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RESUMEN

En este trabajo se determinaron los indices de consumo del fuel oil como
combustible empleado en los procesos de secado y tostacion reductora, para la
produccion de ferroniquel en Moa. Para darle cumplimiento al objetivo
planteado, se desarroll6 una metodologia de calculos de los balances de masa
y energia de estos procesos, a partir de la mezcla de minerales limoniticos y
saproliticos del territorio. Después de obtenidos los resultados
correspondientes de los balances, se establecieron los indices de consumo del
fuel oil como combustible para cada uno de los procesos y se implementé en
una hoja de EXCEL tablas dinamicas para sus calculos, se desarroll6 una base
de calculos la cual permite evaluar los principales parametros de control bajo
diferentes condiciones tecnoldgicas y operacionales. Para validar la
metodologia propuesta, se realizaron analisis comparativos con otras bases de
datos del proyecto disefiado, donde se utiliza el carbon bituminoso como

combustible.



ABSTRACT

In this work we determined the rates of consumption of fuel oil as fuel used in
the drying and reductive toasting processes, for the production of ferronickel in
Moa. To give effect to the propounded objective, was developed a methodology
to calculate the mass and energy balances of these processes, from minerals
mix limonitic and saprolitic in the territory. After obtaining the results
corresponding balances were established consumption rates of fuel oil as fuel
for each of the processes and implemented the dynamical tables in EXCEL for
their calculations, based on developed calculations which allows assess the
main parameters of control under different technological and operational
conditions. To validate the proposed methodology, comparative analyzes were
performed with other databases designed project where bituminous coal is used

as fuel.
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INTRODUCCION

El actual orden econémico mundial que se ha establecido, exige de los paises
menos desarrollados un incremento en la eficiencia de su economia para

elevar asi su nivel competitivo y conquistar un espacio en el mercado mundial.

En Cuba, la industria niquelifera desempefia un papel significativo ya que es
uno de los principales renglones econdémicos, por lo cual es necesario cada
dia, mejorar los métodos y formas de obtencion de tan preciado metal o de
aleaciones de este, con otros, afines a el, como es el caso del ferroniquel, ya
que con esto se eleva el producto interno bruto y se logra una mayor

adquisiciéon de otros productos necesarios para la economia.

Cuba cuenta con recursos minerales que permiten desarrollar este tipo de
produccion. Las reservas existentes en el territorio de Moa hacen atractiva la
posibilidad de construir una planta para la produccion de ferroniquel (Fe-Ni), lo

que disminuiria la importacién de materiales ferroaleados.

La materia prima para la produccién de esta aleacion antes de ser fusionada en
Hornos de Arco Eléctrico, lleva varias etapas de preparacion. Entre los que se
encuentran: un proceso de secado y uno de tostacion reductora, que

generalmente se realiza en hornos de tambor rotatorios.

Para estos procesos es necesario contabilizar estrictamente el consumo de
combustible (Fuel Qil), ya que estos equipos (horno de tambor rotatorio para el
secado y para la tostacion reductora) se caracterizan por el alto consumo de
combustible, teniendo en cuenta que Cuba es un pais con pocas riquezas de
energia no renovable, surge la necesidad de desarrollar un balance de masa y
energia de estos dos procesos con el uso fuel oil como combustible para la

produccion de ferroniquel en Cuba.



Por lo antes mencionado se declara como problema de estudio insuficiente
conocimiento sobre los indices de consumo del fuel oil como combustible en
los procesos de secado y tostacidon reductora para la produccion de ferroniquel

en el Proyecto Ferroniquel Minera S.A.
Objeto de estudio
Normas de consumo de combustible.

Determinar la norma de consumo del fuel oil, empleado como combustible en
los procesos de secado y tostacion reductora, para la produccién de ferroniquel
en el Proyecto Ferroniquel Minera S.A, constituye el Objetivo General de la

investigacion.
Objetivos Especificos

v' Gestionar datos practicos de los procesos de secado y tostacion

reductora para la realizacion de los calculos.

v' Elaborar la base de calculos de los balances metallirgicos de los
procesos de secado y tostacion reductora mediante las tablas dinamicas

en Excel.

v' Realizar célculos de los balances de masa y energia del proceso de

secado y tostacion reductora.

v Establecer los indices de consumo del fuel oil como combustible para los

procesos estudiados.

v Realizar los andlisis comparativos con otras bases de datos del proyecto

disefiado originalmente donde se utiliza el carbon como combustible.
Para darle solucion al problema planteado se propone la siguiente HIPOTESIS:

Con el desarrollo de los balances de masa y energia de los procesos de
secado y tostacion reductora, con el uso de fuel oil, se determinara la norma de
consumo de este combustible para la produccién de ferroniquel en el Proyecto

Ferroniquel Minera S.A.
Campo de accion

Balances de masa y energia.



CAPITULO 1. MARCO TEORICO CONCEPTUAL

La obtencién de ferroniquel parte de un esquema tecnoldgico, el cual se
encarga de describir los procesos ocurridos hasta llegar al producto final.
Actualmente las principales fabricas del mundo se rigen por el esquema
tradicional de tostacion reductora en hornos rotatorios, fusion y refinacion en

hornos de arco eléctricos.

En este capitulo se realiza un analisis acerca de los principales trabajos que
han tratado sobre el tema en cuestion, para poder aprovechar sus principales
aportes y experiencias, y asi mismo se analizan sus principales deficiencias y
como superarlas. También se exponen los fundamentos tedricos de los

procesos de secado y tostacion reductora, entre otras cosas.

1.1. Antecedentes Bibliograficos

Las investigaciones relacionadas con el tema, se han desarrollado con la
utilizacién de técnicas de los balances de masa y energia en el proceso de

reduccién de los minerales oxidados de niquel.

Hernandez & Onichin (1973), ellos estudiaron el proceso de obtencién de
ferroniquel por electrofusion a partir de minerales serpentiniticos de Moa. El
mineral se mezcla con el carbén de piedra como agente reductor, cuyo
consumo varié desde 4,5 a 6 % del mineral seco. Se elaboré un balance de
masa para la obtencién de ferroniquel, sobre la base del pesaje de los
materiales. Estas pruebas investigativas de elaboracién de las serpentinas de
Moa por la via de electrofusion, mostraron que esta materia prima puede ser
elaborada para la obtencion de un ferroniquel de 7 a 12 % y a un mayor el

contenido de niquel, con una alta extraccién de este y sin adiciéon de fundente.



Rodriguez, M (1976), en las pruebas realizadas en la Planta Piloto de Nicaro
planted las etapas de ocurrencia de las reacciones durante la combustion del

combustible, las cuales se expresan a continuacion:
¢ Difusion del gas hacia el solido.
e Absorcion de la fase gaseosa.
e Reaccion quimica en la superficie solida.
e Desercion de los productos gaseosos.
e Difusion de los productos gaseosos

En el mismo trabajo se planteé el modelo cinético de las reacciones de
reduccién, el cual indica que la velocidad de reaccion se determina
principalmente por la difusidn del gas al interior de las particulas y la
concentracion de agentes reductores. No obstante este puede variar de
acuerdo a la variacion de parametros tales como temperatura, presion vy

concentracion.

Gonzélez, R. (1979), en su trabajo sobre el aire secundario en los hogares 4 y
6 del horno de soleras multiples, expresd que se puede aprovechar el poder
calorifico de estos gases en los hogares lo cual posibilita una disminucion del

consumo de combustible.

Suéarez (1993) realizé un analisis de la tecnologia de pre-reducciéon para la
obtencién de ferroniquel, a partir de los minerales serpentiniticos de Cuba
segun el esquema convencional de Hornos Rotatorios — Horno Eléctrico. En la
investigacion se realizé una sustitucidn parcial de carbdén por un agente
clorurante con el objetivo de obtener un mayor grado de reduccién y mejores
indices tecnoldgicos, por la formacion de silicatos de sodio o de calcio, los que
disminuyen el punto de fusion de la escoria. Los calculos no se desarrollaron

sobre la base de las reacciones quimicas que tienen lugar en el proceso.

Riveron (2003) estudié el balance de masa y energia del horno de arco
eléctrico para la obtencion de ferroniquel. Los calculos se realizaron para el
proceso de pre-reduccion en el horno de soleras multiples. Sin embargo esta
tecnologia no se prevé utilizar para la produccién de ferroniquel en Moa. El

desarrollo de los calculos de los balances se basa en la determinaciéon de los



coeficientes de distribucion y de los grados de transformacion de las
reacciones, de forma asumida. Los calculos presentan errores y diferencias

inexplicables de los resultados obtenidos.

Pantoja, S. (2008) realizd una metodologia de calculo donde se utiliza la
técnica de balances de masa y energia para la determinacién del consumo de
combustible, para la reduccién de los minerales oxidados niquel en el horno de

soleras multiples.

Le, Manh. (2010) desarrollé una metodologia para perfeccionar el proyecto de
curso de la asignatura Procesos y Equipos Pirometalurgicos Il, del horno de
tambor rotatorio para la tostacion reductora de menas oxidadas de niquel. En
este trabajo se demostr6 ademas que la metodologia propuesta, se puede
utilizar como una herramienta de apoyo para el desarrollo de los proyectos de
cursos, trabajos de diploma y para la elaboracion de software especializado en

la carrera de metalurgia.

Reyes (2011) presentdé una metodologia de calculo tedrico para determinar el
consumo de fuel-oil en el horno de soleras multiples. Los principales
parametros que se tuvieron en cuenta fueron: masa de la seca alimentad,
composicion mineralégica de la mena alimentada y la eficiencia del horno a
partir de las transformaciones fisico quimicas en las diferentes zonas del horno,
en el régimen de explotacion normal. Esta metodologia no es aplicable para las

caracteristicas del proceso de fusion en los hornos de arco eléctrico.

En las investigaciones mencionadas se trata de obtener soluciones de
problemas o explicar el comportamiento de los minerales mediante el desarrollo

de balances metalurgicos con ciertas consideraciones tecnoldgicas asumidas.

1.2. Desarrollo de la produccién de ferroniquel en Cuba

A inicios del afio 1990 la industria del niquel de Cuba emprendié el proyecto de
Ferroniquel Moa, con el objetivo de darle un uso integral a los yacimientos de
lateritas de niquel. En mayo de ese mismo afo fue llevada a cabo una prueba
tecnolégica de produccion de ferroniquel a partir de la serpentina de Moa en el
centro de ferroaleaciones de la ELKEM en Noruega, como resultado de la

prueba se comprobd que el uso de la serpentina permite obtener excelentes



indices econdmicos en la produccion de ferroniquel por la tecnologia

convencional (Horno rotatorio - Horno eléctrico).

Esta prueba sirvi6 de base para iniciar de conjunto con la firma Avesta de
Suecia un estudio de factibilidad econdmica para la instalacion de una planta
de ferroniquel de una capacidad de produccién 10 000 t/a de niquel contenido
en el ferroniquel como producto final, los resultados preliminares indicaron que
la capacidad de produccion proyectada debia ser incrementada a valores

superiores, a 20 000 t/a de niquel en el mismo.

Corridas tecnoldgicas realizadas a finales del afio 1990 en Rusia por la
tecnologia convencional (Hornos Rotatorios — Hornos Eléctricos), corroboraron
que los minerales de serpentina de Moa constituyen una materia prima
adecuada para producir ferroniquel. En el afio 1996 se realizan investigaciones
para la construccion de una planta de ferroniquel en Cuba, tomando como base
la propuesta de conversidén de la planta Las Camariocas, por el proceso de
tostacion reductora y electro-fusion en hornos eléctricos. En este caso el

combustible principal, seria el fuel oil.

En el ano 1997 se realizdé una corrida experimental a escala de banco en un
horno de corriente directa en el instituto de MINTEK de Sudafrica con mineral
saprolitico de Moa, donde se pudieron comprobar los resultados satisfactorios
de este mineral para la produccion de ferroniquel, ademas se recopilé la
informacion necesaria para mas tarde en el afio 1999 llevar a cabo una prueba
tecnologica a escala de planta piloto, en la cual se demostré que el arrastre de
polvo es minimo a esta escala de horno, donde se logré alcanzar 96 % de

recuperaciéon de niquel.

En el afio 2002 se realizan estudios de ingenieria, encaminado a la terminacion
de la planta Las Camariocas parcialmente construida, para la conversiéon en

una planta de produccion de ferroniquel en lugar del proceso original CARON.

El nuevo proyecto de Ferroniquel de Moa lleva incluido la planta metalurgica,
que procesara mas de un millén de toneladas por afio de mineral saprolitico
(base seca), para producir aproximadamente 68 000 t/a de ferroniquel, con un
33 % de niquel, generandose ademas, un volumen de escoria que se

caracteriza por presentar una composicion quimica variable, debido a que una



de sus principales funciones es la de colectar las impurezas que acompafan al

metal liquido durante los procesos de fusion y refinacion.

1.2.1. Caracteristicas de los materiales para la produccion de ferroniquel

El niquel existe en la naturaleza en ambas formas como minerales sulfurosos y
oxidados. Aproximadamente el 36 % de las reservas de niquel en el mundo
occidental se presenta en forma de sulfuros y el 64 % como minerales
oxidados. Segun la composicién quimica, los minerales lateriticos se clasifican

en dos grupos principales:

- Minerales de alto magnesio: saprolita o serpentina, que como regla son
procesados por fusion. Este proceso consiste en que el niquel sustituye al
magnesio en la malla de los silicatos de magnesio, y puede lograrse por la

fusién bajo condicion reductora.

- Minerales de alto hierro y bajo magnesio son conocidos como limonita. El
niquel es relativamente débil enlazado con la goethita y por tanto se puede
recuperar mediante la reduccion selectiva por la lixiviacion amoniacal, con alto

contenido de niquel y cobalto recuperados.

1.3. Caracterizacion del petr6leo como combustible

El petréleo es un compuesto de origen organico, mas denso que el agua y de
un olor fuerte y caracteristico. Se extrae de la superficie terrestre y después es
almacenado en grandes depdsitos y enviado mediante oleoductos (via
terrestre) o por los grandes barcos petroliferos (via maritima) a las partes del
mundo donde es necesario. En numerosas ocasiones se utiliza la palabra

crudo para denominar al petréleo sin refinar.

La composicion media del petroleo seria: 85 % de C, 12 % de Hy 3 % de

S + O + N, ademas de varios elementos metalicos.

En la siguiente tabla se muestran los diferentes productos que se pueden

obtener del crudo:



Tabla 1.1. Diferentes productos que se pueden obtener del petréleo crudo.

Producto Intervalo de Aplicaciones
temperatura ebullicién
Gas de refinena <20 °C Combustible para la refinena
<0 O Calefaccion doméstica e
Fracciones GLP 20°%C industnal
Ligeras (zasolina 40-150 °C Carburante para automaviles
Matena prima para productos
- 0
Nafia pesada 150-200 °C quimicos, disglventes
Lampara de alumbrado
Queroseno 170-250%C carburante para
FTE;?;:E wrborreactores
5 Carburantes para motores
Gas Oil 250-320 °C diesel calefaccidn domeéstica
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1.4. Teoria del proceso de secado

El proceso de secado de un material va destinado a eliminar el agua libre
presente en el mismo para poder ser tratado posteriormente de acuerdo a los

requerimientos tecnoldgicos.

Este proceso puede ser realizado en los equipos cémo son: Estufas, hornos

directamente aplicandole calor a un recipiente que contenga dicho material.

En este caso particular, se emplean los hornos de tambor rotatorios que son

equipos definidos en el mundo para estos procesos.

1.4.1. Principios fisicos del secado

El proceso de secado esta caracterizado simultaneamente por una

transferencia de calor y otra de masa.

En la superficie de la sustancia se produce un proceso de evaporacion
superficial, en el que la velocidad de extracciéon de la humedad, llamada
velocidad de secado, estara afectada por la transferencia de calor y de masa

en la superficie del material.



1.4.2. Secado en horno de tambor rotatorio

Este horno se compone de un cilindro metalico horizontal, los puntos de apoyo,
el mecanismo de movimiento, los quemadores y el enfriador. Ademas de estos
elementos constructivos principales, los hornos de tambor rotatorio pueden
tener agitadores e intercambiadores de calor, asi como instalaciones

especiales para la alimentacion de los materiales solidos y gaseosos.

Estos hornos pueden ser cortos (hasta 8 metros) y largos (mayores de
8 metros) y poseen en su interior elementos levantadores que son los
encargados de permitir la transferencia de calor entre el gas caliente y el
mineral, ademas el tambor secador posee un sistema motriz, acoplado al

cuerpo de este, que le permite rotar alrededor de su eje.

El tambor secador exteriormente se apoya en dos llantas que posee sobre dos
pares de rodillos. Internamente el secadero esta formado cerca de la camara
de combustidn por unas guias o deflectores soldados al cuerpo del tambor que

son los que dirigen el mineral hacia el interior de la parte cilindrica del tambor.

1.4.3. Caracteristicas fundamentales que determinan la eficiencia del

secado

Las caracteristicas fundamentales que influyen en la eficiencia del secado son

las siguientes:

v Caracteristicas del mineral alimentado: Aqui se tiene en cuenta entre otros
factores, la granulometria y humedad del mineral alimentado, los que estan
relacionados directamente. La alimentacion de mineral muy fino dificulta el
proceso de secado debido fundamentalmente a que se elimina solo el agua
superficial, quedandose el agua reticular o interna que ayuda a la
aglomeracién del mineral, provocando un aumento de humedad en el

producto secado.

Por lo tanto es necesario homogenizar el mineral antes de alimentar a los
secaderos para mejorar la humedad del producto final. Es decir se
disminuye el consumo de combustible y se mejora la eficiencia de los

tambores secadores.



v' Tiempo de retencién del mineral: Este factor determina el tiempo medio
necesario de permanencia del mineral dentro del secadero para que sea
tratado de forma adecuada, ya que el mineral en dependencia de otros

factores, puede tardar mayor o menor tiempo al llegar al final del secadero.

Este tiempo se puede determinar de forma experimental o a través de la
expresion siguiente:

T= 0.00783- L '

SDDN (11

donde:

L—Longitud (m).

SD-Inclinacién (m/m).

D- Diametro (m).

N-Velocidad de rotacion (r/min).

Esta ecuacion determina el tiempo de retencién o también llamado tiempo

de residencia del mineral.

v" Velocidad del gas: Este factor es importante y se calcula en base a la
capacidad del secadero. Una velocidad alta de los gases calientes provoca
poco contacto entre las fases (gases y mineral) lo que conlleva a un
secado deficiente del mineral. Ademas el arrastre de polvo aumenta
llevando consigo particulas con alto contenido de humedad que puede
afectar el sistema de limpieza de gases. De lo contrario, una baja velocidad
de los gases, que puede ser producto de una condicién de averia o mala
operacion puede provocar un recalentamiento de la superficie del secado,
un deficiente secado debido a la saturacion de estos gases calientes y
también recalentamiento de la camara de combustion con posible
desprendimiento de ladrillos. Por esto, la velocidad de los gases debe ser
la adecuada (segun calculo) para garantizar una buena operacion durante

el secado.
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v' Temperatura del aire o gas: Ocurrira lo mismo que lo antes escrito ya que
la velocidad depende directamente de la temperatura, ademas con gases

muy calientes se afecta el sistema de coleccién de polvo por electrofiltros.

v Longitud del secador: También se tiene en cuenta desde el punto de vista
de la capacidad del secadero. Esta longitud debe ser tal que permita el
secado del material (mineral) que se alimenta hasta la humedad requerida

a la maxima capacidad.

En la primera mitad del tambor la humedad se elimina en mayor cuantia

por estar los gases mas calientes.

1.5. Teoria del proceso de tostacion reductora

La tostacion reductora de una sustancia mineral es la descomposicion térmica
sin llegar a la temperatura de fusidén de la misma y necesariamente el proceso
se lleva a cabo con presencia de un agente externo que en este caso es el
agente reductor. El objetivo de la tostacion reductora es eliminar del mineral la
materia estéril de naturaleza gaseosa, facilitando la posterior reduccion o su
asimilacion por bafos fundidos. El diéxido de carbono, y el agua de
composicion, por su elevada capacidad calorifica y capacidad oxidante, enfrian
la carga, queman carbon, y diluyen los gases de reaccion aumentando el

caudal a depurar.

1.5.1. Caracteristicas que influyen en la eficiencia del horno de tostacion

reductora

Las caracteristicas que influyen en la eficiencia del horno de tostacion

reductora son las siguientes:

» Temperatura: Este es un parametro fundamental en todo el proceso
pirometalurgico, ya que la temperatura facilita el cambio de estado o el
debilitamiento de la estructura cristalina. El perfil de temperatura se
mantiene mediante la utilizacién de los quemadores de combustible que

se encuentran en las camaras de combustion.

Durante la operaciéon del horno se debe mantener un perfil de temperatura
que garantice un calentamiento gradual, para que la eliminacion del agua

interna en los silicatos no sea brusca y no se afecte la extraccién del
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niquel.

Granulometria de la materia prima: Por este ser un proceso heterogéneo
la granulometria de la materia influye en los buenos resultados de
reduccion. Las reacciones ocurren fundamentalmente en la linea divisoria
de las fases y la velocidad de la reaccién esta determinada por la
penetracion del gas al interior de la particula. Si estas son pequenas,
aumentara la superficie activa del mineral, sera mayor el contacto entre

las fases, lo que incide directamente en la conversion de la reaccion.

Composicion de la materia prima: Atendiendo a esta se fijan las
temperaturas en el horno y el régimen de calentamiento del mineral asi
por ejemplo, cuando el mineral es serpentinitico 0 sea que su porcentaje
de hierro sea bajo, el régimen de temperatura debe ser mas alto, asi
como la concentracién de reductores debe ser elevada para reducir el
niquel en el momento del debilitamiento de los cristales por la expulsion
de agua cristalina. Para el mineral lateritico las condiciones de reduccion
pueden ser menos ya que estos minerales se reducen a bajas

temperaturas (500 °C).

Estabilidad en la alimentacién: La inestabilidad en la alimentacion al horno
afecta seriamente el perfil de temperaturas, y por ende la operacién del
horno, ya que todas las condiciones son fijadas para el tonelaje a

procesar.

Tiempo de retencion: En este equipo éste es un factor que incide
directamente en los resultados de la reduccion por el grado de

terminacion de la reaccion.

1.5.2. Transformaciones fisico-quimicas que ocurren durante el proceso

de tostacion reductora en el horno de tambor rotatorio (HRT)

El material que se alimenta al horno esta compuesto por elementos metalicos

oxidados. Junto con el material se afiade también una mezcla de carbdn

bituminoso y antracita con el objetivo de mezclar ambos reactivos y reducir

parcialmente hasta su fase metalica al éxido de niquel, 6xido de cobalto, y al

oxido de hierro Il una parte hasta hierro metalico y otra hasta 6xido de hierro.
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El horno se divide en las zonas correspondientes al régimen de temperatura

prefijada de los materiales, las cuales se muestran en la figura 1.1.

NN A A

Loma de Lona de Zona de Zona de [ )

Evaperaciin Calen tambento Tostacién Enfriamiemin

| N N R

Figura 1.1.Las zonas tecnoldgicas en el interior del horno

Zona de Evaporacion: 25 - 110 °C

Zona de Calentamiento: 110 — 750 °C

Zona de Tostacion: 750 — 1100 °C

Zona de Enfriamiento: 1100 — 860 °C

En la zona de evaporacion, ocurre la eliminacion de la humedad externa de los
minerales. Y luego, en la zona de calentamiento se disocian la goethita y la
gibbsita en un rango de temperatura de 110 a 750 °C. Por ultimo en la zona de
tostacion se disocian los demas minerales (serpentina, nontronita, halloysita)
excepto la cromo-espinela y ocurre la reduccion parcial del niquel y hierro para
la formacion del prototipo de ferroniquel a las temperaturas de 750 hasta
1100 °C.

Las transformaciones que ocurren en el interior del horno son las siguientes:

AlO33H,0(s)=Al,03(s)+3H50(g) (1.1)
2FeO0H(s)=Fe,04(s)+3H,0(g) (1.2)
Mge(SisO10)(OH)s(s) = 6MgO(s) + 4SiOx(s) + 4H0(g) (1.3)
Aly(SisO10)(OH)s(s) = 2A1203(s) + 4SiO(s) + 4H20(g) (1.4)
Fea(Siz010)(OH)x(s) Ha0(s) = FesO4(s) + 4Si0s(s) + 2H,0(g) (1.5)
2NiO(s)+C(s) = 2Ni(s) + CO»(g) (1.6)
2C00(s) + C(s) = 2Co(s) + COx(g) (17)
6Fe203(s) + C(s) = 4Fe304(s) + CO2(g) (1.8)
2Fe304(s) + C(s) = 6FeO(s) + CO(g) (1.9)
2FeO(s) + C(s) = 2Fe(s) + COx(s) (1.10)
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C(s) +0,5:02(g) = CO(9) (1.11)

1.6. Proceso de pre-reduccion de minerales lateriticos en Hornos
Rotatorios para producir ferroniquel

En la actualidad el ferroniquel se utiliza para la produccién de aceros, los
cuales requieren de cantidades considerables de elementos ferroaleantes que
le impregnen las caracteristicas fisicas mecanicas para su posterior utilizacion.
Los precios del ferroniquel estan en dependencia del contenido de niquel que
presente, los cuales varian en dependencia de la situacion del mercado

mundial.

Segun las informaciones actualizadas por el proyecto Ferroniquel Minera S.A, a
continuacién se hace referencia a varias de las principales fabricas a nivel

mundial:

Falcombridge, es una planta para producir ferroniquel, esta localizada en la
Republica Dominicana y entrdé en operacion en el afio 1971 disefiada con una
capacidad de 30 000 t/a de niquel contenido en el ferroniquel. EI material es
calcinado y reducido en hornos de tambor rotatorio y luego fusionado en hornos
eléctricos obteniéndose un ferroniquel con un 38 % de niquel, el cual es

refinado en hornos de cuchara posteriormente.

La planta PT INCO se encuentra en la isla de Sulamessi, Indonesia. Su
capacidad de disefio es de 150 000 t/a de ferroniquel. En esta planta hay cinco
hornos de tambor rotatorio que calcinan el mineral para la fusidén. La energia y
el agente reductor son introducidos al horno en forma de petréleo pesado
(60 kg/t de la alimentacion del horno) y carbén bituminoso (20 kg/t de
alimentaciéon del horno). En dicha planta se obtiene una mata con un bajo
contenido de niquel de aproximadamente un 27 %, la cual finalmente es

refinada en convertidores Pierce-Smith.

Pacific Metals Company Ltd, es una compafia que esta localizada en Japoén,
entro en operacion en mayo de 1957. La produccién de ferroniquel en 1997 fue
de 41 000 t. El material es calcinado y fusionado en hornos de tambor rotatorio

y de arco eléctrico respectivamente, obteniéndose un ferroniquel con un 19 %
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de niquel, posteriormente es refinado en hornos de cuchara usando carburo de

calcio.

En Colombia, esta localizada la planta de Cerro Matoso S.A, comenzd su
operacion en 1982. Una segunda linea se incorporé a comienzos de noviembre
del 2000. En estos momentos, su capacidad de producciéon se estima en
60 000 t/a de ferroniquel. Esta planta tiene dos hornos rotatorios, el primero
tiene 185 m de largo y 6,1 m de diametro, pero el segundo solo tiene 135 m de
largo y 6,1 m de diametro. Ambos son alimentados a razon de 175 y 165 t/h

respectivamente.

La mezcla de carbdn bituminoso y antracita es afadida a la alimentacion a
razon de 4 % de la masa de mineral seco. Los hornos se calientan a contra
corriente con gas natural como combustible. EI material es calcinado en horno
de tambor rotatorio y luego es fusionado en horno de arco eléctrico con lo que
se obtiene un ferroniquel con 43,5 % de niquel. Por ultimo, es refinado en la
estacion de hornos cuchara usando una escoria basica bajo condiciones

reductoras.

La planta Le Niquel SLN-ERAMET esta localizada en Doniambo, Nueva
Caledonia. Fue fundada en 1980 y su primer horno para la fusién de mata fue
construido en 1909, el cual fue remplazado por el horno eléctrico para la
produccion de ferroniquel. EI material es calcinado en hornos de tambor
rotatorio, seguidos de la fusiéon en hornos de arco eléctrico, obteniéndose un
ferroniquel de 22 a 28 % de niquel. El mismo es refinado en hornos de

cucharas usando carburo de calcio como reactivo.

Morro do Niquel S.A en Peatapolis, es la principal empresa productora de
ferroniquel en Brasil, Minas Gerais que comenzé a funcionar en 1962. El
mineral es de tipo silicato que contiene aproximadamente 2 % de niquel y 6 %
de hierro. Es secado y precalentado a 815,56 °C en un horno rotatorio de
2,44 m de diametro y 51,82 m de largo. Al calcinado se le afiade carbon, luego
es fusionado en un horno eléctrico de 4 800 kVA equipado con tres electrodos
de autococcion. El ferroniquel crudo obtenido contiene aproximadamente 30 %

de niquel.
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Conclusiones del capitulo

Se realizé una amplia revision bibliografica relacionada con la tematica
desarrollada, lo que permitié trazar la estrategia de trabajo para dar

respuesta al problema planteado.

Durante los procesos de secado y tostacion reductora en el horno de
tambor rotatorio, los parametros fundamentales que influyen en estos
procesos son: la humedad, el consumo del agente reductor y el

consumo de combustible.
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CAPITULO 2. MATERIALES Y METODOS

Para el desarrollo de toda investigacion se necesita de herramientas para
poder arribar a buenos resultados. La correcta seleccién de los métodos y

procedimientos empleados favorece al desarrollo de la investigacion.

En este capitulo se caracterizan los materiales empleados y luego se desarrolla
una metodologia de calculo de los balances de masa y energia de los procesos
de secado y tostacién reductora en hornos rotatorios para la obtencién de

Ferroniquel en Moa.

2.1. Esquematecnoldgico del proceso de obtencion de ferroniquel

La tecnologia de produccién de ferroniquel a emplear en el proyecto

Ferroniquel Minera S.A se muestra en la figura siguiente:

I Mineria I

b
Preparacion Mecanica

!

Secado

N
Tostacidn Reductora

'
Fusidén

d

Refinacidn

h

Producto Fin al

Figura 2.1. Esquema tecnoldgico resumido del proceso de obtencion de

ferroniquel.
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En la figura 2.1 se muestra que la tecnologia de obtencion de ferroniquel
consiste en cinco procesos fundamentales como son: preparacidn mecanica

del mineral, secado, tostacion reductora, fusion y refinacion.

El mineral extraido de la mineria, se caracteriza y se selecciona segun sus
propiedades fisicas y quimicas, luego se alimenta a la trituraciéon primaria,
reduciéndose el tamafo del material de 600 mm hasta 200 mm, luego es
trasladado por bandas transportadoras hasta la trituracién secundaria, donde
se mezcla con los polvos colectados en las plantas de calcinacion, fundicion y
refinacion en un tambor mezclador, con el objetivo de aprovechar los polvos,
reducir la humedad del mineral y favorecer la trituracién del mineral hasta

75 mm.

El mineral triturado pasa por el proceso de secado, reduciéndose la humedad
de 26 a 20 %. El mineral seco se somete a la trituracién terciaria para reducir el
tamafno hasta 30 mm y de ahi ser alimentado a los hornos de tostacién

reductora.

En el area de tostacion, el mineral mezclado con el carbon reductor sera
secado, tostado y pre-reducido en los hornos de tostacion horizontales. El
producto tostado caliente pasara por cribas rotatorias acopladas a cada horno
de tostacion. Luego se alimentara al horno de fusion eléctrico donde el cual
sera reducido, fusionado y el ferroniquel crudo sera separado de la escoria. El
metal sera sangrado y transportado al area de refinacion para el tratamiento
final del ferroniquel crudo, a partir del cual se obtiene el ferroniquel final

comercializable.

2.2. Caracteristicas de los materiales empleados

Los materiales a emplear en la investigacion son: la materia prima (mezcla de
minerales limonitico y serpentina), la mezcla de carb6n antracita y bituminoso

como reductores y el combustible (fuel oil).

2.2.1. Caracteristicas de la mezcla de mena inicial

La mezcla de minerales limoniticos y serpentiniticos de la concesion Moa
Occidental, constituyen el material de alimentacion a la planta de ferroniquel

durante los afios de explotacion. A partir de la informacion obtenida en la toma
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de muestras tecnoldgicas y su procesamiento a escala de banco y piloto se han
conformado diferentes informes técnicos que han servido de referencia para la

conformacién de las caracteristicas fisico — quimicas y mineraldgicas de estos

minerales, los cuales se exponen a continuacion.

Tabla 2.1. Composicion quimica por tipo tecnoldgico de menas.

Litologia | Ni Co Fe MgO SiO; Fe/Ni SiO,/MgO
FL 1,59| 0,135 | 38,63 | 4,64 | 12,69 25,3 4
FS 2 | 0,065 | 21,43 | 18,38 | 27,23 11,2 1,6
FD1 2,210,047 | 21,87 | 19,75 | 25,9 9,9 1,4
FD2 1,31| 0,03 14,53 | 27,58 | 33,9 10,9 1,2

FL: Mineral Limonitico, FS: Mineral Saprolitico (serpentina blanda), FD1: Mineral Duro

(serpentina dura tipo 1) y FD2: Mineral mas duro (serpentina muy dura).

En la tabla 2.1 se observa el siguiente comportamiento de los elementos
principales y las variables que se consideran en el mineral inicial de

alimentacion a la planta son:

Niquel: Se comporta relativamente estable para todas las fases mineraldgicas
expuestas. Donde las muestras de saprolita y serpentina dura (FS y FD1) son
las que mas aportan niquel; después le sigue la muestra limonita (FL) y por
ultimo la FD2.

Hierro . El contenido es relativamente alto en la muestra de limonita (FL), y este

disminuye notablemente en las muestras de serpentina.

Relacion silice-magnesio. Su comportamiento es similar (£ 1,4 como
promedio), con tendencia a disminuirse ligeramente segun la dureza de los

minerales. La muestra del mineral limonitico (FL) posee la mayor relacion.

Relacion Fe/Ni: Esta relacion Fe/Ni incrementa para la muestra de limonita
(FL), que contiene mayor porcentaje del hierro. Entre las demas muestras de

minerales esta relacion es considerable uniforme.

A partir de los resultados obtenidos de la composicion de las muestras
tecnolégicas se obtienen diferentes mezclas de minerales que cumplen las
caracteristicas deseadas, una de las cuales presenta la composicion quimica

como en la tabla siguiente:
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Tabla 2.2. Composicion quimica de la mezcla de minerales.

N G | R | A | W | M0 S| G IR0 0| o
| W 0| B | 0m | Be | O 0/ | O | 0% ] o ol

] J ] ]

Se observa en la tabla 2.2 que la composicion quimica deseada de la mezcla

no es una composicion promedio de las muestras tecnologicas expuestas.

Las variantes de alimentacion a la planta de Ferroniquel en Moa estudiadas
hasta los niveles de pre-reduccion, a través del analisis mineralégico (DRx) en
CEDINIQ — Moa se confirman la posibilidad de utilizar mezclas de minerales
limoniticos y saproliticos. Las cuales poseen siguientes caracteristicas

mineralégicas mostradas en la figura 2.2.
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Figura 2.2. Difractogramas tipicos de los minerales presentes en el yacimiento

Yamaniguey.

El mineral cernido por la criba de 75 mm para cada tipo tecnoldgico de menas
fue almacenado. Posteriormente fue muestreado para realizar estudio de

caracterizacion granulomeétrica por via seca.

En la figura 2.3, se muestran las curvas de distribucién granulométrica sumaria

para cada tipo tecnoldgico de menas recibidas.
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Figura 2.3. Distribucion granulométrica de cada tipo tecnoldgico.

De acuerdo con la figura 2.3, los minerales saproliticos (FS, FD1 y FD2)
presentan curvas de distribucién granulométricas semejantes, o que evidencia
el comportamiento de esta propiedad fisica en este tipo de material de
alimentacién. La muestra FL tiene un incremento en peso de la fraccion menor

de 6,3 mmy de 28,5 % con respecto a la FD1 y algo inferior a la FD2 (20,2 %).

2.2.2. Caracteristicas del agente reductor

En el proceso de tostacion reductora se utiliza la mezcla de carbdén antracita y
bituminoso como agente reductor. Esta mezcla posee las caracteristicas
deseadas para el proceso de tostacion reductora, la cual tiene la composicidon

quimica expuesta en la tabla siguiente:

Tabla 2.3. Composicion quimica promedio de la mezcla de carbon.

Componer;te l cC l A w Otros Total
% 652,300 8,536 5,406 23,758 100,000

Segun la tabla 2.3 la composicion quimica de la mezcla favorecera favorecera
el proceso de reduccion del mineral en las diferentes zonas tecnoldgicas del

horno.

2.2.3. Caracteristicas del combustible

El combustible a utilizar en el proceso de secado y de tostacion reductora es el

fuel oil el cual tiene la siguiente composicion quimica:
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Tabla 2.4. Composicion quimica del fuel oil.

Flementos C | H S 0 | N A | Total (%)
% 86360 | 12240 | 0700 | 0260 | 0400 | 0040 | 100,000

Como se observa en la tabla 2.4 el fuel oil posee un alto porcentaje del carbono

y una baja relacién C/H.

2.3. Principales leyes y ecuaciones empleadas

Para la realizacion del calculo de balance de masa y energia se utilizan

principalmente las siguientes leyes:
» Ley del contenido.
» Ley de equivalencia masica.
> Ley de conservacion de la masa.
>

Ley de conservacion de energia.

Ley del contenido masico
La ley expresa que el porcentaje de los elementos o compuestos en un flujo

masico es la fraccion de los mismos en la masa que los contiene (flujo).

Ley _ Moy 1 0909
(me() = " (2.1)

(MP)

Se despeja la masa del metal, y se obtiene:

L& meq) - Mo
Mimexy) = 100%

2.1)

Analisis de unidades

% - kg
%

[m(me(x» ]:

donde:

Ley,«y- €S €l porcentaje de metal (x) que hay en la materia prima inicial, %;
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Mmex » €S la masa de metal (x) que se desea calcular, kg;
My » €S la masa de la materia prima, kg.

Ley de equivalencia masica

La ley de equivalencia masica se basa en la estequiometria, la cual se ocupa
de la combinacion de elementos y compuestos. Las relaciones que se obtienen
de los coeficientes numéricos entre un elemento y un compuesto quimico son
los coeficientes estequiométricos que permiten calcular la cantidad de

sustancia del elemento en relacion con la del compuesto.

Nicomp (xp _ @
n(EIemt( ) b
a- r‘(Comp =b- n(Elemt( ) (22)
a- m(Comp (x) _ b- m(EIemt(x))
MM (Comp (x)) m(EIemt( )
m a- m(Comp (x)) MM (Elemt (x))
(Elemt (x)) — b-MM

(Comp (x))

Analisis de unidades

[ m(Elemt(x )) m(Etexmt(x) _atomo (%mp(x) _atomo m(E\vqt(x) COM) [kg(EIemt(x))]
atomo(m(EIemt(x) CO\? atomo( &\p(x)

donde:

M eeme (1)) » €S 1@ Masa del elemento o compuesto (x) que se desea calcular, kg;
M comp (x)) » €S [@ Masa del compuesto o elemento (x) ya calculado, kg;

MM (gieme(x) » €S [@ masa molar del elemento (x), g/atomo;

MM ) » €8 la masa molar del compuesto (x), g/mol.

(comp(x)
La ley de conservacion de masa
Esta ley dice que la materia ni se crea, ni se destruye, solo se transforma.

m(MP(x)) = m(Prodt(x)) + m(acumulada(x)) (23)
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Analisis de unidades

[m (MP (x))]= kg (m(Pr odt (x)) )+ kg (m (acumulada (x)))
[m(MP (x))]= kg

donde:

Muwe e » €S 1@ masa de la materia prima, kg;
Meroa(xy » €S 18 Masa del producto (x), kg;

M acumutada(yy » €S 1@ Masa acumulada durante el proceso, kg.

Ley de conservacion de energia

La ley de conservacion de energia significa que la energia ni se genera, ni se

pierde, solo se transforma.

z Q(entrada ) ~ Z Q(salida oy T Z Qp (x) (2-4)

donde:

ZQ(emrada(X» , sumatoria de los calores (x) que entran al proceso, kJ;
ZQ(Sa,ida(x)) , sumatoria de los calores (x) que salen del proceso, kJ;

ZQP(X) , sumatoria de los calores de pérdidas (x), kJ.

2.4. Metodologia de calculo de balances de masa y energia para el

proceso de secado

La metodologia de calculo de balances de masa y energia para el proceso de
secado se apoyo6 fundamentalmente en la ley de contenido de los elementos
asi como los célculos estequiométricos, en la ley de conservaciéon de la masa y

de energia.

2.4.1. Balance de masa del proceso de secado

Uno de los pasos importante de la metodologia de balance es la
esquematizacion del sistema material, el cual para el caso del horno de tambor
rotatorio utilizado para el proceso de secado se representa por la figura

siguiente:
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Materia prima Inicial Gasesy Palvo

Producto Final
Gases de

Combustion e y

Figura 2.4. Esquema del horno para el proceso de secado.

En la figura 2.4, se observa que los principales flujos de material de entrada del
sistema son: la materia prima y los gases de combustién del combustible, y

como productos son: el producto final, los gases y el polvo.

2.4.1.1. Calculo del mineral seco en el proceso de secado

Con los datos de composicion quimica de la mezcla de mineral y del analisis
previo del sistema material, se realiza el primer paso del establecimiento de la
base de calculo del balance para 1000 kg, a través del calculo de la
composicidon racional de los elementos y compuestos, de los minerales de la

mena seca. El procedimiento del célculo consta de los siguientes pasos:

» Paso 1: Determinar la masa de los compuestos simples: NiO, CoO, CuO,
MnO, ZnO, SiO, libre, Fe30,.

» Paso 2: Determinar la masa de la cromo-espenila, a partir de la masa del
cromo que representa en el mineral. Luego, al utilizar la ecuacion 2.2 se

obtienen la cantidad masica de los elementos que componen esta fase.

» Paso 3: Una vez determinada la masa de magnesio en la cromo-
espenila, se realiza el calculo para determinar la masa del mismo en la
serpentina, ya que el magnesio solo se encuentra en la cromo-espenila y
la serpentina. Posteriormente, se determina la masa de la serpentina

segun la ecuacion 2.1*.

» Paso 4: Realizar el calculo para determinar la masa de los demas
compuestos superiores: goethita, gibbsita, halloysita y nontronita. Para
obtener los valores de estas cuatro incdgnitas, se establece un sistema
de cuatro ecuaciones matematicas que representan

estequiométricamente las cantidades masicas de hierro, aluminio, 6xido
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de silicio y agua interna en estos compuestos. Al resolver el sistema de
ecuaciones establecido, se determinan las masas de estos ultimos

compuestos superiores y de los elementos en los mismos.

Una vez finalizado el calculo de los elementos y compuestos en el mineral
seco, se determina la composicion racional de los mismos en la materia prima

Seca.

2.4.1.2. Calculo del mineral humedo en el proceso de secado

El mineral alimentado al horno tiene una humedad entre 26 y 30 %, mientras
los calculos anteriores se realizaron para el mineral seco, por tanto se necesita
determinar la masa de agua libre contenido en la mena. La expresion para la

determinacién de la masa del agua es:

m
B9 .100=w

M) +1000 25)

donde:

M20): Masa de agua libre contenido en el mineral, kg;
w: humedad del mineral inicial, %.

A la tabla de composicién racional de mineral seco se agrega la masa del agua
libre donde se mantienen fijas las masas de los otros elementos, luego se
calcula el porcentaje de los compuestos correspondientes en el mineral

humedo

2.4.1.3. Calculo del combustible (Fuel Oil) en el proceso de secado

El calculo se realiza para un kg de combustible. Primero se calcula la
composicién racional del combustible y luego se determina la de los gases de
combustion y del aire para la combustion. La composicion racional de los gases
de combustion y del aire para la combustion se calcula por la ecuacion (2.1),
(2.17) y (2.2). Teniendo en cuenta que existen dos tipos de gases durante el
proceso de secado, gases tecnolégicos y gases de combustidén, por tanto se
deben cuantificar por separados, en tablas diferentes y se integran finalmente

en la de gases salientes. La cantidad de combustible se determinara en el
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balance energético. Luego, se multiplica esta cantidad real de combustible se
multiplica por la composicion de los gases por unidad, y se obtiene su

composicién racional real.

2.4.1.4. Calculo del polvo en el proceso de secado

Uno de los objetivos importantes de este proceso es eliminar cierta cantidad de
agua en el mineral inicial. Es decir, el producto solido que esta contenido en el
polvo, sin tener en cuenta la humedad, tiene la misma composicion racional

que la del mineral seco inicial.

En la industria por lo general el contenido de polvo se determina por la cantidad
del mismo retenido en los electrofiltros, con respecto a la cantidad total de los
productos sélidos que salen del horno. La composicion de polvo se determina a
través del contenido de los elementos y compuestos en el producto final que
contiene el polvo. Segun datos experimentales obtenidos a través de pruebas
investigativas, con minerales de alimentacién del proyecto Ferroniquel Minera
SA, el arrastre de polvo es de 2 %, con respecto a la masa total de los
productos sélidos obtenidos del proceso. Valor que se asumido para el

desarrollo de los calculos.

2.4.1.5. Calculo del producto final del proceso de secado

La masa del producto final del proceso de secado se determina de la siguiente

forma:

M(producto final)™ M(producto con polvo) = M(polvo)

La composicién racional del producto final se determina con el apoyo de la
ecuacion (2.1) y (2.1).
2.4.1.6. Calculo de los gases salientes del proceso de secado

El gas tecnoldgico del proceso de secado no es mas que el vapor de agua

generado por la eliminacion de humedad del mineral inicial.

Una vez determinada la cantidad del vapor de agua que sale del horno
finalmente, se integra en la tabla de composicion racional real de los productos

de combustion.
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Una vez obtenida la composicidn racional de todos los materiales que entran y
salen del proceso se confecciona la tabla general del balance de masa y luego

se realizan los diagndsticos necesarios para evaluar el problema propuesto.

2.4.2. Balance de energia de energia del proceso de secado

Al igual que el balance de masa, el de energia puede considerarse como una
técnica fundamental de la ingenieria en general o de la ingenieria metalurgica
en particular. En este caso, el balance de energia para el proceso de secado se

caracteriza a través de la figura siguiente:

Q4= Calor de
combustion del Qs= Calor fisico del mineral
combustible. producto.
Qe= Calor para el
Q,= Calor fisico calentamiento y evaporacion
del combustible. del H,O.
>
Q= Calor fisico del Qs= Pérdida de calor con
aire para la el polvo.
combustion.
>

Qg= Calor fisico de los

Q4= Calor fisico del _
gases salientes.

mineral que entra al
horno (sin humedad).

N
»

Qg= Pérdida de calor al
medio ambiente.

v

Figura 2.5. Flujos energéticos del proceso de secado.

Segun la figura 2.5 el sistema energético de este proceso esta
fundamentalmente integrado por los acapites de entrada y de salida. El acapite
de entrada esta compuesto por fuentes de energia como: calor de combustién
del combustible, calor fisico del combustible, calor fisico del aire para la

combustion y calor fisico del mineral que entra al horno (sin humedad). En el
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acapite de salida, como calores utiles son: calor fisico del mineral producto y el
calor para el calentamiento y evaporacion del agua, y como calores de pérdidas
estan las pérdidas de calor con el polvo, con los gases salientes y al medio

ambiente.

El procedimiento de calculos para determinar cada uno de estos calores se

muestra a continuacion.

2.4.2.1. Calor de la combustién del combustible (Q1)

Q =Qn X (2.6)
donde:

Q'".: Potencia térmica menor del combustible de trabajo, kJ/kg;

X: Cantidad de combustible, kg.

El valor de la potencia térmica actualizada se obtuvo a partir de los datos
aportados por el proyecto Ferroniquel Minera S.A, como resultados de las

pruebas experimentales realizadas hasta el momento.

2.4.2.2. Calor fisico del combustible (Q2)
QII :CP(comb.) Tcx (27)
donde:

Cp(comb.): capacidad calorifica media especifica del combustible, kJ/(kg-K), este

valor se obtiene de los datos aportados por el proyecto Ferroniquel Minera S.A.

T.: temperatura de entrada del combustible, K.

2.4.2.3. Calor fisico del aire para la combustion (Q3)

QIII = LpraC'CP(a) 'Talx (28)

donde:
Lorac: cantidad practica de aire para la combustion, m3/kg;

Cyp(a): capacidad calorifica media especifica del aire, kJ/(m*K);
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Ta: temperatura del aire que entra al horno, K.

2.4.2.4. Calor fisico del mineral que entra al horno (Q4)

Q4 = Mivp) 'Cp(promedio delaMP) 'T(MP) (2_9)

donde:
mwp), €S la masa de la materia prima, kg;
Tr), temperatura de la materia prima que entra al horno, (K);

Cppromedio MpP), €S la capacidad calorifica promedio de la materia prima,

kJ/(kg-K), la cual se calcula mediante la férmula siguiente:

(> %i-c,) (%-kI/kgK)
o= e =m0 ==K kg K (2.10)

CPyp =
donde:
i, representa los distintos compuestos en la materia prima: SiO,, Al,Os,....H20.
2.4.2.5. Calor fisico del mineral producto (Q5)

Qs = M(prod) CP(promedio prod)- T (prod) (2.11)
donde:

Merod ), Masa del mineral producto del proceso de secado, kg;

Tprod ); temperatura del mineral producto que sale del horno de secado, K;

Cp(promedio prod )» Capacidad calorifica promedio del producto, [kJ/(kg-K)], y esta

se calcula a través de la siguiente formula:

(> %i-c,)
-~ 100

(%-kJ /kg.K)
0,

Cppromedio prod = Apm~ = [Cppromedio prod ]= = kJ /kg K (212)

donde:

i, representa los distintos compuestos en el producto final: SiO,, Al,Os3,....H20.
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2.4.2.6. Calor para el calentamiento y evaporacion del H20 (Q6)

Q=M (H20 libre) CP(H20 liquida)” ( Tebul-Tin) + M(H20 eliminar) A (2.13)
donde:

MH20 iibre ), €S la Masa de agua libre en la mena humeda inicial, kg;

M(H20 eliminar), €S |a masa de agua libre a eliminar de la mena humeda inicial, kg;

CpH20 liquida), €S la capacidad calorifica del agua en forma liquida, kJ/kg-K;

Teoun, temperatura de ebullicién del agua, segun Perry’s (7" edition) el valor de

esta temperatura es de 100 °C 0 373 K.

Tin, temperatura del agua en la mena inicial, K;

A, calor especifico de cambio de estado, segun Chang y Yuzhaninov, (1997) el
valor de éste es de 2260, kJ/kg;

2.4.2.7. Pérdida de calor con el polvo (Q7)

Q7 = M(poivo)" CP(promedio polvo ) [ T (sal.poivo ) = 273] (2.14)
donde:

M(polvo), Masa del polvo que sale con gases, kg;

Twolvo ), temperatura del polvo que sale del horno, K;

Cp(promedio polvo ), Capacidad calorifica promedio del polvo, kJ/(kg-K), esta se

calcula por la siguiente férmula:

(>wi-c,)
100

% -kJ /kg.K
Cppromedio polvo — = [Cp promedio poIvo]: (OTOg) =kJ /kg ‘K (21 5)
donde:
i, representa los distintos compuestos en el polvo: SiO,, Al,Os,....... , H20.

2.4.2.8. Calor fisico de los gases salientes (Q8)

Q8=[V(gases comb)'X'Cp(promedio gases comb)+V(gases tecn)'Cp(gas tecn)]'[T(gases sal)'273]
(2.16)
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donde:

Cp(promedio gases comb), Capacidad calorifica de los gases de combustion, kJ/m*K,

esta se calcula por la siguiente férmula:

(ZL.CW) = [Cppromedio gases comb]: M} =kJ/m®-K

Cp promedio gases comb = 100 %

(2.17)
donde:

i, representa los distintos compuestos en los gases de combustion: COo,

Cpgas tecn), Capacidad calorifica del gas tecnologico, kJ/m*K, en este caso el
gas tecnoldgico no es mas que el vapor de agua, y su capacidad calorifica es
1,610 kJ/m*-K, segun Chang y Yuzhaninov, (1997).

T(sal gases), temperatura de los gases salientes a la salida del horno, K;
V(gases comb), Volumen de los gases de combustion, m?;

V(gas tecn), Volumen del gas tecnoldgico, m®.

2.4.2.9. Pérdida de calor al medio ambiente (Q9)

Segun los datos experimentales para este tipo de proceso se establece que el
valor de la cantidad de calor que se pierde al medio ambiente es de 11-14 %,

respecto al calor total de entrada, este calor se calcula por la formula siguiente:
Qo = [Q(entrada) Yo(pérdida al ma) 100 (2.18)
donde:

Qentrada), €S la cantidad total de calor que entra al proceso, kJ;

% perdida al MA), €S €l por ciento de pérdida al medio ambiente, %.

2.4.2.10. Determinacién del consumo de combustible

Una vez definidos los calores de entrada y salida del sistema, al utilizar la
ecuacion de la ley de conservacion de energia (ecuacion 2.4) se determina la
cantidad de combustible necesario para el proceso. El procedimiento de este

calculo se muestra a continuacion:
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Y Q(entrada) = > Q(salida)+ > Qp
Q- X+C (comb)-T,-X +L,-C_(aire) T, - X +Q, =
QS +Q6 +Q7 +Vgc 'Cp(prom) 'Tgc - X +Qgt +Q9

[Qn +C,(comb)-T,+ L, -C_(aire) T, +Vy -C om Tel- X =
Q5+Q6+Q7 +Qgt+Q9_Q4 (2.19)

En la ecuacion 2.19, X es la unica incégnita. Por lo tanto, al despejar X se
obtiene la cantidad real de combustible que se necesita para el proceso de

secado.

2.5. Metodologia de célculo de balances de masa y energia para el

proceso de tostacion reductora

Los calculos de los balances de masa y energia para el proceso de tostacion
reductora se basaron fundamentalmente en la ley de contenido de los
elementos asi como los calculos estequiométricos, en la ley de conservacion

de la masa y de energia.

2.5.1. Balance de masa del proceso de tostacion reductora

Después de calcular el producto final del proceso de secado, el mismo sufre
una trituracién y luego es alimentado al proceso de tostacion reductora, por lo
tanto la composicion racional del mineral que entra al horno de tostacién es el

producto del proceso de secado.

2.5.1.1. Calculo del carbdn reductor en el proceso de tostacién reductora

Segun los experimentos realizados por el proyecto Ferroniquel Minera SA,
resulta que para lograr una mejor reduccion, la cantidad practica del carbon
reductor a utilizar es de 4 a 5 % respecto a la masa del mineral alimentado, por

lo tanto, la masa de carbon reductor se determina por la ecuacion siguiente:
M(carbén reductor)™ [%(carbén reductor)’ M (mineral alimentado) ]/1 00

Para determinar la composicion racional del carbén reductor se utiliza la

ecuacion (2.1).
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2.5.1.2. Calculo del combustible en el proceso de tostacion reductora

Para calcular la composicion racional del combustible en el proceso de

tostacion se realiza de la misma manera que en el proceso de secado.

2.5.1.3. Calculo del polvo en el proceso de tostacion reductora

De acuerdo con los datos obtenidos del analisis de composicion quimica del
polvo que sale del horno, se determina la composicion racional de polvo que se
arrastra por los gases en cada zona tecnoldgica del horno, donde se tiene en
cuenta el orden de las reacciones que ocurren durante el proceso, el cual es
planteado de acuerdo con los calculos termodinamicos y la cinética de las
transformaciones fisico - quimicas durante este proceso. Luego se integran en

una tabla la cual muestra la composicion racional del polvo final.

Segun los resultados obtenidos en el proyecto Ferroniquel Minera SA para el
proceso de tostacion reductora, el arrastre de polvo es 15 % con respecto a la

masa total de la mezcla del mineral con el carbén reductor.

2.5.1.4. Célculo del producto final en el proceso de tostacion reductora

Para determinar la masa del producto final del proceso se utiliza la siguiente

expresion:
M(producto final)= M(producto con polvo) = M(polvo)

La composicion racional del producto final se determina por la ecuacion (2.1) y
2.1).

2.5.1.5. Célculo de los productos gaseosos del proceso de tostacion

reductora

Los gases tecnoldgicos del proceso son los gases productos de las reacciones
de oxidacién, disociacion y reduccién. Una vez determinada la composicidon
racional de estos, se integra en la tabla de composicion racional real de los
productos de combustion, los cuales se calculan segun las ecuaciones (2.1),
2.1)y (2.2).
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Luego se confecciona la composicion racional de todos los materiales que se
alimentan y se obtienen del proceso y se elabora la tabla general del balance

de masa.

2.5.2. Balance de energia del proceso de tostacién reductora

El balance de energia del proceso de tostacion reductora es igual al balance de
energia realizado para el proceso de secado, los calores de entrada y salida
del proceso de tostacion reductora son los mismos que los del proceso anterior,
solo se tiene en cuenta el calor de las reacciones exotérmicas en el acapite de
calores de entrada y el calor de las reacciones endotérmicas en el acapite de

calores de salida.

Para calcular el calor de las reacciones exotérmicas y endotérmicas se emplea

la siguiente ecuacion:
Q, = i(mslMMs) -AHr, = [Q, ] = ((kg/(kg/moal)) - (kd/mol)) = kJ (2.20)

donde:
Qy, es el calor de las reacciones exotérmicas 6 endotérmicas, kJ;
ms: es la masa del compuesto reaccionante que participa en la reaccion, kg;

MMs: masa molar del compuesto reaccionante que participa en la reaccion,

kg/mol;

AHrg: variacion de la entalpia de la s-ésima reaccion exotérmica y/o
endotérmica, k/mol, esta variacion se calcula segun la ecuacion de Kirchoff del

Matos, R (1990).
T

AHg = AH%, + [AC.dT (2.21)
298

donde:

AH .., variacion de la entalpia de las reacciones exotérmicas y/o endotérmicas

en condicion normal, kJ;

AC,, variacion de la capacidad calorifica de las reacciones exotérmicas y/o

endotérmicas, kdJ/mol-K.
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La determinacion de la cantidad de combustible que se necesita para este
proceso es similar a la del proceso de secado, pero ademas se agregan el
calor de las reacciones exotérmicas al miembro izquierdo y el de las reacciones

endotérmicas al miembro derecho de la ecuacién 2.19.

Conclusiones del capitulo

v' Con la caracterizacion de los materiales empleados se establecieron las
bases de calculo para el desarrollo de los balances de masa y energia en los
procesos de secado y tostacion reductora para la produccion de ferroniquel

en Moa.

v' La metodologia de calculo para la realizacién de los balances de masa y
energia, estuvo acorde con las utilizadas por otros investigadores, la cual

garantiza adecuadamente el tratamiento del problema planteado.
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CAPITULO 3. ANALISIS Y DISCUSION DE LOS RESULTADOS

En el capitulo se muestran los resultados de la metodologia de calculo para
evaluar el consumo de combustible (fuel oil) en el proceso de secado y
tostacidon reductora con el apoyo del balance de masa y energia, y el analisis

economico.

Es importante destacar que mientras mas precision se requiera en el modelo,
mas complejo se tornara el mismo, por lo que es necesario definir su nivel de
exactitud, el cual depende de las concepciones generales que se emplearan en
los balances, ya que por la complejidad del proceso se despreciaran fases y se
asumiran las transformaciones de minerales muy complejos, de los cuales es
muy dificil definir sus interacciones reales, en este caso se encuentran la
nontronita, la halloysita y la serpentina. Con todos estos juicios y concepciones
precisas se podran llegar a conclusiones importantes sobre los balances de
masa y de energia para los procesos de secado y tostacion reductora, y luego
determinar la norma de consumo de fuel oil como combustible en cada proceso

estudiado.

3.1. Proceso de secado en hornos de tambor rotatorio

Los calculos del balance de masa para el proceso de secado se realizaron para
1000 kg de mena seca alimentada. Los resultados de este balance donde se
utiliza fuel oil como combustible en el horno de tambor rotatorio para el secado

se exponen a continuacion.

3.1.1. Resultados del balance de masa

Después de haber realizados los calculos correspondientes al proceso de

secado con la utilizacion de las leyes y ecuaciones mencionadas en el
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capitulo 2 se confeccionan las tablas de los resultados correspondientes a este

balance, las cuales se muestran a continuacion.

3.1.1.1. Célculo del mineral seco

Con el empleo del procedimiento planteado en el epigrafe 2.4.1.1, se realizaron
los calculos para determinar la composicion racional de los elementos y

compuestos en la mena alimentada, la cual se muestra en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Composicion racional de 1000 kg de mena seca.

Mineral Fe | Ni | Al | Mg | Mn| 80, | HO | O | Cr| Cu | Zn | Co |Otros| Totalkg %
2Fe00H 132,006 2,400 | 57,087 21403 | 1140
ALO, 3H,0 20,860 20,863 | 18,544 60,267 | 6,027
| (Mg,Fe)(CrAI0, | 3673 3550 | 1598 4207 6840 19,869 | 1987
Mgy(81,0,)(OH), 136,822 225446 67,529 | 90,032 519,828 | 51,983
Fe,(51,0,)(OH);H,0 | 30328 65,240 | 9711 | 13,007 118,366 | 11,837
Al(8i,0,,)(OH),4H,0 0,32 0714 | 0428 | 0,285 1,748 | 0175
Fa,0, 18,002 6,908 25,000 | 2,500

810, libre 10,000 10,000 | 1,000

Ni0 18,500 5,040 23,540 | 2354

CoD 0,163 0,600 0,763 | 0,076

Mn0 210 0,643 2853 | 0285

Cu0 0,050 0,200 0250 | 0,025

2n0 0,020 0,080 0400 | 0,010
Otros 6013) 6013 | 0,601
Total, kg 185,000| 18,500 | 24,730 | 138,420 | 2,210 | 301,400 | 120,000 [ 196,007 | 6,840 | 0,200 | 0,080 | 0,600 6,013 | 000,000 | 100,000

% 18,500 | 1,850 | 2473 | 13,842 0,224 | 30,140 | 12,000 | 19,601 | 0,684 | 0,020| 0,008 |0,060| 0,601 | 100,000

En la tabla 3.1 de composicién racional de 1000 kg de mena seca se puede
apreciar que el mayor contenido que hay en la mena seca es el 6xido de silicio
con 30,140 % de la masa total y las fases mas significativas son: la goethita, la
nontronita y la serpentina. Ademas el agua interna en el mismo es de 12 %, la
cual sera eliminada en la zona de calentamiento del horno de tostacidon

reductora.

3.1.1.2. Célculo del mineral himedo

Después de calculada la composicion racional de la mena seca, se determina
la cantidad de agua libre y luego se integra en la tabla 3.1. Los resultados del
calculo de la composicion racional de la mena humeda alimentada se muestran
en la tabla 3.2.

38



Tabla 3.2. Composicion racional de la mena humeda.

Minera Fe [ Ni [ A [ Mg [Mn[ 80, [ WO [ O [ Cr[ Cul Zn[ CoOtros|Totalkg[ %
26000 | 132906 20409 | 57087 201403 | 15604
A0y 3,0 20860 20863 | 1854 50267 | 4460
Mg Fe(CrApD, | 3673 3550 | 1598 4207 6840 19869 | 1470
Mgy(51.0,9(OH), 136822 2256 67,520 | 90082 519,828 | 38,467
Fo 51,0, )(OH),H,0 | 30328 55200 | 9771 | 13007 118,36 | 8,759
A,{51,0,9(OH) 41,0 0321 0714 | 0428 | 0285 1748 | 0129
Fe,0, 18002 5908 25000 | 1450
$10, ibe 10,000 10000 | 0,740
NiO 18500 5000 B0 | 1782
Co0 0,163 0600 0763 | 005
Mn0 2210 0603 285 | 0211
Cu0 0050 | |0200 0250 | 0019
In0 0020 1080 0100 | 0007
H,0 bbre 31,351 351,351 | 26000
Otros 6013 ] 6013 | 0445
Tolal, kg | 185,000 18,500 24,730 138,420 2210 301 400 471,351 [ 196,007 [ 6,840 0,200 0,080 [0,600] 6,013 [ 351,351 | 100,000
% 13,690 | 1,369 | 1,890 | 10,43 | 0,164 22,304 | 34,880 | 14,50 | 0,506 0015 006 004 0,445 | 100,000

En esta tabla se muestra que el porcentaje de agua libre en la mena es de 26
%, considerada la humedad inicial de la mena procesada, mientras que la

cantidad de mena humeda a procesar es de 1351,351 kg.

3.1.1.3. Calculo del combustible (Fuel Oil)

El célculo del combustible se realiz6 en base a un kilogramo de fuel oil y a
partir de esta cantidad se obtuvo la masa real de aire para la combustion, asi
como, los gases de combustidon de un kg de fuel oil. Los resultados obtenidos

se ilustran en la tabla 3.3.
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Tabla 3.3. Balance material para la combustion de un kg de fuel oil, empleado

como combustible en el proceso de secado.

Entrada
Elemento 0 c N S | H A Total, kg %
c 0,864 0,864 5,398
0 0,003 0,003 0,016
H 0,122 0,122 0,765
$ 0,007 0,007 0,044
N 0,004 0,004 0,025
A 0,0004 | 10,0004 0,003
Aire 3,449 11,548 14,997 93,749
Total, kg 3452 | 0864 | 11,552 [ 0,007 | 0122 | 0,0004 | 15997 100,000
% 215719 | 5398 | 72,212 | 0,044 | 0765 | 0003 | 100,000
Salida
Productos 0 c N S | H A Total, kg %
co, 2,300 | 0,864 3,163 19,773
$0, 0,007 0,007 0,014 0,087
N, 11,552 11,552 72212
OJexceso) | 0,167 0,167 1,043
H,0 0,979 0,122 1,101 6,882
A 0,0004 | 10,0004 0,003
Total, kg 3452 | 0864 | 11,552 [ 0,007 | 0122 | 0,0004 | 15997 100,000
% 21519 | 5398 | 72,212 [ 0,044 | 0765 | 0003 | 100,000

Segun la tabla 3.3 para combustionar un kilogramo de fuel oil se necesita

14,997 kg de aire y se generan 15,997 kg de gases de combustion.

En el balance de energia obtenido como resultado de la combustion de un
kilogramo de fuel oil, se pudo comprobar que el consumo del fuel oil durante el
proceso de secado es de 12,841 kg. En el caso del uso de carbon como
combustible el consumo es de 17,642 kg. Los resultados del balance material

para la combustion de 12,841 kg de fuel oil se ilustran en la tabla 3.4.
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Tabla 3.4. Resultados del balance material para la combustién de 12,841 kg de

fuel oil, durante el proceso de secado.

Entrada
Elemento 0 c N 8 H A Total, kg %
c 11,090 11,090 5,398
0 0,033 0,033 0,016
H 1,572 1,572 0,765
S 0,090 0,090 0,044
N 0,051 0,051 0,025
Aire 44,295 148,292 192,586 93,749
A 0,005 0,005 0,003
Total, kg 44,328 | 11,090 148,343 | 0,090 | 1,572 | 0,005 205,428 100,000
% 21,579 5,398 72,212 0,044 | 0,765 | 0,003 100,000
Salida
Productos 0 c N S H A Total, kg %
co, 29529 | 11,090 40,619 19,773
50, 0,090 0,090 0,180 0,087
N, 148,343 148,343 72,212
O,(exceso) | 2,143 2,143 1,043
H.0 12,566 1,572 14,138 6,882
A 0,005 0,005 0,003
Total, kg 44,328 | 11,090 148,343 | 0,090 | 1,572 | 0,005 205,428 100,000
% 21,579 5,398 72,212 0,044 | 0,765 | 0,003

Al analizar esta tabla hay que tener en cuenta la cantidad de diéxido de
carbono y de vapor de agua generado en los gases de combustion, ya que
estos son indeseables, tanto desde el punto de vista tecnolégico como

ecoldgico.

3.1.1.4. Calculo del producto final del proceso de secado

Este proceso tiene como objetivo principal reducir la humedad de la mena
alimentada hasta un 20 %, por lo tanto, es necesario calcular la cantidad de

agua libre a eliminar de la mena seca inicial.

En este proceso no hubo transformaciones quimicas de la fase sélida en la
mena procesada, por lo tanto, la composicién racional de los productos sélidos

sin humedad es la misma de la mena seca inicial.
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Una vez calculada la cantidad de agua libre en los productos sdlidos, se
obtuvieron los resultados de la composicion racional de los mismos, la cual se

muestra en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Composicion racional del producto solido que contiene el polvo.

Winoral | Fo | Ni | A [ Mg I Mn| 80, | MO | 0 [or{oul2n ol At Jowos|Tolahkg| %
We00N 132005 2 408 ST 201403 [ 16012
A0, 31,0 2080 20883 | 1854 0287 | 4821
Mg FaCrAb0, | 3673 | [35m0] 159 4207 [580 19869 | 1,59
MgS10,(OH) faee] o5 6759 [ oo 519,428 [ 1,586
Fag10,) O 0 | 3024 240 | 8774 [ 13007 118.366 | 469
AL{81,0,)(OH) 48,0 032 0714 | 0428 | 0285 174 [ 00
R0, |10 6908 2500 | 200
$i0 bre 10000 10000 | 0800
N0 18500 50 7350 | 108
to0 0163 060 176 | 0061
) 220 0608 2% | 00
0w 08 | o 12580 | 00
10 00 1080 1100 | 0008
0 lbre 250,00 25000 | 2000
M 00| 005 | oo
Otros B3] 608 | 048
Total, kg 1185000 16,50]24,730] 136,420 2.240] 501 400]37,000 196,007,840, 2000, 80[0.600] 0,005,015 250,051 10000
% | 14800 480 1978 | 110710177 24 12 20600 | 15680 0.547[0,016]0.006 0. 48 0000a] .48t | T00000

Loa resultados mostrados en esta tabla demuestran que la cantidad de agua
libre en el producto es de 20 %, y la composicion de los demas elementos y
compuestos es la misma que la de la mena alimentada, es decir, que durante el
proceso solo se elimind 6 % de agua libre en la mena inicial. Por lo tanto,
disminuye la cantidad de polvo que se arrastra por los gases salientes del

horno durante el proceso.

La composicion racional del producto final, se calculé respecto a la cantidad de
productos solidos que salen del horno de secado y al porcentaje de polvo que

se arrastré con los gases salientes (5 %), la cual se muestra en la tabla 3.6:
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Tabla 3.6.Composicion racional del producto final del proceso de secado.

Mineral Fo | N | A | Mg |Mn| 80, | BO | O [Cr|Cu|2n|Co| M |Qtros|Totalkg| %
2re00H 126,261 2035 | 5423 200833 | 16312
A0, 30 1087 1080 | 10 25 | 4
(M Pe)(CrAD0, | 3490 340|159 3907 6,498 18475 | 1589
Wi (8i.0,l(OH), 10980 | M4 174 6415 | 8553 493836 | 41,566
| FofS1,0,)0H, K0 | 28812 61,978 | 9280 | 12378 12447 | 9469
AL{Si04)(OH) 4K, 0 0,305 0679 | 0407 [ 0N 1661 | 0,140
RO, | M B2 1750 | 200
$10,lbre 950 9500 | 0800

NiD 1578 4788 2363 | 1883

(o0 0,155 05 0725 | 0061

L) 2400 0611 |0

Cud 0048 0180 038 | 0020

) 0,019 0,06 0,095 | 0008

H,0 lkre 241,500 237500 | 20,000

A 00049 0,0049 | 00004

Olros M3 | AT | 048
Tolal, kg {75,750 | 17,575 | 23,494 131,499 2400 | 266,330 | 351,500 | 186,206 | 6,498 | 0,190 { 0,076 [0.570| 0,008( 5713 | 1487,505 | 100,000

h 14,800 | 1480 | 1978 | 11,074 [ 0477 | 24,112 | 28,600 | 15,680 (0,547 | 0,016 | 0,006 | 0,048 | 0,000 0.481 | 100,000

Los resultados muestran que para el proceso de secado al alimentar

1351,351 kg de mena humeda se obtiene 1187,505 kg de producto final, el cual

aun posee 20 % de humedad, y es adecuado para alimentar al horno de

tostacion reductora.

3.1.1.5. Calculo del polvo de salida del secadero

Una vez calculado la cantidad de polvo arrastrado por los gases salientes del

proceso de secado, se obtuvo la composicion racional del polvo, la cual puede

observarse en la tabla 3.7:
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Tabla 3.7. Composicion racional del polvo que sale del proceso de secado.

Mineral Fo | N | A | Mg [Mn) 8i0, | HO | O [ Cr| CulZn|Co| Al |Otros|Tolal,ky| %
2Fa00H 6,645 1070 | 2854 10570 | 16312
A0y 3,0 1003 1043 | 0821 3013 | 48
(Mg Fe)CrAlO, | 0184 0477 | 0080 040|042 0993 | 1,589
Mol Sii0){OH)s 6841 1.272] 3376 | 4502 25,001 | 41,586
Feu(Sii0ul(OH:HA | 1516 3060 0489 | 0451 5918 | 9489
AlySii01) OH)ydH,0 0016 00% | 002 | 0014 0087 | 0140
ey, 0905 0345 1250 | 2000
510, lore 0500 0500 | 0800
Ni0 0525 0252 1T 1888
(o0 0,008 003 0,0% | 0061
Mn0 0111 0032 0143 | 028
Cu0 0003 000 0013 | 000
Inl 0,001 0,004 0005 | 0008
0 lbre 2500 12,500 | 20000
M 0,003 0,0003 | 0,004
Otros 0301 | 0301 | 0481
Total, kg 0250 | 0,925 | 1,287 | 6921 0411 | 15,070 | 18,500 | 9800 (0,42 | 0,010 0,004 {0030 | 0,0003] 0,301 | 62500 | 100,000
% 4000 | 1,480 [ 1978 | 11,074 1077 | 24,112 ] 29,600 | 15,680 | 0547 | 0006 | 0,006 | 0,048 | 0,0004] 0481 | 100,000

En la tabla 3.7 se observa que el polvo que sale con los gases tiene la misma
composiciéon racional que el producto final, lo que exige de su recirculacion al
mineral de alimentacion al proceso de trituracidn secundaria disefiada para la

planta.

3.1.1.6. Célculo de gases salientes del secadero

Para determinar los gases salientes del horno de secado se sumaron los gases
de combustion y los del agua eliminada en forma de vapor. Los resultados del
calculo de la composicion racional de los gases salientes del horno de secado

se muestran en la tabla 3.8.
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Tabla 3.8.Composicion racional de los gases salientes del proceso de secado.

Productos 0 ¢ N 8 N | Tolabg | Totalm | %'

00, 252 | 11090 06y | e | 19
50, 0080 0080 0180 | 008 002
N 148343 18343 | 18500 | 414
0jfexceso) 2143 a1 | 3 1049
KO 102,650 189 | 15489 | 143800 | 5025
Tota kg a2 | 100 | ey | 000 | 129 | 306774 | 286138 | 100000
% B85 | 365 | daxe | 00 | 4185 | 100000

Segun la tabla 3.8 el nitrégeno y el vapor de agua son los gases salientes que
poseen los mayores porcentajes. A pesar de que estos gases no son nocivos
para el medio ambiente, desde el punto de vista tecnoldgico, pero el vapor de
agua es perjudicial, ya que al salir del horno este vapor es posible condensarse

e influye negativamente en el sistema de captacién de polvo.

Por otra parte, el dioxido de azufre es un gas contaminante, pero solo
representa un 0,022 % en el volumen total de los gases salientes, mientras que
al emplear carbdn bituminoso como combustible, la concentracién de este gas
es de 0,01 %.

Luego de realizados los calculos de balance de masa para el proceso de
secado se construye la tabla final del balance de masa, donde se integran los

resultados anteriores, estos resultados se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 3.9. Tabla general del balance de masa para el proceso de secado.

Eomentos | Fo | N | Co [ A | Mg Mo 80, (RO | O [CrC 2o C| N K| § [Obos| A|Tololhg %

ENTRADA

Wana il | 165,000 18500 60024720/ 138420) 40 301,400 471 35¢ 46,07 6,40 .00 | 0080 6O | | B
Fugli i f080) 0080 1572 0000 | 005|120 | 088
A U5 s |
Tolg, kg 1000 16500 000 {24730 98,2012 30 40 471361 240 336 6540 .00 05| 1569 | 10000
B[ S8188 | 0080 | 1589 890 0421 10360 3020 {15,488 10,408/ 0018 0005|0702 (eS| 10000

il
4
W10 16
A0 006 0

Produckaal | 175750 7,575 0570 |28.484 131,499 2,00 286,380 36 500 16,
Povo | 9280 0826 000 | 1287 G2 |01 15070 16500 | 88 b
Gases fit 351 &8 80 4840 172 | 00 W | 19706
Total, g | 85,000 16500 0500 | 24750 138,400/ 2.0 30140 47t 351 240,39 640 0.0 16T 0000 (6013 0008 | 85619 | funan
B URRA TR 0089 59 B0 [0042 10360 0T | 16,438 04%9] 018 0005 0712 | 8528 | 000 | 0006 103610

i | 1680
405
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A partir de los resultados mostrados en la tabla 3.9, se concluye que al
alimentarse 1351,351 kg de mena humeda al proceso de secado, se obtiene
como producto final 1187,505 kg de mineral con 20 % de humedad, el cual se
necesita 12,841 kg de fuel oil como combustible y 192,586 kg de aire para la
combustion del combustible. Ademas, la cantidad de los gases generados

durante el proceso son de 306,774 kg, la cual es notable.

3.1.2. Resultados del balance de energia para el proceso de secado

Para el desarrollo del balance de energia, es necesario definir las temperaturas
a las cuales los flujos entran y salen del horno de secado, las cuales se
encuentran en el anexo 1. Luego se realizé el célculo de las capacidades
calorificas promedios para la materia prima, el producto final, el polvo y los
gases salientes del proceso. Los resultados de este calculo se muestran en los

anexos 2, 3,4y 5.

Después de realizar los calculos del balance de energia, se integran los

resultados en la siguiente tabla general del balance de energia.

Tabla 3.10. Resultados del balance de energia para el proceso de secado.

indices de Entrada Calor, kJ %
Calor de combustién del combustible Q1) 516218,697 93,087
Calor fisico del combustible (Q2) 1030,126 0,186
Calor fisico del aire para la combustién (Q3) 4848,365 0,874
Calor fisico del mineral inicial {Q4) 32459,800 5,853
Total, kJ 554556,988 100,000
indices de Salida
Calor Gtil
Calor fisico del producto (Q@5) 77303,983 13,940
Calor para ol calentamiento y evaporacién de H,0 {Q6) 339466,216 61,214
Pérdida del calor
Pérdida de calor con el polvo {(Q7) 10432,070 1,881
Calor fisico de los gases salientes {Q8) 55040,488 9,925
Pérdidas de calor al medio ambiente (Q9) 72314,231 13,040
Total, kJ 554556,988 100,000

Como resultados del analisis de los procesos energéticos que ocurren en el
horno de secado, se comprobd que el calor de la combustion del fuel oil, es el
que mas aporte de calor de entrada produce en el secadero, con 93,087 % vy
luego el calor generado por la materia prima, como puede observarse en la

figura 3.1.
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Distribucion de calor en la entrada
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Figura 3.1. Distribucion de los calores de entrada en el proceso de secado.

En los indices de salida la principal fuente consumidora de energia es el calor
necesario para el calentamiento y evaporacion del agua, y la otra es el calor

fisico del producto final, como se muestra en la figura 3.2.
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Figura 3.2. Distribucion de los calores de salida en el proceso de secado.




3.2. Proceso de tostacién reductora en hornos de tambor rotatorio

3.2.1 Resultados del balance de masa para el proceso de tostacién

Los calculos del balance de masa en el proceso de tostacion reductora, se
realizaron para 1000 kg de mineral seco alimentado al horno, el cual fue

obtenido como producto final en el proceso de secado.

Después de obtenida la cantidad de agua libre que presenta la masa de
mineral a alimentar al proceso, se determina la composicién racional del

mineral humedo, la cual se muestra en la tabla 3.11.

Tabla 3.11. Composicion racional del mineral humedo a alimentar al proceso

de tostacion reductora.

Wnerd | Fo | N | N | Mg | Nn| 80, | KO | O | Cr| CulZn]Co] A |Ores] Todkg | %
F0ON 10 11408 51007 110 | 1680
00,30 105 1086|1854 T |4
MigFelCrAL0, | 373|358 18 LT 6800 0569 | 1509
M50, OH, o6 2258 7508 | 008 TLES
Fo50,IOH HO [ 2032 B20] 4771 | e 118365 | 369
AL80,J(0K) 0 03 07| 0428 | 0288 176|010
i, |60 08 B0 | 20
50,bre 1000 10000 | 00
NO 8500 qm B0 | 160
o 116 1500 0765 | 0061
™ 110 168 W0 | 028
o0 150 oz 1250 |00
0 100 100 0100 | 008
Bl 10899 8899 20000
N 0T o (o
Olros TR
Totl kg | 1049185001273 984152210 301,98/ 369. 098 196,086 040]0.200 0,000 0, 600|005 13 124989 [f0000
% | Ta00] 1460|1978 0T ]077] 24172 | 20600 15680 0547 0076 0.0 0,008] 000 061 10000

La tabla 3.11 muestra que el porcentaje de agua libre en el mineral es de 20 %,
considerada la humedad inicial del mineral procesado, mientras que la cantidad

de mineral humedo a procesar es de 1249,999 kg.

Los resultados de la aplicacién del procedimiento utilizado en el balance de

masa para el proceso de tostacion reductora, se detallan a continuacion.
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3.2.1.1. Calculo del carbdn reductor utilizado en el proceso de tostacion

A partir de la composicion quimica del carbon reductor, se determiné la masa

de los elementos que lo componen. El resultado se ilustra en la siguiente tabla:

Tabla 3.12. Composicion racional del carbén reductor empleado en el proceso

de tostacion reductora.

Componente Cc A2 w Otros Total
Mezcla de carbén, kg 31,150 4,268 2,703 11,879 50,000
%o 62,300 8,536 5,406 23,758 100,000

En la tabla anterior se observa que la cantidad de carbdn fijo en el agente
reductor es de 31,150 kg, la cual es adecuada para la tostacion reductora de

los minerales.

3.2.1.2. Calculo del polvo arrastrado con los gases

A partir de la experiencia practica en plantas de ferroniquel, se asumio que el
porcentaje de polvo que se arrastra con los gases salientes del horno de
tostacion reductora, es de 15 % con respecto a la masa de mineral alimentado
al horno de tostacion.

Después de determinar la cantidad total de polvo arrastrado por los gases
durante el proceso, se calcularon las composiciones racionales de los polvos
que se pierden en las zonas de secado, disociacion y tostaciéon. Los resultados
de la composicion racional del polvo que se pierde en cada zona se encuentran
en los anexos 6, 7y 8.

Una vez obtenidos los resultados de la composicion racional de estos polvos,

se integran en la tabla 3.13.
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Tabla 3.13. Composicion racional del polvo que sale con los gases del horno

de tostacion reductora.

Mol | Fo | N | Co| A | Mg | Wn |80, RO O |G CulZn] C | A |Owos' Tolkg | %
F00N | 174 0278 |07 1T | 140
N0, 1n 1272 | 020 TR
NgyB10,OH g | i 58 | 6w ERER
FegSi0,J O 0| 0395 0850 | 01 0fm0 15| 0
NS0, 0H), 40 00 0008 | 0006 | 0004 0B |
| g FelCr A0, [ TR 175|030 1896 1467 1 4
A0, I i B | 410
00 T 08 |
0 L0 00T W2 | o
0 T LA 0| 030
Fad, | A4 170 R
RO, MG A 166 | 850
O 1190 148 45| 28
(0 16 108 015 | 08
W0 1508 1 R
N 1 U | 03
Co 102 2 | o
60 RRE:
R0 |1 5 1351 | 941
0, 15415 RS
; 36 TRET
A 198 198 | 047
O’ TR
Toa kg | 904081 5000 | 08 267 (2462 071 64198 5992 |36840] 1457 0048 017 3086 | 0918 | 3411 | 105000 [fe0m0
% o] a0 Togs6 ] anut [ e] o2ur T sagen | soa [1nsener nnza ooes] 1588 0 [ g5t | fongme

En la tabla 3.13 se observa que el polvo que sale junto con los gases posee la

composicion quimica diferente a la del producto final y del mineral alimentado,

en la cual los mayores contenidos son de 6xidos de magnesio, silicio e hierro.

3.2.1.3. Célculo del producto final del proceso de tostacion reductora

Al tener en cuenta la cantidad de polvo que se pierde con los gases, se

determind la composicion racional del producto final, la cual se muestra en la

tabla 3.14.
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Tabla 3.14. Composicion racional del producto final de la tostacion reductora.

Minersl | Fe | N [ Co | Al | Mg | Mn [ 80, O | Cr [Cu|Zn] C | A |Otros Totalhy | %
ALD, 16,669 14419 A8 | 4626
Cu0 0,000 0157 0197 | 0028
0 0015 0,063 0078 | 0012
M0 1730 0,506 245 | 030
Fo0, |11 6764 2 | 3597
Fo0, | 6423 2759 9182 | 1349
Ni 10,192 27 12068 | 1,905
Co0 0345 0,09 04% | 0064
Mg0 107,679 70,856 1785% | 26229
Mg Fe)(Cr,AIL0, | 2691 279 | 1258 3310 | 538 1560 | 2,097
Ni 4368 4368 | 0642
Co 0127 0121 | 0018
Fo | 3550 B30 | 526
fe0 | 82095 2,766 106762 | 15,685
510, 20 W03 | 4548
c 3929 392 | 05T
A ) 3392 | 0498
Otros* 14,081 | 14080 | 2,069
Tolal, kg |145,59] 14,560 | 0472 | 19463 108,937] 1,739 237,203 125,706 5,383 | 0,157 | 0063 | 3929 | 3,392 | 14,081 | 680,681 | 100,000
% 21390 2439 | 0,069 | 2859 | 16,004 | 0,256 | 34,848 | 18,468 | 0791 | 0,023] 0,008] 0,577 0498 | 2069 | 100,000

Con el andlisis de la tabla 3.14, se obtienen los siguientes resultados:

v" No hay presencia de agua, es decir que se eliminaron tanto el agua libre

como el agua interna que habia en el mineral alimentado.

v' Se descompusieron las fases mineraldégicas como: la goethita, gibbsita,
minerales de serpentina, nontronita y la halloysita, excepto las fases de
cromo-espinelas, ya que su temperatura de descomposicién es muy

elevada.

v' Hay presencia de los elementos metdlicos como: Hierro, Niquel y el

Cobalto, debido a la reduccidn parcial de los 6xidos de los mismos.

v' La relacion entre la masa del niquel metalico y la del niquel total
(Ni°Nitotar) €S:

0
Ni° /N =N 100 (06) =30,000%
m(Nltotal)

v La relacién entre la masa total de (Fe® + Fe*') y la del hierro total
(FeO + Fe*?/Feyal) €S:

_ m(Fe*)+ m(Fe°)

Fe® + Fe™)/ Feyy =
( ) total m ( E etmal )

100 (%) = 81,434 %
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v La relacion SiO,/MgO es:

Si0, /MgO =

m(Sio,)

m(MgO)

=1,329 %

Segun las exigencias del proyecto ferroniquel en Moa, el producto tostado

posee las caracteristicas tecnolégicas adecuadas, para su alimentacion al

horno de fusion.

3.2.1.4. Célculo del combustible

En el proceso de secado, se obtuvieron los resultados del calculo para la

combustion de un kilogramo de fuel oil, los cuales fueron expuestos en la tabla

3.6. Al utilizar los resultados obtenidos en la tabla 3.6 se determind el consumo

de fuel oil como combustible para el proceso de tostacion reductora, a través

del balance de energia, donde resulté que la cantidad necesaria de fuel oil para

este proceso es de 92,236 kg, por cada 1000 kg de mineral seco alimentado al

horno de tostacion reductora.

Tabla 3.15. Balance material de la combustion de 92,236 kg de fuel oil,

utilizado en el proceso de tostacion reductora.

Entrada

Elemento 0 C N S H A3 | Tofal, kg %
c 79,655 79,655 5,398
0 0,240 0,240 0,016
H 11,290 11,290 0,765
) 0,646 0,646 0,044
N 0,369 0,369 0,025
A3 0,037| 0,037 0,003
Aire 318,161 1065,149 1383,310 | 93,749

Total, kg | 318,401 | 79,655 | 1065,518 | 0,646 | 11,290 | 0,037 | 1475,546 | 100,000
% 21,579 | 5398 | 72,212 [0,044| 0,765 | 0,003 100,000

Salida

Productos 9] c N S H A3 | Total, kg %
co, 212,104 | 79,655 291,760 | 19,773
80, 0,645 0,646 1,291 0,087
N, 1065,518 1065,518 | 72,212

O,(exceso) | 15,390 15,390 1,043
H,0 90,261 11,290 101,551 | 6,882
A3 0,037| 0,037 0,003

Total, kg | 318,401 | 79,655 | 1065,518 | 0,646 | 11,290 | 0,037 | 1475,546 | 100,000
% 21,579 | 5398 | 72,212 |0,044| 0,765 | 0,003 100,000

52



En la tabla anterior se observa que para la combustion de 92,236 kg de fuel ail,
se necesita 1383,310 kg de aire. En los gases generados por la combustién, el
nitrdgeno es el de mayor porcentaje, gas que desde el punto de vista ecologico
no es nocivo para el medio ambiente, sin embargo es importante tener en

cuenta el contenido de diéxido de carbono y de azufre.

3.2.1.5. Célculo de los gases salientes del horno de tostacion reductora

Este calculo se realiza en el proceso de secado, ademas, en la tostacion
reductora al tener en cuenta la presencia del didéxido de carbono en los gases
tecnologicos generados, cuya composicion racional se muestra en el anexo 9,
se obtuvieron los resultados de la composicion racional de los productos

gaseosos, los cuales se encuentra en la siguiente tabla:

Tabla 3.16. Composicién racional de los gases salientes del horno de tostacién

reductora.

Productos | O c N 8 H Total, kg Total, m* %
Co, 245,564 | 92,221 337,785 172,002 10,455
80, 0,645 0,646 1,291 0,452 0,027
N, 1065,518 1065,518 851,806 51,777
co 15,390 | 11,560 26,950 37,754 2,295
H.0 416,256 52,064 | 468,320 583,122 35,445

Tolal, kg 677,855( 103,780 (1065,518| 0,646 | 52,064 | 1899,864 1645,136 | 100,000
% 35,679 | 5463 | 56,084 | 0,034 | 2,740 | 100,000

En la tabla 3.16, se observa que durante el proceso de tostacién reductora se
generan 583,122 m® de vapor de agua, el cual incide en el disefio y trabajo del
sistema de captacion del polvo. Ademas, se observa que el contenido del
diéxido de azufre presente en los gases salientes es de 0,027 % y al emplear

carbén bituminoso como combustible, el contenido del mismo es de 0,013 %.

Los calculos de balance de masa para el proceso de tostacion reductora,

fueron integrados y se muestran en la tabla 3.17.
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Tabla 3.17. Resultados del balance de masa del proceso de tostacion

reductora.

Eameros | Fo | N [Col W | Mg (W 80, [ KO T O [crou[m] ¢ T N [ WS A [ovTomig] %

ENTRADA
Wingral (WS) 164,999 18,500,600 24,730 138,418 2210 301,38 369,998 196,008 6,640 0,200 0,080 0,0081) 6,013 | 1248999 | 45,036
Mezcla de carbin 40 150 4268 1679 50000 | 1,801
Airg AL 085,149 138310 | 49,439
Combustible 040 19,655 | 0,369 |11,2000,646 0037 0% | 30

Total, kg 184,999 18,500,600 24,730 138 413 2210 301,388 | 372,701 514407 6,40 0.2
h 6,665 | 067 0,022 0,891 | 4987 10,080/ 10859 | 13,428 | 18,534 |0.246 00

000,080/ 110,805 1065516 11,290 0,646] 4310 | 17,892 2775545 100,000
070,003 3,882 | 38369 | 0407 10,028] 0,155 | 0,645 | 100,000

SALIDA
Prodkicto tostado 145,596 14,560 0,472/ 19 463 108,847 1738 287,208 125,70615,383 0,167 0,063 3309 3392 14081] 680681 | 245
Polvo | 30403 | 30400128 5,267 | 20,482 0471 64195 | 5,932 | 36,040 1457 0,043 0,017 309 0318 | 3811 195000 | 7026
Gases 346,763 351,861 103,780/ 1065,518 | 11,290|0.646 1§39,64 | 68,450

Total, kg 184,999 18,500 0,600 24,730 138 413 2210 301,388 372,701 504,407 6,840 10,200 10,080 110,805 1065518 11,290|0.646 4,310 17,882 2775,545 (100,000
h 6,665 | 0667 0,022 0,891 | 4987 10,080 10859 | 13428 | 18,534 0,246)0,007 0,003 3992 | 38,389 | 0,407 0,023 0,055 | 0,645 | 100,000

De los resultados del balance de masa para el proceso de tostacidén reductora,

ilustrados en la tabla 3.17, se puede decir que:

v" Al procesar 1249,999 kg de mineral humedo, se obtiene 680,681 kg de
producto tostado, donde la cantidad de polvo que sale con los gases es

de 195 kg el cuan influye en la eficiencia del proceso de tostacion.

v La cantidad de combustible que utiliza este proceso es de 92,236 kg y

se utiliza para su combustion 1383,310 kg de aire.

v' El agua contenida en el mineral alimentado sale con los gases en forma
de vapor, el cual es el producto de las reacciones de combustion del fuel
oil y de la descomposicion de los compuestos superiores en el mineral
inicial. Desde el punto de vista tecnolégico hay que tener en cuenta este

vapor en el sistema de captaciéon de polvo disefado.

3.2.2. Resultados del balance de energia para el proceso de tostacion

reductora

Antes de realizar los calculos se definieron las temperaturas de los flujos de
entrada y salida del proceso, las cuales se muestran en el anexo 10. Luego, de
manera similar al calculo de las capacidades calorificas promedios del mineral

alimentado, el producto final, el polvo y los gases salientes en el proceso de
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secado, se calcularon estas capacidades calorificas para los mismos flujos en
el proceso de tostacidn reductora, los resultados de estos calculos se
encuentran en los anexos 11, 12, 13, 14 y 15.

A partir de los resultados calculados se obtuvo el balance de energia para el

proceso de tostacion, el cual es mostrado en la siguiente tabla:

Tabla 3.18. Resultados del balance de energia para el proceso de tostacion

reductora.
Indices de Entrada Calor, kJ %
Calor de combustién del combustible (Q1) 3707895,499 94,895
Calor fisico del combustible (Q2) 7399,188 0,189
Calor aportado por el aire para la combustién (Q3) 34824836 0,891
Calor fisico del mineral inicial {Q4) 47156,376 1,207
Calor de la reaccion exotérmica (Q5) 110085,512 2,817
Total, kJ 3907361411 100,000
indices de Salida
Calor atil
Calor fisico del mineral producto {Q6) 635612,438 16,267
Calor para el calentamiento y evaporacién de H,0 {Q7) 643559,194 16,470
Calor para las reacciones endotérmicas (Q11) 1405321,366 35,966
Pérdida del calor
Pérdida de calor con el polvo {Q8) 63548,738 1,626
Calor fisico de los gases a la salida (Q9) 729509,920 18,670
Pérdidas de calor al medio ambiente (Q10) 429809,755 11,000
Total, kJ 3907361,411 100,000

En la figura 3.3 se muestra comparativamente los consumos energéticos en el
horno de tostacion reductora, en ella se puede observar que el principal aporte

caldrico esta dado por la combustion del fuel oil, con 94,895 %.

Distribucion de calor en la entrada

100
90
&0
70
60
50
40
30
20
10

0] —

Combustion Fuel Oil Aire Materia Reaccion
del Fuel Oil Prima exotféermica

Cantidad de calor, %

Calores de entrada

Figura 3.3. Distribucion de los calores de entrada en el proceso de tostacion

reductora.
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En la distribucion de los calores de salida del sistema, existe un
comportamiento mas uniforme, donde sobresale el calor las reacciones

endotérmicas, el cual representa un 35,966 %, como se muestra en la

figura 3.4.
Distribucion de calor en la salida
40
s 35
5 30
E 25
3 20
.:;“f 15
£ 10
o B
0
Producto  Calentamiento  Reacciones Polvo Revestimiento
yevaporacion endotérmicas
del agua

Calores de salida

Figura 3.4. Distribucion de los calores de salida en el proceso de tostacion

reductora.

En la figura anterior se observa ademas, que las principales fuentes
consumidoras de energia son: el calor para el calentamiento y evaporacién del
agua libre en el mineral alimentado, el calor fisico del producto final y el calor
absorbido por las reacciones endotérmicas. Por otra parte, se observa que
existe una gran cantidad de calor que se pierde con los gases de salida, lo que
se propone utilizar este gas para secar el carbdn reductor en el proceso de

molienda.

3.3. Comparacion de los indices de consumo del fuel oil con el carbdn

bituminoso como combustible utilizado en el proyecto Ferroniquel

Con los resultados obtenidos en los balances se establecieron los indices de
consumo del fuel oil como combustible para los procesos de secado y de
tostacién reductora. En el caso del proceso de secado este indicador es de
12,841 kg/t de mineral seco alimentado, mientras, para el proceso de tostacion

reductora el consumo es de 92,236 kg/t de materia prima seca.
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Al comparar los indices de consumo del combustible utilizado para los
procesos de secado (figura 3.5) y de tostacion reductora (figura 3.6), se aprecia
que el consumo de carbon es 4,801 kg mayor que el fuel oil en el proceso de
secado, y de 47,776 kg en proceso de tostacion, lo que confirma que el fuel oil

es mejor desde el punto de vista energético.

Comparacion del consumo de combustible
para el proceso de secado
Fuel Oil vs Carbon Bituminoso
(Kg/t de materia prima seca)

77,642

12,841

Fuel Qil Carbon Bituminoso

Figura 3.5. Comparacion del consumo de combustible para el proceso de

secado.

Comparacion del consumo de combustible
para el proceso de tostacion reductora
Fuel Oil vs Carbdén Bituminoso
(kg/t de materia prima seca)

140,012

92,236

Fuel Oil Carbdén Bituminoso

Figura 3.6. Comparacion del consumo de combustible para el proceso de

tostacion reductora.

57



Ademas en estas figuras (3.5 y 3.6), se muestra que el consumo de fuel oil
para los procesos de secado y de tostacion reductora es menor que el de
carbdn, lo que confirma que el fuel oil es mas beneficioso que el carbén desde

punto de vista tecnoldgico por su capacidad calorifica.

3.4. Analisis econ6mico del fuel oil como combustible

Al tener en cuenta los consumos del fuel oil como combustible, se realizaron
los calculos econdmicos para determinar la factibilidad del combustible. Para
los cuales se toma el precio actual del fuel oil en el mercado de Venezuela, el
cual es de $ 870 por <cada tonelada de petrdleo (http:/
informe21.com/economia/precio-del-petroleo-venezolano). Por otra parte, en el
mercado internacional de carbén, el precio del carbén bituminoso es de

$ 90 por cada tonelada.

Los resultados del analisis comparativo de Fuel Oil vs Carbén Bituminoso como
combustibles empleados en los procesos de secado y de tostacion reductora

se muestra en la figura 3.7.

Comparacion del Fuel Oil Vs Carbon Bituminoso
empleados como combustibles en los procesos
de secado y tostacion reductora

157,654

105,077

14,789

Fuel Oil Carbon Bituminosoc

| Consumo de combustible (kg/t de Materia Prima seca)

& Costo de combustible (§)

Figura 3.7. Comparacion de Fuel Oil vs Carbén Bituminoso empleados como

combustibles en los procesos de secado y de tostacidon reductora.

En la figura 3.7 se muestra comparativamente los consumos y costos del fuel

oil con respecto al carbén bituminoso, al ser utilizados como combustibles en
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los procesos de secado y de tostacion reductora en el proyecto Ferroniquel en
Moa, en la cual se puede observar que los costos del fuel oil es de
$ 77,231 mayor que el de carboén, pero el consumo de carbén bituminoso es

52,577 kg por encima del fuel oil.

Conclusiones del capitulo

v" Los indices de consumo del fuel oil como combustible para los procesos
de secado y de tostacion reductora son de: 12,841 y 92,236 kg/t de
mineral seco alimentado, respectivamente, los cuales resultaron
menores que los de carbdn bituminoso. Lo que demuestra que el fuel oil

es mas beneficioso que el carbén desde el punto de vista energético.

v' El costo del fuel oil empleado como combustible para los procesos de

secado y de tostacion reductora es mayor que el de carbon bituminoso.

v' Las eficiencias energéticas del horno de tambor rotatorio con el empleo
de fuel oil como combustible para los procesos de secado y tostacion

reductora, son de: 75,154 y 68,703 %, las cuales son aceptables.

v El producto tostado posee las caracteristicas tecnolégicas siguientes:
La relacion (Fe® + F?*'Feioa s de 81,434 %;
La relacion Ni%Nioa s de 30,000 %.

Las cuales son adecuadas, para su alimentacion al horno de fusion.
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CONCLUSIONES GENERALES

Después de analizar los resultados se llego a las siguientes conclusiones:

v" Se determinaron los indices de consumo del fuel oil como combustible

para los procesos de secado y de tostacidon reductora, los cuales fueron

de 12,841 y 92,236 kg/t de mineral seco alimentado respectivamente.

v' Se demostré que el costo del fuel oil empleado como combustible, al

procesar una tonelada de mineral seco en los hornos de secado y

tostacion reductora, es de $ 91,420, mientras que el de carbon es de

$ 14,189, donde se aprecia que el fuel oil no es factible desde el punto

de vista econdmico.

v Se comprobd que el contenido de didxido de azufre presente en los

gases salientes, durante los procesos de secado y tostacion reductora

con el uso del fuel oil como combustible, es de aproximadamente

catorce veces mayor que el contenido del mismo al emplear carbén

bituminoso como combustible. Donde se observa que hay que purificar

estos gases antes de ser enviados al medio ambiente.
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RECOMENDACIONES

v' Realizar el calculo para comprobar si a la temperatura de los gases
salientes en el proceso de secado se garantiza que el vapor de agua no

se condense, el cual podria afectar al sistema de captacion del polvo.

v Recuperar el calor que se pierde con los gases salientes del horno de
tostacién, para su utilizacion en el proceso de molienda del carbdn

reductor para secarlo.
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ANEXOS

Anexo 1. Temperatura de los flujos de entrada y salida en

el procese de

secado.
Entrada Corriente Temp, °C Temp, K
Solido Mineral himedo 25,000 298,000
Fuel Oil 60,000 333,000
Combustible Aire primario 25,000 298,000
Salida Corriente Temp, °C Temp, K
Sélidos Mineral seco 60,000 333,000
Polvo de salida 130,000 403,000
Gases Gases de salida 130,000 403,000

Anexo 2. Capacidad calorifica promedio del mineral seco alimentado al horno

de secado.
Mineral Masa molar, g/mol) | Cp, kJi(kg'K) | Fm | Cp(esp), kd/(kg-K)

2FeQOH 177,640 0,403 0,213 0,086
ALO, 3H,0 155,900 0,890 0,061 0,054
(Mg,Fe)(Cr,AI),0, 302,040 0,171 0,020 0,003
Fe;0, 231,480 0,624 0,025 0,016
8i0, libre 60,060 0,725 0,010 0,007
NiO 74,680 0,668 0,024 0,016

CoQ 74,920 0,618 0,001 0,00047

Cud 79,530 0,529 0,00025 0,00013

Zn0 81,380 0,493 0,00010 0,00005
MnO 70,930 0,764 0,003 0,002
Al(51,0,,)(OH),-4H,0 588,020 1,130 0,002 0,002
Fe,(5i,0,,)(0H), H,0 435,870 0,776 0,119 0,092
Mgi(Si,0,)(OH), 553,940 1,949 0,523 1,019
Total 1,000 1,298




Anexo 3. Capacidad calorifica promedio del producto final del proceso de

secado.
Mineral Masa molar, g/mol | Cp, kJI(kg'K)| Fm Cpiesp), kJ/{(kg-K)

2FeO0H 177,640 0,439 0,213 0,093
AlL,O,-3H,0 155,900 0,616 0,061 0,037
(Mg,Fe)(Cr,Al),O, 302,040 0,114 0,020 0,002
Fe,O, 231,480 0,674 0,025 0,017
S$i0, libre 60,060 0,780 0,010 0,008
NiO 74,680 0,671 0,024 0,016

Co0 74,920 0,623 0,001 0,00048

Cu0 79,530 0,552 0,00025 0,00014

Zn0 81,380 0,516 0,00010 0,00005
MnO 70,930 0,816 0,003 0,002
Al,(Si,0,,)(OH), 4H,0 588,020 1,129 0,002 0,002
Fe,(Si,0,)(OH),'H,0 435,870 0,776 0,119 0,092
Mg,(Si,0,0)(OH), 553,940 1,945 0,523 1,017
Total 1,000 | 1,288

Anexo 4. Capacidad calorifica promedio del polvo que

sale del horno de

secado.
Mineral Masa molar, g¢/mol | Cp, kJ/(kg'K) Fm Cp(esp), kdi{kg-K)

2FeQO0H 177,640 0,482 0,213 0,102
Al;O,-3H.0 155,900 0,380 0,061 0,023
{Mg,Fe)(Cr,A),0, 302,040 0,065 0,020 0,001
Fe O, 231,480 0,720 0,025 0,018
$i0, libre 60,060 0,834 0,010 0,008
NiO 74,680 0,676 0,024 0,016

CoQ 74,920 0,627 0,001 0,00048

CuO 79,530 0,574 0,00025 0,00014

2n0Q 81,380 0,536 0,00010 0,00005
MnO 70,930 0,872 0,003 0,003
AL(Si,0,)(OH),4H,0 588,020 1,129 0,002 0,002
Fe,(8i,0,,)(OH),H,0 435,870 0,776 0,119 0,092
Mg,{5i,0,,)(OH), 553,940 1,945 0,523 1,017
Total 1,000 1,284

Anexo. 5. Capacidad calorifica promedio de los gases de combustion de un

kilogramo de fuel oil, empleado en el proceso de secado.

Compuestos | Cp, J/(mol'K) Cp, kJi{m*K) % (V) | Cp, kJli{m*K)
H.0 35,958 1,605 0,111 0,178
S0, 39,924 1,782 0,00040 0,001

N, 28,748 1,283 0,748 0,961
0, 29,212 1,304 0,009 0,012
CO, 41,459 1,851 0,131 0,242
Total 1,000 1,394




Anexo 6. Composicion racional del polvo arrastrado de la zona de secado en el

horno de tostacién reductora.

Mineral Fo | NI [ AI| Mg [Nn |80, [HOJ| O | O |Cul20[Co| €[ A |Otros Totalky %
%e0OH  [17%2 0.279 | 0,744 AT | 20185
ALO, 3,0 0212 0.212] 0242 0785 | 5750
(Mg Fe)CrANL0, [0.048]  [o.046] 0,021 0,055 10,089 0250 | 1807
May(51,0,,)(OH), 1783 203808801473 6775 | 49,633
Fa8i,0,0(0H), H,0] 0,395 085 [ 0,427 ] 0,070 1543 | 1302
A {81,04)(OH) 410 0,004 0,009 | 0,006 | 0,004 0023 | 0467
Fe0, 0,236 0,090 0326 | 2387
$i0,lbre 0130 0130 | 0955
Ni 0241 0,066 0307 | 2248
Co0 0,002 0,008 0010 | 0073
W0 0,029 0,008 0037 | om
Cu0 0001 (0,003 0003 | 0024
00 0,000 0,001 0001 | 000
¢ 0,406 0406 | 2074
A 0,056 005 | 0412
Otros 0233 0233 | 1,708
Total kg | 241110241 (0,322] 1,804 [0,020] 3928 | 1,564 | 2,555 |0,089]0,003]0,001]0,008] 0,406 0,056 | 0,233 | 13,650 |100,000
% 17,664] 1,766 [2,36113,216] 0,211] 28,778[ 11,458 18,745 0,653 0,019] 0,008[0,057| 2,074 | 0412 [ 1,708 | 100,000

Anexo 7. Composicién racional del polvo arrastrado de la zona de disociacion

en el horno de tostaciéon reductora.

Minerl | Fo | Ni | Co| Al | Mg Mn |80, HO O Cr|Cu|Zn| C | A |Olros Tolalky %
A, 1470 120 258 | 4020
Cul 0003 0013 0016 | 0,025
0 0,001 0,005 0,006 | 0,00
Mn0 0,143 0,042 0185 | 0,287
fa0, |10 0407 167 | 250
T 45% 15093 | 23455
N0 1,407 0,32 158 | 2366
Cod 0,039 0,011 0049 | 0077

Mgy (Si 0,)(OH), BBSO| |14,382 4,368 5823 33623 | 52.250

g Fel(Or A0, 038 0230] 0103 0272042 1265 | 19
30, TR 191 168
0 4015 2015 | 3%
A 0,219 0279 | 043
Otros 1057 1457 | 1,798
Total, kg |11,366(1,197/0,039 1,600] 8,953 |0,143|19,495|4 368 12,678 0,442|0,013/0,005] 2,015(0.279 1,157 64,350 100,000
% 18,595(1,860|0,060|2,486| 13,813 0,222| 30,295 6,768 |19,702|0,6860,020|0,008 | 3.131| 0,433 | 1,796 | 100,000




Anexo 8. Composicién racional del polvo arrastrado de la zona de tostacion en

el horno de tostacion reductora.

Winersl | Fo | Ni | Co| A | Mg | Wn |80, O | Cr|Cul2n| C| A |Otros'] Totelkg| %
a0, 2465 2547 5412 | 4600
Cu0 | o 0030 | 0009
20 0003 00t 0013 | 0012
Wn0 0289 |00 038 | 0330
Fe, | 3045 1163 1208 | 3507
N 0478 1578 | 1.9
NiO 1752 0477 209 | 1905
000 0059 0016 0075 | 0064
Mgo 18,509 1279 0688 | 2629

(Mg Fe)(CrATLO, 0497 0480 0216 0,569 0925 2688 | 2087
Ni 07t 0751 | 062
Co 0022 002 | 0019
Fo |61 6110 | 5208
FeO  |14260 4085 18351 | 15,685
810, 0m 02 | 34308
0 0675 0675 | 0577
A 0583 0583 | 04%8
Otrog* 2000 | 240 | 2088
Total,kg | 25,026 2,503 | 0081 3,345 18725 0,99 [40.772 21,607 0825 [0.027 0,011 0,675 0,583 | 2,420 | 117000 100,000
% |21,390] 2,139 {0,069 2,859 16,004] 0,256 [4848] 18,4681 0,791[0023]0.00970,577] 0,498 | 2069 | 100,000

Anexo 9. Composicion racional de los gases tecnoldgicos que salen del horno

de tostacion reductora.

Compuesto C Q H,0 | Total, kg % |Total, m*
CO 11,560 | 15,390 26,950 6,129 21,560
CO, 12,566 | 33,460 46,025 10,466 23,436
H.0 366,769| 366,769 | 83,405 456,678
Total, kg | 24,125 | 48,850 |366,769| 439,744 100,000| 501,674
% 5486 | 11,109 | 83,405 | 100,000

Anexo 10. Temperatura de los flujos de entrada y salida en el procese de

tostacion reductora.

Entrada Corriente Temp, °C | Temp, K
Sélido Mineral de entrada 25,000 | 298,000
Carbédn reductor 25,000 | 298,000

Liquido Fuel Qil 60,000 | 333,000
Gases Aire primario 25,000 | 298,000
Salida Corriente Temp, °C | Temp, K
Sélidos Producto tostado 800,000 | 1173,000
Polvo de salida 300,000 | 573,000

Gases Gases de salida 300,000 | 573,000




Anexo 11. Capacidad calorifica promedio del mineral seco alimentado al horno

de tostacion reductora.

Mineral Masa molar, g/mol | Cp, kJi(kg'K) Fm Cp{esp), kJi(kg'K)

2Fe00H 177,640 0,282 0,213 0,060
Al,0,-3H,0 155,900 4,914 0,061 0,298
(Mg,Fe)(Cr,Al),0, 302,040 1,002 0,020 0,020

Fe,0, 231,480 0,003 0,025 0,00007
$i0, libre 60,060 0,091 0,010 0,001
NiO 74,680 0,651 0,024 0,015

Co0 74,920 0,545 0,001 0,00042

Cu0 79,530 0,243 0,00025 0,00006

Zn0 81,380 0,175 0,00010 0,00002
MnO 70,930 0,489 0,003 0,001
Al(S1,0,,)(OH), 4H,0 588,020 1,131 0,002 0,002
Fe,(8i,04)(OH), H,0 435,870 0,776 0,119 0,092
Mg,(Si0.,)(OH), 553,940 1,947 0,523 1,018
Total 1,000 1,509

Anexo 12. Capacidad calorifica promedio del producto final del proceso de

tostacion reductora.

Mineral Masa molar, g/imol | Cp, kdi(kg'K) | Fm | Cp(esp), kd/(kg-K)
ALLO, 101,930 1,138 0,047 0,054
(Mg,Fe)(Cr,Al),0, 302,040 0,107 0,024 0,003
Fe,0, 231,480 0,962 0,037 0,036
Fe,0, 159,650 0,957 0,014 0,013
FeD 71,830 0,791 0,161 0,127
Fe 55,840 0,661 0,054 0,035
SiO, 60,060 1,173 0,358 0,420
NiO 74,680 0,722 0,020 0,014
Co0 74,920 0,641 0,001 0,00042
CuQ 79,530 0,696 0,00030 0,00021
Zn0 81,380 0,624 0,00012 0,00007
MgO 40,290 1,180 0,269 0,318
MnO 70,930 1,210 0,003 0,004
c 12,010 1,527 0,006 0,009
Ni 58,690 0,640 0,007 0,004
Co 58,930 0,538 0,00019 0,00010
Total 1,000 1,038




Anexo 13. Capacidad calorifica promedio del polvo que sale del horno de

tostacion reductora.

Mineral Masa molar, g/mol | Cp, kJ/(kg-K) Fm_ | Cp{esp), kJ/(kg'K)
2FeQO0OH 177,640 0,588 0,014 0,009
ALO,'3H,0 155,900 0,024 0,004 0,00010
Mg,e(Si,0,0)(OH), 553,940 1,944 0,212 0,413
Fey(Si,0,0)(OH),'H,0 435,870 0,776 0,008 0,006
Al,(Si,0,)(OH),-4H,0 588,020 1,128 0,00012 0,00014
AlLO, 101,930 0,954 0,042 0,040
{Mg,Fe)(Cr,Al),O, 302,040 0,011 0,022 0,00023
Fe,0, 231,480 0,799 0,032 0,026
Fe,0, 159,650 0,773 0,088 0,068
FeO 71,830 0,750 0,096 0,072
Fe 55,840 0,518 0,032 0,017
8i0, 60,060 0,933 0,241 0,225
NiD 74,680 0,686 0,021 0,015
Co0D 74,920 0,633 0,001 0,00045
CuO 79,530 0,612 0,00028 0,00017
Zn0 81,380 0,569 0,00011 0,00006
MgO 40,290 1,068 0,161 0,172
MnO 70,930 0,991 0,003 0,003
C 12,010 1,114 0,016 0,018
Ni 58,690 0,503 0,004 0,002
Co 58,930 0,467 0,00012 0,00005
Total 1,000 1,086

Anexo 14. Capacidad calorifica promedio de los gases de combustién de un

kilogramo de fuel oil, empleado en el proceso de tostacion reductora.

Compuestos | Cp, Ji(mol'K) | Cp, kd/(m*K) | % (Volumétrico) | Cpesp, kJiim*K)
H,0 36,101 1,612 0,111 0,179
80, 41,567 1,856 0,00040 0,001
N. 29,104 1,299 0,748 0,972
0, 31,277 1,396 0,009 0,013
Co, 44,489 1,986 0,131 0,259
Total 1,000 1,425

Anexo 15. Capacidad calorifica promedio de los gases tecnoldgicos que salen

del horno de tostacion reductora.

Compuestos Cp, Jl{mol'K) | Cp, kdi{m*K) | % (Volumétrico) | Cpesp, kJi{m*K)
H,0 36,078 1,611 0,910 1,466
CO, 43,961 1,963 0,047 0,092
co 29,814 1,331 0,043 0,057
Total 1,000 1,615




