de combustión de carbón.

Plantas en operación y construcción

En 1976, el horno SL/RN de Falconbridge fue transformado al procedimiento 
ACCAR, pero funcionó tan sólo durante un período breve y fue cerrado final­
mente en 1978. En la India hay un homo ACCAR de 150.000 ton de capacidad 
en construcción, que se espera entre en funcionamiento muy pronto. El homo 
está diseñado para operar con una carga al 100Í de carbón.

Requisitos energéticos

Basándose en la operación de la planta piloto de Niagara Falls puede 
decirse que, con carbón y petróleo, el consumo de energía fue del orden de 
3 Gcal por tonelada de esponja de hierro.

Equipo principal
Las instalaciones más importantes son fundamentalmente las mismas que las 

de otras plantas de homo rotativo.

Materias primas

Los requisitos en materia de características físicas y químicas del 
material óxido y del carbón son esencialmente los mismos que los de otros 
procedimientos de homo rotativo.

Producto

El contenido de carbono del hierro ACCAR puede ajustarse a niveles 
específicos entre 0,01 y 3 por ciento, regulando las temperaturas, la alimen­
tación de combustible y su distribución en el reactor. Otras características 
del hierro ACCAR son similares a las del producto obtenido en los procedi­
mientos SL/RN o C0DIR. El hierro ACCAR es estable durante su almacenamiento y 
su transporte por barco, barcaza, ferrocarril o carretera.

PROCEDIMIENTO DRC

El procedimiento DRC fue ideado por la Direct Reduction Corporation, 
EE.UU. a partir de un método de tratamiento de concentrado de ilmenita para 
la obtención de HDR. Una planta de ensayos de 50.000 ton /año de capacidad
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basada en el procedimiento DRC entró en funcionamiento en Rockwooá, "eunessee, 
EE.UU. en 1975. Recientemente, en marzo de 198l, la DRC obtuvo un contrato 
para la instalación de una planta de 75-000 ton/año para la Scav Metals Ltd. 
Africa del Sur, que se espera entre en funcionamiento en 1983-

A1 igual que en el procedimiento CODIR, las características del equipo 
y de operación del procedimiento DRC son similares a las del procedimiento 
SL/RN de horno rotativo. Sin embarco, hay una variación importante: el homo
DRC es más ancho y cuenta con un mayor numero de ventiladores de aire, 
comparado con otros hornos rotativos.

PROCEDIMIENTO KINGL0R-MET0R

EL procedimiento Kinglor-Metor fue puesto a punto por Danieli and 
Company S.p.A. en Butric. Una planta piloto de 20.000 ton de capacidad fue 
instalada en 1973-

Descripción del procedimiento

EL procedimiento utiliza hornos de cuba verticales hechos de carburo de
silicio, calentados desde el exterior con combustibles gaseosos o líquidos.
Las cargas previamente pesadas de mineral en terrones o nodulos se mezclan
con cantidades aproximadas de reductor (carbón fino y "char”) y piedra caliza
y se introducen al homo por la parte superior, mediante una tolva de

oalimentación. La carga se calienta a una temperatura de 350 C en la zona de 
precalentamiento, situada en la parte alta del homo. La sección de reducción 
es caldeada por combustión de gas (o petróleo) en quemadores situados en 
diversas hileras en el espacio anular comprendido entre la cuba de carburo de 
silicio y la estructura exterior, a una temperatura controlada de 1.050°C.
EL procedimiento es continuo, pero el producto se descarga en hornadas a causa 
del diseño del sistema de refrigeración. El producto se descarga de la 
sección de enfriamiento a unos 50°C, tamizándose, en caso de ser necesario.
EL HDR se separa magnéticamente y el "char" se recicla.

Características especiales

Puede instalarse en módulos de 20.000 ton de esponja de hierro por año 
cada uno.

Requiere una cantidad considerable de petróleo o de gas natural para 
calentar las retortas desde fuera. EL consumo medio de LPG en la instalación 
piloto de Butrio era de 131* kg/hr.

I
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Requiere un mayor mantenimiento, y el costo de operación de la pequeña 
planta modular es invariablemente mayor que el de procedimientos continuos 
como los de horno rotativo.

Plantas en operación y construcción

La primera instalación comercial basada en este procedimiento empezó a 
funcionar en 1976 en la Ferrerie Arverdi and Compeny S.p.A., Cremona (Italia) 
con una capacidad anual de LO.OOO tons, consistente en dos módulos de 20.000 
ton de capacidad cada uno. En la actualidad, dichas instalaciones se han 
abandonado y se hallan en venta. Se ha informado de la puesta en funciona­
miento de un módulo de 20.000 ton. de capacidad anual en Birmania. Está 
prevista la instalación de un segundo módulo también de 20.000 ton en el 
mismo lugar de Birmania.

Equino e instalaciones principales

El procedimiento Kinglor-Metor emplea una retorta en la que la sección de 
reducción está integrada por una cuba rectangular vertical hecha de carburo de 
silicio con 6 reactores. La cuba tiene forma ahusada por su parte baja y 
está rodeada por un horno de acero con revestimiento refractario algo más 
ancho pero de la misma forma, dejando así entre ambos un espacio anular que se 
utiliza como cámara de combustión. El calor, producido por quemadores de 
calor radiante en la cámara anular, se transmite a la carga a través de las 
paredes de carburo de silicio de la cuba.

La sección superior de la cuba, que constituye la zona de precalentamiento, 
es de acero refractario. Gas inerte de la zona de reducción se enfría y se 
hace circular por la sección de enfriamiento, situada por debajo de la zona 
de reducción. EL HDR producido se descarga mediante una tolva de cierre, 
para su tamizado y separación magnética, reciclándose el "char".

Materias primas

EL procedimient Kinglor-Metor emplea mineral en terrones tamizado, 
nodulos de mineral de hierro o briquetas de una gama de tamaños de 6 a 25 mm.
EL carbón y el "char" reciclado se utilizan como reductores, y, de ser 
necesario, se emplea piedra caliza como agente desulfurante.
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Producto

De la operación de la instalación piloto puede observarse que el EDR 
producido tiene una metalización media del 90 por ciento, y el contenido de 
carbono es del orden del lí.



AKKXO II
rnOCliDIHlHUTOS DE RD - CCHTAM1HAC10H AMBIBiTAL T SU THATAMIHiTO

Procedi- Tipo do
miento contaminante FVente de origen Detallen sobre loa oontamlnantea
A. A BASE DB CAS
llyl. Polvo de Dencargn a nilón de Dlntribuolin de tamafloe de laeminerai/ nòdulo« partículas de polvo (hdmedo l)inòdulo Dencnrga a reaotoran Nflduloe

Tranoportariorae y TamaAoe Nòdulo« de dxldo
equipo de manipulado (en alerones) IlDO de hierro
de mineral/nddulos Menos de

2,8 a 5,5 .. 41,0 28,8
5,5 a 11,0 .. 24,0 22,2

11,0 a 22,0 .. 22,0 25,923,0 a dd,0 «• 9,0 18,1
a 62,0 «. 1.5 5,0

62,0 a 176,0 .. 2.5
100.0 100,0

Folvo de Peactores; Dlatribuoitfn de tamaflon de loeminorai/ tleformodores edlldoe del efluente del reaotornòdulo con (hdmedo )()|ganen del 
proceno quo

Tamaños (en miorones) 
Henoe de A4 ••

contaminan 44 a 105 8,1el agua 105 e 149 5,5MAe de 149 •• 21.4lòòTo

Olido de Demil fUranteR
r.lnc y ar.ufre

Nivol tran ©1
Storto da tratamiento Hlvel anterior al tratamiento tratamiento Obnervaclonwn

Sistema de extraooldn 
de polvo por filtron 
de bolea j eepara- 
doree ololdnlnon

PulverludoreB 
dtreotoe de agua del 
re foreiador 3 torreo de 
templado (quenohing) 
de loe reaotorea. Loe 
contaminantes panan al 
otrouito de agua y ae 
reolclan en la 
olarlfloadora

AnAliria del agua de noplado 
de la oalderat
PbnfatoB
pH
t . d . s

roe 
Cantidad
SiO
CloPu

30 ppm
10.5I.5OO ppffl 
?5 ppm 
5O-I5O ppm
1.5 nu m/hr

Eliminados por 
denalfurantnn onda 
don afios (apro*.
10 ton de óxido 
de alno)

1)1 din agua 
pundn nniitra- 
l lxnrnn non 
O l i  11 otron 
Ani don y  
mesaterno con 
1,7 « /hr dn
cnngrado de 
p ianta  de 
tratemi ente 
DFV, <pm no 
c an sld ara  
n eu tro .  Por 
lo  ta n to ,  
dicho
A fluente  no 
n* considera  
contaminante 
y  puede ner 
v e r t id o  a l  
a l c a n t a r i l l a d o  
indile t r i a l  o 
^onerai nln 
nnr tratado 
niterlormontn

*'on riñon de minerai 
v nrt ido e  a l  a l c a n t a ­
r i l l a d o  contienen 
Pe-0-,  Fa .C y  ganga.
In tarfcrt liamblÓn 
contiene Fe, FeO,
Fo^O y  ganga, Ambón 
ofiu en ten  pueden * 
dentinarne a p e l e l  1- °ì 
cado o nlnterlr.ado, , 
o venderne a lan 
indu ntriar  de 
producción de cemento.

RI óxido de sino y  
el ami Tre pueden 
e nviarse  a lon 
f a b r ic a n te !  de nata­
l i  «adorar f'arn rnr 
legnnorndcv»

Fapor Proceno Cantidad muy baja Se suelta a la
atmósfera



Trocedi-
«iento

Tipo de 
contaminante Fuente de origen Detalles «obre loa contaminantes Método de tratamiento Hlvel anterior al tratamiento

A. A BASK Dfi CAS (cont.)
Dióxido de Gas reductor 
carbono

No muy peligroso desde el punto de 
vista higlÓnioo

8e arrastra oon el 
rociado de agua de 
los lavadores

Aprox. 7 por ciento

Nivel tras ni 
tratawilonto

NIDRRX

Ruido

Ganes de 
escape

Todo el equipo 
principal tal como 
ointas de transporte, 
lavadores, reaotoreo, 
refoimadores etc. y  
conducciones
Horno de cuba, 
chimenea, inst* de 
tamleado, silon, 
puntos de 
transferencia

firalatonoR de 
partículas en 
suspensión

Chimenea, sistemas 
de recogida de 
polvo, sistema de 
almaoenamif.nto y 
descarga, recogida 
de polvo del 
tamizado

Una. 3.000 N w }/\an da Fe a 400°0, 
cotí un 1 de 00 , un 4)1 de 0„, un 
65.7* de N , * un Í7,4* de H_0. 
(ÑOx+S - nida). El contenido de

rnlvo ea de 4  m g / H  «i3 
12 gr/ton de Fe) aproi.

Oara un .Adulo de 400.000 ton/año, 
las e.lelonee de partloulae en 
euepenaldn, para 3-5 kg/hora
Batelones del punto de origen al 
aire (ka/ton IIPW)

Raoubrlendo el 
equipo oauaante de 
ruido oon oublertae, 
oajaa y armazoneii, y  
alelando lea 
oonduoolonee
Se utillea lavado 
hdMdo para todos loe 
peni de eeoepe. El 
p e  de eeoepe de la 
ohlmenea da la planta 
no requiere depurado 
ulterior. Loe lava­
dores eatAn eituadon 
a la salida del horno 
i. ’■oduoolín, lnet.

'saleado y alloe 
roduoto

uiatea» do reoogida 
de polvo

«5 an (a)
máximo

Polvo,
"ÍT7Ñ"

Polvo
mgr^Mm

Horno de ouba •• 100 Horno de 50
Chimenea .. 15 cuba
Inat. de tamizado . 30 Chimenea 15Silon .. 30 Innl. da 50
PuntOB de tnmlnado
tranaferenala .. 30 31 Ion 50

Puntos de 50
transfe­
rencia

k£¿h.
Chimenea 
Colectores 
de polvo 
Sistema de

0*rJ

1.0
Partí­ almacena­
culas

0758i
NOx miento y

Manipulado del 
material

0,001 0,002 descarga 
Colectores 1,0

Sletema de 
oombuntldn

0,012 0,035 0,172 de polvo del 
tamizado

Sleteen de 
recogida de 
polvo

0,016 Indloloa 0,001

Oboorvactonos

la prendida de 
CO dlnmlrmye el 
vaTor pll de 
cirTiill.):i de 
?jjO ppm de CO »*n 
el agua de la 
planta de fll» ÍUhOH 
dieron como renul- 
lado un descenso 
del valor pii ..i i,'-, 
(dnl nlvnl noria-i I
-lo 7)

f«ori conten de 
Inversión para «I í 
lavado de gris do 
una planta de 
flílo.ooo ton/aíio 
e<(ulvnlen a 
3, V» mi llenen de 
marcos alemanes

tan síntomas de 
recogida do polvo 
entón diseñados 
para limitar tan 
emisiones de 
polvo a la stmós- 
fera a I0D mg/Nm' 
en condicionen do 
operación normales



Piücodi- Tipo de
aienlo contawiiutnie Kuente de origen Detalles pobre loa oontaainantee 
A. A BASE DE (as (cont.)

Agua de 
douoclto

Huido

Depende del Método de enfriamiento 
de agua utilixadoi

Agua superficial) 
reaiduoa generales) 
agua de deeeoho 
induatrial Pro Medio de agua 

depurada 
Pro Medio de 
stflidoa suspen- 
dldoa en el 
efluente de agua 
Sdlidos de la 
olari floadora

0,9 n'yton de fe 
50-150 «vj/litro

40-70 kĵ ton
de Fe

Balaionea del punto de origen al
agiai Sdlldou

euapen-
didoa ,Flu.!o

mg /litro a y  ton H1
Soplado dal 
agua de

50 0,15

prooeeo íSoplado de la 
olarificadora

100x10 0,26
Efluente de la 
planta

15 o,j-o,6

Cintas de 
transporte, lava­
dores, alimenta­
do rea, ventiladores, 
refornsdor, inot. de 
tonteado, bo has, 
estaoioneu de aire



HAtodo de tratamiento

SI agua auperfloial 
aa liapia mediante un 
depdatto aouaulador, 
filtros da arena y 
baok-Nashingi loa 
raalduoB genaralaa 
(eanltary water) aa 
tratan bioldgloemente 
antea de daaoargaraa 
a la aataoldn 
prlnolpal da oanall- 
aaoldn de agu. da 
deaeoho| al agua de 
deaeaho InduBtrlal aa 
depura Radiante un 
filtro de gravedad 
automátloo

Nivel truu ui
Nivel anterior al tratamiento tratamiento Obccrvuclonuu

Agua Nix. 400 тц/ Agua 7 »«/ liou conto» du
auperfloial litro sólidos BUpor- 1 itro invereldn para
Residuos Deseoho fidai uólIdos una planta de
generales biologico Reui- BSB5 680*000 ton/snu
Agua de 50 * { 7 li tro dúos 25 mf j equivalen a
deaeaho adlldoa gene- litro ! , 6  mllloneu de
industrial rales imrcou alumunes

Agua de 
dsuucho 
indus­
trial

5 m,•/ 
litro 
sólidos

El tango de Ôxirio 
de Merro reco- 
gido en el 
sistema colsntor 
de polvo ue 
dur 'iou y luogo 
ue vunde o ue 
agi omura para 
utilizarne uomo 
material de 
allmontauión

Instalando oublartaa 
para laa tranaporta- 
doraa, oanpanaa antl- 
ruldo y araaaonea y 
oublartaa para el 
equipo. Alelando laa 
oonduoolonee

Bln oublartaa o araaaonea 
74 dU (A)Clntaa de 

tranaporte 
Retirada de 
polvo
Allmentadorea 
vibrantes 
Ventilador de gaa 110 dB (A) 
de eaoape

Con cublertaa o 
armazones
Su tac i dn 104 iIH(a)

77-99 dll (A)de reduc- 
cldn de

100 dO (A) gau

I
Ij» intennidad de 
ruido fuera de luti 
urmuzonuu su de 
aprax. 21) dD (A) 
meno ti

Ventilador de 
aire de alaterna
Oompreaoraa da 
gaa de prooeoo y 
gaa de enfriado

94 dB(A)

113 dB (A) 

110 dB (A)

natural 
Inut. de 
brique- 
teado
Inut. de 8fl-9údll(A) 
tamizado
Seco, do 106 dB(A) 
gaa da 
procono y 
gue do 
enfria­
miento 
Rut. da 
bombeo 
Rut. de 
alro 
prlnclpul
Rut. de 99 dB(A) 
aire para 
lmitm- 
mintou

9fl 'IB(A) 
100 iUl(A)



Procedi-
Hit; »ito

M'ìpo de
contaminante Puente de origen Detallen аоЪге loe contaminantes

A. A UAliK I« «AS ( c o n i . )
liuido (coni.)

NSC-DR SÄüdoo lian uuperlor;
(¡ав de compensa­
ción de presión} 
tante de materia 
prima

Agua Agua de lavado
Agua de caldera 
del deuminerali- 
дейог y del depò­
sito de la oaldera



Nível trau el
Nétodo de tratanlento Nível anterior a l tratanlento tratanlento Obuoi-vaulonen

Lavadores hdnedoe

Eepeaadora 
Neutralleaoidn

Bi oa.IttB
II intenta- 91 dB(A)
doree
vlbrátllee
Ventilador 100 dll(l)
de gne de
eucape

gr/Hw3 kt/IIi» 1
Oae euperlor 5 flae euperlor 0P01
das de ooapensaoidn 5 Oau de oompen- 0,10
de preeldn aaoldn de
Taais de naterla prlaa 5 preeldn

Tamla de 0,10
matéria prlmn

1011 prlnol|>aleii 
contuminanteu 
non lou udlidou 
contonldou en »1 
guu uuporlor. 
Bute deliu oer 
nocouurlumonte 
luvado, funlu- 
mentalnunte para
uu nuuvn utlll- 
eacIdn/ruo iclado, 
y no |>or razonuu 
de oonlrol de 
contuminaaidn

1,000 ppa (pronedlo) 100 ppm
pll 6-11 pH 7

l,on udlldou 1
truliufuridoe dei ¿5 
guu uuporlor ai , 
agua di lavado 
deburluii elinl- 
naruo para poder 
reciclar el agua.
En euta ucntido, lu inveruldn un 
etpilpo, tal como 
luvudoreu du guu UlipurlOr O 011(10- 
uadoruu pura 
depurucldu du 
agua, ue oouut- 
dora necetmrlu puru el prouuuo 
du roduuoidn dlruuta principal 
y no para el 
oontrol de la 
contamlnauión.
Por u1 lo, lau 
lnvariilonuu un 
ei|iil|io de uoiilrul 
do la contanlna- 
oidn 110 uon 
elovmluu



Procedi- Tipo de
■lento contaminante Poente de origen Detallee eobre loe oontaminantee 
A. A BAoB DB GAS (cont.)

Nivel tras el
Mtodo de tratamiento Hlvel anterior al tratamiento tratamiento Obncrvuclonon

PIOR

Dulilo Compresor de
reololado da gtn

Ftilnlonen de Saoador de 
parlloulse en mineral, tritu- 
sunpennldn radora, aleteaa 

de almaoene- 
alento y alimen- 
taoldn, tolm de 
olerre de 
allmentanldn de 
mineral, lavador 
de bcjada (let­
down), reactor 
de precalenta- 
mlento, lavador 
de depdelto de 
nnfrlaalento 
bnaeco, vent11a- 
oldn y enfrla- 
mlento de la 
briquetendora

Inetalaoldn de alien- 100-105 dB (A) 
oledores y/o oublertaa 
a prueba de ruido

8«oador de mineral, 
trituradora de mineral, 
sistema de almacenamiento 
y alimentación de mineral, 
tolva de olerre de alIman­
tación, reaotor de 
pre calentamiento
Lavador de bajada, 
lavador do depósito de 
enfriamiento brusco, 
ventilación y enfria­
miento de la 
brlqueteadora

Tipo de 
pmrtloula

Oxido de 
hierro

Hierro 
reduoido

Todos estos efluentes 
de partfoulas en 
suspensión se tratan 
por medio da olotones 
y/o lavadores hdmedoa. 
Blstema de agua de 
olroulto oerrado con 
estanques de sedimen­
tación y lavadores 
hdmedos

ARNCO (boos do 
encapo

Homo de cuba, 
ohlmenea, inst. 
de tamiaado, 
ellos de
produoto, puntos 
de transferencia

Unos 1.200 H m /̂ton de Pe. Kl gnn L̂avador Venturi 
n* contiene MOx o 3. Il.oontenldo 
de polvo es de №  mg/HmJ 
'»00 gu/ton de Pe) aprox.

85-95 di) (A)

Puente
Carga 1I0 

p a rt lc u la o
¿ 7 ^

Senador do 0,7068 
mineral
Triturado 0,?fl;>72 
de mineral 
Slstnim do 0,2fl;?7¡' 
almnnenn- 
mientn y 
alimentn- 
atón
Tol«a de 0,PRü'í? 
olerre de 
alimenta­
ción
Reactor de 0,706)1
preonlen-
tamlento
lavador de 0,7068
descenso
lavador 0,7068 
del enfria­
miento 
brusco
Ventila- 0,7068 
alón de la 
brlquelea- 
dora
Rifrlador 0,7068 
de la brl- 
ipietoadora 5,08896
10 mf/H m' do
rl>lvO

100 gr/ton dn Po)

(«o» nlvnlim <|a 
emlnlonen dnnoar- 
gndou non muy 
Infnrloinn >i Ion 
1 fmit.*n nmblon- 
tnlon t íp ic o n  nn 
v i g o r ,  por 
©Jompio, nn Ion 
Pfleini, Para 
lo g ra r  ijinhon 
n iv e la n ,  no
UtllJ"“. O'plipO
do >nto do 
c a p i t a l  b a jo ,  ta l  
como lavndornn 
tidmorlon y  uiclonnn

1

1

flegrtncldn la  I n fo r m -  
piibl Irada



IVoucdi- Tipo Jo
l í e n l o  con lamí nanlo Puuiite do orinen

а . а base ив ила ( с о т . )

Agua Jo l'r inuipalmuute
Jcuecho de )uu lavarioreu

o l a r i f l c u d a

Promedio 93 in g/lltro
de udlldou
BUBpcn-
didoe en 
e l  e f lu e n t e  
de agua

Detallen oobre loe oowt— inantee Método Ja tratamiento Hlvel anterior ni tratamiento
n i v e l  tr a e  e l  

tratamiento O U iei-vu iitn n un

I|ua de lavado Olarlfloadore Promedio 
de agua

1 m /ton 
de Pe

U. A ИАЫВ US CAItUQH 

lilf-UN Polvo Manipulado de Di lae oonJioionee de la RPt| la 
matoriae primea otrfi da polvo deberla 1imitarae a 
(dxido de hierro, 8 eq/m . Loa datod de oporaoldn 
carbdn y callea/ da 811L Indican la produooldn do 
dolomita)] maní- 0,2-0,) ton de fungo por ton de 
puludo de loa HDD produolda. Bl fkngo (pH H O  
produotoa (ulinr, del alatema de retirada de polvo 
finon Je hlorio, contiene entra 0,07 / 0,11 gr/ 
doloohar)] polvo litro Je aólldoa en auapenaldn 
de la materia 
ucea Deparada del 
gaa Je encapo

Slatena da retirada do 
polvo en planta en 
oada lnetalaoldn, al 
que ee hallan ooneo- 
tade. todoa loa puntoa 
de traneferenola y 
eepectaimen‘e el 
equipo produotor de 
polvo. La eeparaoldn 
del polvo de la 
oorrlenta da aire puede 
efeotuarue por lavado, 
preolpltaoidn eleotroe- 
tdtloa, cámarae de 
flltroa de bolea o 
nultioiolonea, aegdn 
lae reglamenlaolonea 
amblentalae en vigor o 
loa fondoa de Inveraldn 
dluponlblee

Bl fango aontlene 
de 0,07 >
0 ,1 1  g a / l l t r o  de 
udlidoe ouBpundiJoH 
en e l  homo en 
oporaoldn en la  
SI1L ( I n d i a ) ,  iki 
laa  oondlolonea de 
l a  RPA не reduce la  
cantidad a8 mg/m’.

Bl polvo uopurado 
uo v i e r t e  on l'orwt 
de fango o Je 
iraii til, uugdn ul 
eipiipo encogido, 
l a  cantidad du 
materia  de deiieuho 
generad i  depende 
del Upo de 
planta  y do loa 
reductoruu 
u t l l l/ jv lo i i .  íll 
e l  contunldo da t 
conIra en a l t o ,  f J 
todo e l  polvo y ( 
producto no 
magnético gunu- 
radou puedun 
conaiderarua 
materia l  de 
daaecho

Canoa do 
ouca|№

Homo i 'o ta t ivo Deberla haber 150 mg de polvo/ 
m* como mdximo en la ohlnenea. 1« 
temperatura del gu de chimenea ea 
de aprox. J0»0. Aníllela del oía 
de chimenea! 00 -28)1, 0,-2,Od)t, 
N„-67,74̂ . Produoe unna‘0,6 ton 
de fango por ton de I11M1 produolda

frotamiento de oomlAta- 
tlblee edlldoa y 
fteeoaoi por oxlda- 
oldn en oondlolonea 
controladan, enfria­
miento y eeparaoldn 
del polvo en dlveraaa 
etapae ooneeoutivaa. 
la limpiase de gnu 
trae enfriamiento, 
por medio de eipiipo 
aimilar al de la reti­
rada de polvo en 
planta, debe dlneftarue 
a una temperatura de 
oporaoldn superior

Aníllela del fango (%)t
Л  (t)
ES®1
810
А1ЛL.Ó.f

18-24 
28-)4 
15-62 
32-34 
12-14 
6-7

Bl n iv e l  aoootado 
ea 150

Bl canto de 
operaaldi. de 
loo uletumau de 
r e t i  ruda de 
|iolvo y de 
tratam iento de 
0iii du eaoapu en 
la  0111. eu du 
10 llu |>or ton du 
IIDH aprox.
Bl av.ul'ro ea ,  
llanta c i e r t o  
grado, re t ir a d o  
y  urruutrndo
por ugua



Procedi­miento Tipo de 
contaminante Puente do origen Detall»» aobra lo» contaminante» »otado de tratamiento -Bivi anterior «1 tratamiento trateatonto

Hlval tran ot 
trateatonto

P. A BASE DE PARDON ( c o n i . )

Agu-« dodonneilo

l.'ODIR

Ruido

Polvo

SI e Inoriti le reti- 
radi de polvo y 
tl> pii rado de gali 
dn ereape; 
enfriador

Polvo y gtmeo de eeoape producido» 
nomo ne indica arriba. №t SUL ne

Bnpe«adora| 
neutrallsaoldn

ttonnume apro-, ?,?5 a 
ton de IIOR produo ida

de agua por

Vntor pii del tango dal »interna 
de trataalento de gait de 
eeoapo, antea de la neulra- 
llsantdn - ?,3 - A,5

Todo ul equipo 
p r in c ip a )

Ktpiipo do taai- Polvo de minerai, oirMti, dolomita, 
sudo del material esponja de hierro y aenita proda- 
j  punto» de oido durante el ntnipulado del
1 rnneferenoia del material. La antmdn de aire - 
eiptema de vvlootdad de extraooldn aa de
tranaporte de »pros. 1 ■ por eogundo 
material

Sllenaiadores jr/o 
oublertae a prueba 
do ruido
Bl polvo producido 
durante al manipulado 
dal material no estrae 
en numeroso» punto» il» 
I» pianta por medio da 
ventiladora» quo 
arrantran la atmdiifora 
•n qun «e halla ouaten­
tado »I polvo a tt-tvi'- i 
de filtro» de bolim.
BI polvo reoogldo ett 
lo» filtro» jr ranpeo- 
tlvoa dnpdnltoo «e 
ilesoarga en uooo a 
etateniaii o ne Ituma- 
doae anteo de deecar- 
gurue u reoiplenten 
triinii portablor

1Ü5 dB (A)

Cantidad de oenlsa y polvo 
erodilo idon por ton do HIH! 
(seoo)t
Ceni sa - 85 kg/ton IIDR
Polvo eh el filtro de gnn de 
aooape -110 kg/ton HDD
Polvo nn ni resto de equipo 
de rutilada de polvo - 
• ' k^ton HDH
A pros. 5O-6O gr/B m oon 
timi oompoaioidn ilei

- 2A-J0%
-
- 65-75*do*

P.C.
V.».
Ceni sa 
Po
Blslribuoidn por tamaño» del 
polvo (an micron»»)*

pii tran la 
neutro Iiwiutdn ■ I
Contenido edit ilo dui 
dopdnlto de fungo 
rt*»l « 1 eterno de ftin  
dn uneopet

Sdì ideo 
nunpmt- 

d t doo 
gn/1 i t  ro

Agita 0 ,1 1 - 0 ,  VJ
o l a r l  ritmila 
Agita V 7 7 - V M
nel Inda

IOR dB (A )

Apro*. 50-I5O 
mgr/li m’ con la 
hlgttlnnln ilietrlbu- 
oldn [ior tomifloii 
(on micronaiiM
Hnnun do 10 -io- 10 - rMjo-50 - i.rX
W h dn 50 -  5*

»»noe de 10 - 20*
10-30 -  25*
30-100 -  i!5<
Mn de 100 ■■ 30)6

Otattrwwianan

tfl conto de inveì 
flirti del níntz-mi 
r|M r«tirud't  di* polvo ,y I.IVA/lo 
dui f$w» il«1» #*m:ape 
roprrn«f(lrt lin
!0 por o len to  
f.proxt ritti to ta l  do tnvi'riilonof: 
en cipil fto me- d- 
rtlon y olAutrlno

\JÌ CIIAtltfn do 
Imi lnVt»rnlot|f|l 
r»n nqmpu de 
cotti*41 do la  
cimlcMkrauldti 
ItinLttlttdo fttirmnl- 1 MUltt* • timi ti» 
entre  *1 ß y el 
IO por c ton io  
del l o l a i  de 
conici ' dn 
tnvnreldn



rrOCOdi-
■ tan to

Tipo do
u o n t . f  m a n t a  P ia n t o  do o r i c e l i  D o t a t i n e  p o lir e  l o a  o o n ta in in a n te a  

D. A M S B  .Hi UAHBON (cont.)
I!»a de uanape Homo Contiene ooefHjentoa-hldroou '1*3-

rlooo, oarbon» y polvo de carbdn

Agita <Ui Agihi de Invailo Fango del oioldn hdaedo o del
duuuuho li.vudor



r

IMtudo da tratamiento Nivel anterior »1 tratamlunto
Nival irmi a) 
tratamiento Obiarv.iuloiiaii

gue de eaoape da la Aprox. 2.750 II n^/ton da FaEl
o Amara da aedlmenta 
oidi) dal polvo da 
prooeuo del horno ae 
hacu pnaar por una 
oimara da poot-oombua- 
ttdn pura quemar lou 
oompuoatoa hldrooarlid- 
rlooo, al monixldo da 
ourlxmo jr al polvo de

(aeoo). La oompoaioldn dal 
gaa aa oomo ni (piai

25-26*
0,5-0 ,8* 
0,5-0,a* 
0,4* mix. 
0,4* Mix.' 
0,07* alt. 
Reato

0000\
Ë3„

Aprox. Î.250 N a1/ 
ton da Fu. U  
ooMpoolaldn dal gau 
limpio an uomo 
nigua.

narbdn. Trae anfrlnriio''? 
por roolado da agua, El polvo on loa flltroa da pía 

da oeoapo rapraaenta aprox.
110 lepton do HOR. la lampa­
ra tura dal nao da oaoupo ae 
dal ordan da fl50°e

&

fe,
nn flltroa da bolea o 
praulpltadorea aleo- 
troHtátlooa, el polvo 
prooipltado aa 
dnaoerga on naco a 
ulatonmu o ea humada- 
oído antea de duaoer- 
piroe a raolpionlai* 
trunnportablaii
El gaa de eaoa|ie dal 
dapdalti da enfria­
miento ao art rae por 
amparado, en oueo da 
útil ivamo enfria­
miento dlraato por 
roaiado da apta. El 
p a  pana a travia da 
oiolonea hdmedoa o 
1 avadóme antea da 
aoltaram a la almia­
rara por la olii monea.
El fango aa deuoarga a 
reoiplantee para au 
trannporte. ih oaao 
do utillume enfria- 
dorau rotativoe da 
rafrigaraoiin indi- 
reota, al gao penetra 
a la oorrlanta prlnol|«l 
da gao del homo. No 
lajr ningún otro airuulto 
oontaminado en la 
planta.

El ooplado (blow-down) dal 
u i multo da agua do enfria­
miento abierto para loa 
enfriadora» refrigerados indi- 
motamunte equivale a un »3/ 
ton da H M  oon aprox.
60-80 mg l̂ltro de uiliiloa un 
auapanaiin

20-22*
0,4*
♦-5*
0,4* mix.
0,4* mix. 
0,06* mix. 
Rento

Nix. 50 mg/ll m\
El fango dal dopiti lio 
do anfrlonlonto liuli- 
raolo eipilvaln a ii|irux. 
40 k^ton da IIIIR, 
oon 1 kg do «Mterln 
Booe por ton do lllffi

I*I

1



Procedi- Tipo do
nienio montani nauta Puente da orinoti Pelai loa »obre Ìoh oontouiinenten
B. * BASE DB CARPO« (coni.)

Ihiiilo Todo el equipo
prim:i|tal

Nlvnl trv.n el
Wltodo do tratamiento Nivel anterior al tratamiento tratamiento Ol'tiot'V.iclunnii

81 tenutadorna j/o 
wibiertai n prueba da 
ruido

Intens idad  rtnl ruido ni
? mntron ilol dlnpn- 
n l t i v »  de ncn lonn- 
miento del hom o  

k i ln  d r i v e )  -
7 dR (A)

Vontilndornn cotí 
protocolan ditti - 
ru ldo (gan rio nuonpH -  
fl*j rlll (A) y vontl Ia - 
dorao dol armriv.dn 
(uhol 1-frtnn)

IHtC Po 1 vo Almacenamiento de 
la matorla prima 
y eianlpulado en 
planta del ante- 
rial (en todas 
lan puntas de 
tranarorenoie)

Aelnlón fugitiva Rociado de agua 
(nupruelón hómedn) de 
enterlne priman 
amontonadas en el 
exterior, cámaras de 
flltron da bolee en 
depósitos de le 
planta, allmentadoran 
y »'cantemos de 
transporte

Hanta 0,$ por atento del 
total da la nllmentaaldn de 
la planta

No hny nmHMn 
vlnlhle tino lar 
cAnuran «lo ft) iron 
dn bolou

fll omito do 
innt'ilnoídn do 

unll- 
oont >ml»nntn 
orpilvnle n un 

por
dente iprox.
del conto dn ,
InrtalnifAn
dn )n pirula vn

Kinipulado, tmei- fiwitilonea fugltivaa - o&rbán, 
z:%áo y oeparaoidn oeni*at carbono y finan de oalltaj 
dol producto e) voiunen do gun depende del 

erpiipo encogido

Cámaras ile filtros 
de bolea

Aprox. 100-200 kfl/ton 
de HIIR

Ilo hny cirlnioiicn 
vlntlilon

1

(Un de 
encajM*,

ttv* de onou)»e 
polvo dol ho ni o

One i loe adltdon nuopendidon 
Incluyen« oenlaa de carbóni finos 
de hierro y de óxido, carbono y  
ualiaa. I>a fragilidad del oarbdn 
determina la carga de polvo! loo 
ooiaponeuten gaaeoeoB non lildrooar- 
buron no oamlaiatlanados y 
oondoneablen

Mtodo lt Poet- 
oombuatlón completa da 
loe hidrocarburos no 
ipiemadon| enfria­
miento brunoo di roclo 
del m e  oon agua a una 
temp. de hasta 250°C, 
y reooglila en una 
cámara de filtren de 
bolsa alelada

lólldont 100-200 kg/ton 
de IIDR
IHdrooarburoa no oombustio- 
nadon y oondenendoni hanta
2.000 ppm
Temperatura del gas - 150°C
Volumen - 5-8? Nm^/kg de 
carbón dn allmontaolón

llAlidont Nunon di*.
50 mn/m

Onimfi (trntaminnto 
por NAtodo II)i
Nonon dn 250 ppm 30n 
Nonon do 15 ppm SÔ '

Uivadoreo húmedo: 
0 prnelpitndoimi 
0 loolroiitA t Icon 
puedan rnnwplnr.fr 
n Ion cernirán do 
ti 1 ti on dn 1*0 1 na « 
ni n Ol.llm'rfJO, 
dichón ilinponl- 
tlvon puedan 
m»r pt>ci.< flablnri

Mtodo 1X i Pont- 
oomlmetlón completa ile 
loe hldrooerburon, 
enfriamiento y reoupa- 
raolón do oidor por 
calderas de oalar desa­
provechado («muta hant 
bollare) a temp. de 
hnata 250°C, y reooglda 
en cámaras de flltron 
de boina aleladan

o ocnndmicon n 
Inr/p» pla/.o



Lu.ntnJ~ C0.aL»lf»La« dienti, da origin multe, eobm loo ootttai.Un.nt.es 
В. * P*SK №  CARIMI («ont.)

П11Ы 0 Ventilador do (В*
de encave del 
Itorno, iiroduoto 
dui homo, àrea 
(l'iwnil ilo la 
p la n it i

I



Ohne г у».о 1о и ч п
Hiv«*! t r o u  o l

m o d o  d o  t r o l a « l o n t o  Ш и !  o n t o r l o r  n i  t r a t o o l e n t o  t r u t o w i  e n t o

B l l o n o l n i t o m *  t e  
4e i c a r ( t  do v e n t i l o ­
d o r e o  on  In n  c A m r o o  
.le  f l  I t  r o e  do b e in o

V en tila do r  do íTin do 
riicnpo del homo -
75 dB (A)
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Equino de contrcl áe la contaminación uzilizadc 
en la Soonge Iror. India Ltd., India

Sistema de tratamiento del gas de escañe

El gas áe escape que sale áel horno es sometido, antes de soltarse a la 
atmósfera a través de la chimenea, a un tratamiento en el orden siguiente:

- Postcombustión de los gases
- Enfriamiento
- Limpieza

El sistema utilizado está ideado para el lavado de gases a un grado deO
limpieza de 150 mg/Bm.

En la cámara de postcombustión (CPC) se queman todos los combustibles; 
el hidrógeno y el C0 se conviertan en COg, y el S se oxida a SO^. La tempera­
tura de los gases de salida de la CPC se controla por rociado de agua mediante 
toberas.

En la parte superior de la CPC se halla situada una tapa de emergencia, 
que se abre automáticamente si la temperatura de los gases que penetran al 
sistema de limpieza de gas supera los 80°C.

El enfriamiento y la limpieza de los gases de escape se realizan por 
medio de un lavador de flujo radial. El enfriamiento se efectúa por rociado 
de agua por medio de un Juego de tres toberas colocadas en la parte alta del 
lavador. Hay una tobera suplementaria que puede aportar aproximadamente 
5 m^/hora de agua, en caso de producirse un incremento de la temperatura del 
gas a más de 70°C. lio obstante, en caso de aumentar la temperatura de los 
gases a más de 8C°C, se cierra el regulador de paso de la entrada del venti­
lador y se abre la tapa de emergencia.

El sistema de depuración de gases de escape está integrado por el si­
guiente equipo:

- Cámara de postcombustión
- Equipo de recogida de polvo situado debajo de la CPC (transportadora 

de arrastre en húmedo)
- Tapa de emergencia de la chimenea situada sobre la CPC

L
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- Ventilador áe gas de escape
- Chimenea provista de ciclón de agua.

Consume de agüe

EL sistema de depuración de gas de escape está dotado de tres toberas de
3agua, que pueden rociar 10G m de agua por hora. EL agua pulverizada fluye, 

en forma de fango, a un estanque de recogida de barro, desde donde es poste­
riormente bombeada a una espesadora. Dicha agua se neutraliza con cal, ya 
que es de naturaleza ácida. EL agua depurada se recoge en un depósito y se 
recicla al sistema

Sistema de retirada de polvo

En la instalación de preparación de la materia prima, se eliminan los 
finos producidos en el triturado y calibrado por medio de un lavador. EL área 
de reducción, el sistema de manipulación del material, así como los puntos de 
transferencia y descarga, donde puede producirse polvo, se hallan conectados 
al sistema centralizado de recogida de polvo. EL polvo recogido de los di­
versos puntos se separa en un lavador y se descarga en forma de fango.
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EE.UU. ARGENTINA
1 ARWCO ~ HOUSTON r* niorcx -  villa eonsTi-'uTiOM
2 MIDRCX -  CCQRCCTOWN IS MIORSX -  campana
5 MIDRCX -  CIIHOAC 
4 $L/tu -  CASA GRANDS BRASIL
CANADA 17 RUROFCR-  GUANA9ARA 

lt HyL — SALVAOOR
3 Si/*« -  GRIFFITH MINES 19 Sl/*M -  FORTO ALEGRE
s ACCAR -  SUORURT TRINIDAD
r mis* Ex — COKTRECujsUR
MEXICO

20 MIORtX -  POINT USAS
PERU• HrL -  MONTCRRCr

9 HrL * RUCOLA 21 Sl/R» -  CHIHROTI
10 Hyl -  VCRACRU1 4T.VMANIA OCCIDENTALVENEZUELA 22 KIORCX -  HAMtURGM
ii fio* -  PUERTO ORIA Z 23 MIOREX -  EMOEN
12 Myt - REINO UNIDC
13 Mioiex -  "H14 HIR * 24 HIORCX -  HUNTCRSTON

ITALIA
23 KIMCLOR M£TO* -  C«IMOHA
IRAQ

2* HVL -  IASAAH
QATAR
27 MIDRCX — UMM SAIO
IRAS

2« FUROFER - AHWAJ

AJRICA DEL SUR
29 COOI* -  iEROMl” "
IRD IA

30 SL/»N -  K0TMA6U0CM
BIRMAEIA

31 KINCIO* M£rO»
INDONESIA

32 HrL - CILtCOH
NUEVA ZELANDA

33 SL/»H - CLCHMOOA

r i p . l .  Maca del mundo son la  u bicación  de las  p lantas de RD insta lada^



PEL 1‘ARQUE DE MATER!ALES 
i

OAR NATURAL V

LEGEND

1 REACTOR 
? RFFORMADOR 
'! CAI.DER A

TORRE DE KNKRIAMIKNTO 
RRIIRCO

5 I’RECALENTADOR DE OAR
6 I'RECAI.EN’J'AIXIR DE AIRE
7 COMTREROR DE ATRE 
ft SI 1,0

CDO

Fig.2. Diagrajna del procediiriento 11 y L



GAS NATl'RAL 

©■
GAS

RESI DUMI

GAS DF, FROCESO
DEI. l’ARCit IF DI1' MATURI Al.FF
or----------- J

LEGEND

l DISFOSITIVO DF TARGA 
?. IIORNO DF RFRUGO I OH 
3 DISPOSITIVO DR PFGPARGA
li RRFORMADOR
5 TORRE DF RN FRI AMI ENTI) URI'Seri 

URI. GAS RRFORMADO
(i FRRCALRNTADOR DR GAS 
7 TORRE DE RNFRI AMI ERTO RRIISi'i.------ 1 7 TORRE DE ENERI AMI

DR GAS SUPERIOR
JO/ R. GOMPRESOR DE GAS DE l'ROSESI i

9 TORRE DE ENFICI AMI ERTO REUGOn 
DE GAS DE KNFR1AM IENTO

10 GOMPRESOR DE GAS, DE .
EN FRI AM TENTO r T' I

ESPONGA
DE

RIERRO
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Fip.li. Diagrama del procedimiento ARMCO



DIAGRAMA DE PROCESO NORMAL

LEGEND

REFORMADO?.
ENFRIA C? DE GAS REFORMADO 
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VENTILADOR DE GAS DE 
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LAVADOR DE GAS SUPERIOR
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Fip.5,. Diagramas del procedir.iervto UIDF.EX
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F ig .  6 Diagrama d e l  p r o c e d im ie n t o  PUROFER
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LEGEND

1 ALMACENAMIENTO DE MATERIA 
PRIMA

2 EQUIPO DE CARGA

3 HORNO DE CUBA

i* INTERCAMBIADOR DE CALOR
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6 ELIMINADOR DE POLVO
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Fig. 8. Diagrama del procedimiento FIOR
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Flg. 9. Diagrama del procedimiento HIB
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LEGEND

1 INSTALACION DE TAMIZADO DE NODULOS

2 UNIDAD DE REDUCCION HyL

3 SALA DE CONTROL

4 PRECALENTADOR DE GAS

5 TORRE DE ENFRIAMIENTO HIWSCO

6 PRECALENTADOR DE AIRE

7 CAMARA DEL COMPRESOR

8 DESULFURADOR

9 ACLARADORA

10 UNIDAD DE FILTRO

11 INST. DE TRATAMIENTO DEL AGUA DE 
ALIMENTACION DE LA CALDERA

12 REFORMADOR DE CAS

13 INST. DE TAMIZADO DEL PRODUCTO

14 DEPOSITOS DE ALMACENAMIENTO DEL PRODUCTO

15 INST. DE BRIQUETEADO

POLVO/FANGO/SOLIDO

P  AGUA DE DESECHO

CAS

de or lR en  de la  con ta m in a ción
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1 IHST. DE TAMIZADO DE NODUUIO

2 UNIDAD DE REDUCCION Ilyl,

3 SALA DE CONTROL 

i| PRECALENTADOR

5 CAMARA DEL COMPRESOR

6 INST. DE TRATAMIENTO DE AOUA

7 INST. DE TRATAMIENTO DEL AO"A 
ALIMENTACION DE LA CALDERA

8 REFORMADOR DE OAS

9 TÍlSt. DE TAMIZADO D’»L PRODUCTO

10 DEPOSITOS DE AIMACENAMIENTO 
DEL PRODUCTO

11 INST. DE HRTQUETEADO 

O  POLVO/FANCO/SOLTDO 

B  AGUA DE DESECHO

C 3AS

I
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DEPOSITOS DR OTA 

HORNO DE REDUCCION MIDREX 
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D" ESPO-MA DE HIERRO

INST. DE TAMIZADO DEL PRODUCTO

INST. DE RRIQUETEADO

W  POLVO/FANGO/SOLI DO 

0  XGUA DE DESECHO

O

Fír. 13. Esquema típico de una planta Midrex - Puntos de origen de la contaminación
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| INST. DE TAMIZADO

2 HORNO DP CUBA
3 SILO DE PRODUCTO
4 INST. DE BAQUETEADO

3 ALMACENAMIENTO DF. BRIQUETAS

6 PRECALENTADOR DE OAS NATURAL

7 CEGULFURADOR 

в REFORMADOR
9 LAVADO DE OAS E INST. DE!. COMPRESOR
10 "XÍUTPO DE ADOORCTON DE 00,,
11 CALENTADOR DE OAS

П  ESPESADORA i
13 EQUIPO DE TRATAMIENTO DE AGUA rí
14 TORRES DE ENFRIAMIENTO '

13 SALA DE CONTROL

Щ POLVO/FANGO/SOLIDO
g  AGUA DE DESECHO 

©  DAS

F ip . 1*». Esquema típico rte una p la n ta  NSC-DR -  Puntos de o r i g e n .de l a  con ta m in a ción
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L E G E N D
DEPOSITOS dr MATERIAS PRIMA!!

HORNO DF REDUCCION

ENFRIADOR ROTATIVO

TAMIZADO Y REPARACION MAC.NETICA 
DEL PRODUCTO
DEPOSITOR DE AIMACENAMIENTO 
DEL PRODUCTO

rOLVA DE ESPONJA DE HIERRO 
NO REDUCIDA
TOLVA DE ESPONJA DE HIERRO

DERIVACION RnniNiiA.'IA PARA 
AFILAMIENTO DEL PRODUCTO

SISTEMA DE LAVADO DEL CAR DE ESCAPE

AIMACENAMIENTO DE FUEL OIL

EQUIPO DE TRATAMIENTO DE AOIIA

POLVO/FANOO/EOLTDO 

AOUA DE DESECHO 

GAS

‘O«Al

Fí r. 15. Esquema típico de una planta SL/RN - Puntos de origen de la contaminación



PERFILES DE EXPOSICION AL RUIDO

( a ) REDUCCION DE LA INTENSIDAD DE RUDO, TOMANDO EN 
PROPAGACION HEMISFERICA

PWL*ff = INTENSIDAD EFECTIVA DEL SONIDC

PROPAGACION DEL SONIDO

Fifi* Exposición al ruido v propagación del sonido
en una planta SL/RN t ín ica

eouíre*r iuhgi
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Tjl<? instalaciones HyL en el mundo se enumeran ea la página 3.
La primera unidad fue instalada en el año de 1957 y desde entonces ha operado en 
forma continua. La producción total de esponja de hierro en plantas HyL en el 
año de 1980 fue de 2,65 millones de toneladas.

Las plantas HyL de México han operado a las capacidades proyectadas, o 
incluso a capacidades superiores. En el Brasil, USIBA, ha producido a su 
capacidad nominal, siendo la productividad media de la planta del 92* en los 
últimos seis años de operación.

Proceso HyL III

E3. proceso fyL III se ha ensayado a escala industrial en la planta 2 M en 
Monterrey (México). También la planta 3 M de Monterrey está siendo convertida 
al nuevo proceso HyL III, y empezará a funcionar en agosto de 1982.
En Cd. Lázaro Cárdenas, Michoacán, el complejo de Sicartsa tiene en construcción 
una nueva planta HyL III con capacidad de 2,000,000 TPA, la cual iniciará 
operaciones en julio de 1983.

El diagrama del proceso se muestra en la página 1+. Es de observar que el 
gas de la parte superior es reciclado a la zona de reducción, pasando a 
través de un calentador de gas. Es un proceso continuo que utiliza un reacuor 
de lecho sin elementos mecánicos móviles internos. El reactor tiene tres 
zonas: de reducción, isobárica y de enfriamento.

La ventaja del proceso, como lo destacó su promotor, es que cada módulo 
existente de ByL I puede convertirse al nuevo proceso HyL III.

La calidad del producto, el consumo de energía y las necesidades de agua 
del proceso HyL III son las siguientes:

En el proceso se pueden utilizar nódulos y mineral en trozos de cualquier

El impacto del proceso en el medio ambiente se describe en la página 5 y 
las disposiciones de sólidos/polvos se muestran diagramáticamente en la 
página 6. El diagrama de efluentes acuosos figura en la página 7-

Metalización 
Contenido del carbón 
Gas natural 
Energía eléctrica 
Agua requerida

90* - 92*
1,8* - 2*
2,b - 2,7 G cal/t Fe 
90 - 0 K Wh/ t Fe
1,3 - 1,3 m3 / t Fe

proporción.
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INSTALACIONES HYL EN EL MUNDO

Instalada No. de
País y Compañía En Unidades Capacidad Anual

Toneladas

A. EN FUNCIONAMIENTO/INSTALADAS
Brazil
Usina Siderurgica de Bahia,SA 
Simões Fioho, BA (USIBA)

1974 1 225.000

Indonesia
PT Krakatau Steel, Cilegon, 1978 1 560.000
Java Occidental 1980 1 560.000

1982 2 1,120.000
4 2.240.000

Iraq a/ a/State Company for Iron and 1978^' 4 1,468.000=-/
Steel, Khor Al-Zubair

Mexico
HYLSA, Monterrey, NL 1957 1 b/105.000 - .

250.000 -1960 1
1974 1 420.000

HYLSA, Puebla 1969 1 250.000
1977 1 630,000

Tubos de Acero Méxjco,SA 1967 1 280.000
(TAMSA), Veracruz 6 1,935.000

Venezuela
CVG Siderùrgica del Orinoco 1976 1 360.000
SA (SIDOR), Matanzas 1979 3 2,110,000

4 .2,470.000

B. EN CONSTRUCCION
Irán
National Iranian Steel 
Industries Co., NISIC, Ahwaz 3 1.030,000

TOTAL 22 9,368.000

NOTAS :
í /  No está funcionando.
b/ Operando continuamente desd'¡ 1957.
c /  C onvertida a HYL I I I .



PROCESO HYLIII

r

1. - REACTOR
2. - CALENTADOR DE GAS
3. - ENFRIADOR OE GAS REDUCTOR

COMPRESOR DE GAS DE ENFRIAMIENTO
5. - ENFRIADOR DE GAS DE ENFRIAMIENTO
6. - COMPRESOR DE GAS DE ENFRIAMIENTO 
/.• MECANISMO SELLADOR DE CARGA
8.- MECANISMO SELLADOR DE DESCARGA 
8.- REFORMADOR
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IMPACTO DEL PROCESO EYL III EN EL MEDIO AMBIENTE

BtISIOHES AL AIRE Kg/tonelada de uroducto
PARTICULADOS so2 CO HC 1j OTROS

MANIPULACION DE 
MATERIAL
SISTEMAS DE COMBUSTION 
RECOGIDA DE POLVO

<  0,001 
0,006 
0,032

0,0002 0,050 0,004 0,001

TOTAL. O, 039 0,001 0,050 0,004 £0 , 0 0 1

BŒSIONES AI. A GLA SOLIDOS SUSPENDIDOS 
M g / L

SOLIDOS DISUELTOS | 
Mg/L

¡ FLTI.rn 
M 3/T

DENTRO DE LA PLANTA:
AGUA DE RECEj-.̂ O DE LA 500 300 0,058
PLANTA' DE TRATAMIENTO 200 1500 - 2000 0, 023DERRIBO DEL CALENTADOF
DERRIBO DEL PURIFICADOR 100,000 300 0,001
EFLUENTES DE LA PLANT/ ¿00 300 I 0, 082

RESIDUOS SOLIDOS j kg/tonelada de nrodnct.o 
RECICLADO DESCARGADO

FANGO DE LIMPIEZA DE GAS 18,45
FINOS DE PELEIS DE OXIDO 18,20 —
POLVO METALIZADO - 0,3
OTROS DESECHOS SOLIDOS 0,25 0,35

TOTAL 26,90 0,65

f " - —  ~~ ------ -  j
, RUIDO NIVEL DE RUIDO (dBA)

CUARTO DE COMPRESION 90 - 100
VENTILADORES DEL REFORMADOR 95 - 110
DIFERENTES SITIOS 80 - 90
EN LAS FRONTERAS DE LA PLANTA 75 - 80



en

PROCESO I-I i L m
VALORES TIPICOS PARA DISPOSICION DE SOLIDOS 

CAPACIDAD 500,000 TPA DE PRODUCTO

TORTA



EFLUENTES ACUOSOS
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1

Alimentación de óxido para el proceso HyL
Aunque la primera planta comercial en Monterrey empezó a producir 

usando mineral en trozos de El Encino, ahora utiliza finos de mineral 
de hierro de - 6,3 mm + 3,2 mm. Después de observó que con el uso 
de pelets se mejoraba notablemente el rendimiento del proceso HyL. 
ín la actualidad, la mayor parte de las plantas HyL están operando 
principalmente con pelets. Se usan pelets de Alzada, Peña Colorada, 
CVRD y LKAB dolomíticos en las diferentes plantas HyL. Sin embargo, 
todas las plantas pueden operar también con mineral en trozos de 
cualquier proporción.

En el proceso HyL el contenido de azufre en el material no plantea 
ninguna dificultad ya que el gas no es reciclado al reformador y, por 
consiguiente, se pueden tolerar contenidos de azufre hasta de 0,20Í 
sin ningún problema.

>
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