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RESUMEN

RESUMEN

En el presente trabajo se llevd a cabo el desarrollo progresivo de un modelo predictivo en tres
dimensiones, que incluye los fenébmenos de oxidacion, expansién y fragmentacion de las
particulas de mata de cobre sélida, en un reactor industrial de conversion instantanea. El modelo
incluye el transporte de momentum, calor y masa entre las particulas y la fase gaseosa, la cinética
heterogénea de las reacciones de oxidacion en flujo turbulento y el campo de radiacion en el

reactor.

El desarrollo del modelo incluyé tres etapas. En la primera de ellas se desarrollé un modelo
cinético no isotérmico del proceso, incluyendo los efectos de expansiéon y fragmentacion de las
particulas. Una vez validado con datos experimentales obtenidos a nivel laboratorio, el modelo
fue usado para estudiar la influencia de los fenbmenos de expansién y fragmentacién sobre la
cantidad y composicién quimica de los polvos, bajo condiciones similares a las de un horno
industrial. En esta etapa se definié el concepto de indice de fragmentacion, el cual permitio
cuantificar la extensién de la fragmentacion en la poblacién de particulas. Los resultados
indicaron que la generacién o consumo de polvos es a su vez el resultado de una competencia
dindmica entre la expansion y fragmentacion de particulas grandes en la alimentacion; ademas,
la composicion quimica de los polvos resultd ser, para propdsitos practicos, igual a la

composicion quimica promedio de la poblacion total de particulas.

La segunda etapa consistio en analizar el efecto de la dispersién de energia radiante en la nube
de particulas sobre el comportamiento del proceso. Se estudiaron como variables de respuesta
a la temperatura del gas y de las particulas, velocidad del gas, azufre remanente y densidad
numérica. Los resultados de las simulaciones mostraron que los efectos de la dispersién tuvieron
un efecto significativo en los resultados de consumo de azufre, elevando a este en un
13 % respecto a un caso sin dispersion. De la misma forma, la dispersion de radiacion afecto
reduciendo hasta un 18.92 % la cantidad de energia intercambiada entre las particulas solidas y
las paredes del horno; asi como un decremento del 5.5 % en la temperatura maxima alcanzada
por las mismas. Se concluy6 que, cuando la dispersion de radiacién no fue considerada en las
simulaciones, las reacciones quimicas fueron retardadas debido a que la fuente de calentamiento

provino Unicamente de las paredes del horno. Por lo anterior, el no incluir al fenomeno de
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dispersion de radiacion conlleva a un error significativo en las temperaturas y cinéticas reportadas

en modelos sin esta caracteristica.

La tercera etapa involucré el acoplamiento del modelo cinético con el modelo tridimensional, asi
como la simulacién del horno industrial completo, esto para predecir los campos de velocidad,
temperatura y composicion quimica de la fase gaseosa, ademas de su composicién quimica,
temperatura y trayectorias de las nubes de particulas. Las simulaciones se realizaron en
condiciones tipicas de operacion de un horno industrial de conversion instantanea, considerando
gue la alimentacion soélida estd compuesta por tres tamafos iniciales: 50, 100 y 150 um. Los
resultados mostraron que las particulas de 50 ym se expandieron en mayor medida que los otros
tamanos, alcanzando hasta cinco veces su tamafio inicial antes de empezar a fragmentarse. Sin
embargo, solo un 12.4 % de sus particulas present6 fragmentacion, la cual fue progresiva hasta
gue las particulas tocaron el bafio fundido. El 27.09 % de las particulas de 100 ym y 150 pm
presenté fragmentacion, por lo que la generacion de polvos provino en su mayoria de estos
tamafos. De acuerdo a los resultados de esta investigacion, para un reactor industrial, la cantidad
neta de polvos presentes en el proceso proviene mayormente de la alimentacién al proceso. Lo
anterior contradice las ideas preconcebidas en la practica industrial, en la cual se considera que
en general los polvos son producidos por las reacciones quimicas violentas. Los resultados
anteriores para los tamafios de 50 um y 100 um concuerdan con observaciones experimentales
sobre la morfologia y distribucion de tamafios de particulas en el receptaculo de un reactor a
nivel laboratorio, las cuales mostraron que en general las particulas pequefas en la alimentacion

tienden a expandirse, mientras que las particulas grandes se fragmentan al oxidarse.



ABSTRACT

ABSTRACT

In this investigation, the progressive development of a three-dimensional predictive model was
carried out; which includes the oxidation, expansion and fragmentation phenomena for solid
copper matte particles, in a flash converting industrial reactor. The model includes the transport
phenomena of momentum, heat and mass between the particles and the gas phase, as well the
heterogeneous kinetics of the oxidation reactions in turbulent flow, like so the radiation field in the

reactor.

The development of the model included three stages. In the first one, a non-isothermal kinetic
model of the process was developed, including the effects of expansion and fragmentation of the
particles. Once validated with experimental results, the model was then used to study the
influence of the phenomena of expansion and fragmentation on the quantity and chemical
composition of powders, on similar conditions for an industrial furnace. In this stage, the concept
of fragmentation index was defined, which allowed to quantify the extent of fragmentation in the
particle population. Results indicate that generation or consumption of powders is result of a
dynamical competition between expansion and fragmentation phenomena of large particles in
feed. In addition, chemical composition of powders is, for practical purposes, equal to average

composition in population.

Second stage consisted of analyzing the effect of the dispersion of radiant energy in the particle
cloud on the behavior of the process. Response variables were gas temperature, particle
temperature, gas velocity, remaining sulfur and numerical density. Simulation results showed that
the dispersion of radiant energy had a significant effect for the sulfur consumption, increasing it
13%, just as reducing up to 18.92% for the amount of energy exchanged between the solid
particles and the furnace walls; as well as a decrease of 5.5% in the maximum temperature
reached by them. It was concluded that, when the radiation dispersion was not considered in the
simulations, the chemical reactions were delayed because the source of heating came only from
furnace walls instead other particles due to scattering. It was concluded that to don’t include the
dispersion phenomenon leads to a significant error in the temperatures and kinetics reported in

models without this characteristic.
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The third stage involved the coupling of the kinetic model with the three-dimensional model and
the simulation of the complete industrial furnace, to predict the fields of velocity, temperature and
chemical composition of the gas phase, as well as the chemical composition, temperature and
trajectories for particles clouds. The simulations were performed under typical conditions of
operation of an industrial furnace for instantaneous conversion, considering that the solid feed is
composed of only three initial sizes: 50, 100 and 150 ym. The results showed that 50 ym particles
expanded to a greater extent than the other sizes, reaching up to five times their initial size before
they began to fragment. However, only 12.4% of its particles showed fragmentation, which was
progressive until the particles reached the molten bath. The 27.09% of the particles of 100 ym
and 150 ym presented fragmentation, so that the generation of dust came mostly from these
sizes. According to the results, for an industrial reactor, the net quantity of powders present in the
process comes mainly from the feed to the process, which contradicts the preconceived ideas in
the industrial practice, in which it is considered that in general the powders are produced by violent
chemical reactions. The above results for the 50 ym and 100 pm sizes are in agreement with
experimental observations on the morphology and particle size distribution in the laboratory
receptacle of a reactor, which showed that in general the small particles in the feed tend to expand

, while large particles fragment when oxidized.
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NOMENCLATURA PARA EL MODELO DE DISPERSION DE RADIACION

Simbolo Unidades
I W

t s

k JK?

o W m2K*
c m s

s m

P srt

Q sr

C] rad

B rad

Definicion
Intensidad de la energia radiante.
Tiempo.

Constante de Boltzmann, igual a 1.3807E-23
JK?

Constante de Stephan-Boltzmann, igual a
5.67E-8 W m?2 K*

Velocidad de la luz en el vacio.

Longitud geométrica.

Funcién de fase para dispersion de radiacion.
Angulo sélido.

Angulo de dispersion.

Angulo de reflectancia.
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NOMENCLATURA PARA EL MODELO CINETICO

Simbolo Unidades Definicion

A Nomenclatura usada por simplicidad para representar al
oxigeno.

B Nomenclatura usada por simplicidad para representar al
cobre.

b 1 Coeficiente estequiométrico en la reaccion quimica para

la mata de cobre.

C Nomenclatura usada por simplicidad para representar a
los 6xidos.
c 1 Coeficiente estequiométrico en la reaccion quimica para

la capa de 6xidos.

Ca kgmol* Concentracién de oxigeno gaseoso.
Cab kgmol* Concentracién de oxigeno gaseoso en el seno del fluido.
Cac kgmol? Concentracién de oxigeno gaseoso en la superficie del

nucleo sin reaccionar.

Cas kgmol? Concentracibn de oxigeno gaseoso en la capa de
oxidos.

D Nomenclatura usada por simplicidad para representar al
SO..

d 1 Coeficiente estequiométrico en la reaccion quimica para
el SO..

Das m?s?t Difusividad molecular de oxigeno gaseoso en el
nitrégeno.
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DAef

Km

Nalr,

NA |rp

Ralr,

Re

kgmol m? st
kgmol m2s?
atm

kgmol s*

Difusividad efectiva del oxigeno en la costra de éxidos.

Rapidez de crecimiento del radio de la particula.

Coeficiente de transferencia de masa externo.

Peso molecular.

NUmero de moles.

Flux de oxigeno en la superficie del nacleo.

Flux de oxigeno en la superficie de la particula.

Presién absoluta.

Rapidez de consumo de oxigeno en la superficie del

nucleo.

Numero de Reynolds de la particula.
Radio del nucleo.

Radio inicial de la particula.

Radio de la particula.

Numero de Schmidt.

Numero de Sherwood.

Temperatura absoluta.

Velocidad promedio del gas.
Volumen.

Grado de conversion de la particula.
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Simbolos Griegos

At S

€ 1

u kgm?s?
p kg m3

p kgmol m3
OB A

T 1

o) 1
Subindices

A

B

Diametro de la particula.

Coeficiente estequiométrico del sulfuro de hierro en la

mata de cobre.

Tiempo que tarda una particula en llegar de una posicién
en el reactor a otra. Paso de integracion.

Porosidad de la particula.

Viscosidad del gas de proceso.

Densidad mésica aparente.

Densidad molar de las especies quimicas.

Diametro de colisibn. Pardametro empleado en la
ecuacion de Chapman-Enskog para determinar la

difusividad molecular.
Tortuosidad.

Integral de colision. Pardmetro empleado en la ecuacion
de Chapman-Enskog para determinar la difusividad

molecular.

Referente al oxigeno gaseoso.

Referente al seno del fluido del sistema.
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Eq

Superindices

0

m+1

Nitrégeno.

Referente al nicleo de la particula de mata de

cobre.

Referente al equilibrio.

Fase gaseosa.

Referente a las condiciones iniciales.
Referente a la particula

Fase sélida.

Atomos de azufre dentro del sulfuro de hierro
en la mata de cobre.

Referente al tiempo inicial.
Referente al tiempo anterior.

Referente al tiempo actual.

XiX



NOMENCLATURA PARA EL MODELO DE FRAGMENTACION

Simbolo Unidades Definicion
Cs 1 Factor de forma de las particulas.
Fq 1 Fraccién en peso de polvos en la poblacion de

las particulas de la alimentacion.

Fyor 1 Fraccion peso de polvos en la poblacion de

particulas en el receptaculo.

for 1 Fraccion de las particulas mas pequefias que

logran fragmentarse.

fz um-? Funcién de densidad mésica calculada

f3 pum-?t Funcién de densidad masica para la especie
S.

fi 1 Fraccion de particulas que se fragmentan, de

tamafio x;,, en cualquier punto de la camara

de reaccion.

fic 1 Factor de diametro critico del tamafio inicial
xio.

fir 1 Fraccion de particulas que logran

fragmentarse del tamafio inicial x;, al llegar al

receptaculo.

for 1 Fraccion de las particulas mas grandes que

logran fragmentarse.

J3 um-? Promedio de la funcion de densidad mésica

experimental.
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g3

S
Misk

N

um st

pm

kg

kg

kg

kg

kg

kg

kg

Rapidez de expansion constante del diametro

de las particulas en la caAmara de reaccion.
Funcion de densidad masica experimental.

Constante de proporcionalidad para los

cocientes de fragmentacion.
Longitud del reactor.
Masa total de particulas en la alimentacion.

Masa de la especie s en las particulas hijas de
tamafio x; que se produjeron por la
fragmentacion de particulas de tamafo xs
gue provienen de particulas x;, de la

alimentacion.

Masa de la especie s en todas las particulas

de tamafio x.

Masa de la especie s en las particulas hijas de
tamafio x; que se produjeron por la expansion

de todas las particulas de tamafio inicial x;.

Masa de la especie s en las particulas hijas de
tamafio x; que se produjeron por la expansion

de todas las particulas de tamafio inicial xs.

Masa de particulas de tamafio x;, en la

alimentacion.

Masa de particulas de tamafio x;, en la
alimentacion que llegaron a un tamafio x4 al

momento de su fragmentacion.
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Misk

Mk

Nisk

0
Nisk

kg

kg

kg

kg

kg

kg

Masa de particulas de tamafio x; que llegaron
al receptaculo y que provienen de la
fragmentacion de particulas de tamafo xg
gue fueron alimentadas con un tamafio inicial

Xio-
Masa total de particulas hijas de tamafio x;.

Masa de particulas hijas de tamafio x; que
resultaron de la expansion de particulas con

un tamafio inicial x;.
Masa de la especie s en las particulas.

Masa de particulas hijas de tamafio x; que
resultaron de la fragmentacién de particulas

madre con un tamafio xs.
Masa total en el receptéculo.

Numero total de particulas hijas que produce

una sola particula madre de tamafio xs.

Numero total de particulas hijas producidas de
tamafio x, por todas las particulas que

alcanzaron un tamario x5 al fragmentarse.

Numero total de particulas hijas de tamafio
X que produce una sola particula madre de

tamanio xs.

Total de tamafios utilizados para representar
la distribucion de particulas para la

discretizacion de tamarios.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION Y OBJETIVOS

CAPITULO 1

INTRODUCCION Y OBJETIVOS

El cobre (Cu) es uno de los metales mas importantes para la humanidad. Su ductilidad,
maleabilidad, conductividad eléctrica y térmica lo convierten en uno de los materiales ideales
tanto para elementos basicos como equipos de comunicaciones. Se trata de un metal que suele
encontrarse en la naturaleza en forma de minerales sulfurosos, tales como calcopirita (CuFeS,),
bornita (CusFeS.) y calcocita (Cu.S); y en menor medida en forma de éxidos, carbonatos y/o

silicatos (Schlesinger et al., 2011a).

Los métodos de extraccién de cobre se dividen en hidrometallrgicos, que emplean soluciones
acuosas a bajas temperaturas para la separacion de los iones Cu*? en el caso de 6xidos o
carbonatos; y los pirometallrgicos, los cuales se realizan a altas temperaturas para fundir los

minerales y extraer los metales valiosos.

La produccién pirometallurgica de cobre a partir de minerales primarios tipicamente se lleva a
cabo a través de las siguientes etapas, las cuales se muestran esquematicamente en la
Figura (1-1):

1. Procesamiento de los minerales sulfurosos de cobre para producir concentrado de cobre
mediante flotacion.
Fundicién del concentrado de cobre a altas temperaturas para producir mata de cobre.
3. Conversion de la mata de cobre a altas temperaturas para producir cobre ampollado
(conocido comunmente como “blister”).

4. Electro-refinacion de cobre blister para producir catodos de cobre.
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Mineral
~10,
Sulfuroso 1% Cu
A\ 4
Concentrado .
~20% Cu Molisnae
Flotacion
A\ 4
Mata
Fusién ~60% Cu
. \ 4
Blister
~98% Cu Conversioén
v
L Cétodos
Refinacion — >99% Cu

Figura 1-1. Proceso de extraccion y purificacién del cobre.

El proceso comienza con la voladura en minas, de donde las rocas son acarreadas a las etapas
de trituracién y molienda. El material molido, que contiene menos del 1% en peso de Cu, pasa a
la planta de flotacién donde se obtiene un concentrado con 30% — 40% de Cu. Esta es la materia
prima para el proceso de fusiéon instantanea (PFIl) (Schlesinger et al., 2011b). En el PFI se
aprovecha el contenido de azufre de minerales como la calcopirita (CuFeS;) para promover
reacciones exotérmicas que provocan la fundicion de las particulas. El objetivo de los procesos
de fusion es liberar al cobre de la presencia de elementos no deseados como el hierro y el azufre,
y asi conseguir la mata de cobre con un contenido alrededor del 70% de Cu. Durante el PFI
también se producen escoria, polvos y gases de combustién concentrados en SO,; estos Ultimos

pueden ser aprovechados para la produccion de &cido sulftrico (Schlesinger et al., 2011c).

La mata de cobre, que consta fundamentalmente de Cu.S y FeS en estado fundido, se procesa
en la etapa de conversion para producir cobre blister con una pureza del 98 % de Cu. Este ultimo
es solidificado en forma de anodos y enviado a la planta de refinacion electrolitica para la

obtencion de Cu con una pureza superior al 99 % (Schlesinger et al., 2011d).
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El presente trabajo se enfoca en el proceso de conversion instantanea (PCI) de matas sélidas de
cobre, el cual se muestra en la Figura (1-2). La mata de cobre es una solucién sélida no
estequiométrica de Cu.S y FeS en proporciones que varian de acuerdo al mineral de origen
(Rosengqvist, 2004). Durante el proceso, las particulas sélidas finamente divididas de mata de
cobre se oxidan en un reactor a temperaturas en el orden de los 1200 °C, en presencia de
oxigeno gaseoso, para producir cobre fundido con una pureza de 98 % en peso.

PARTICULAS DE MATA

PARTICULAS DE FUNDENTE

'\,I_ Jr’*— AIRE ENRIQUECIDO CON OXIGENO

i PRECIPITADOR
CALENTADOR ELECTROSTATICO

P —> 50,

LAY APLANTA
b DE ACIDO
SULFURICO

. \CAMARA DE REACCION

\Jr POLVOS

Y ESCORIA
COBRE BLISTER

Figura 1-2. Proceso de conversion instantanea para la produccion de cobre (Perez-Tello et al.,
2001b)

A la fecha existen pocos estudios sobre conversion instantdnea reportados en literatura. La
relevancia del PCI crea la necesidad de comprender los fendmenos que lo controlan en vias de
su optimizacion. Estudios tedricos (Chaubal et al., 1989; Jiao, 1987; Perez-Tello et al., 2001a) y
datos experimentales (Perez-Tello et al., 2001b; Suominen, 1991) sobre el PCI han sido
reportados en la literatura; sin embargo, a pesar de la evidencia de fragmentacion en los datos
experimentales, no se han tomado en cuenta los cambios en las distribuciones de tamarfios en
las poblaciones de particulas en un modelo mas incluyente; esto, es necesario porque la
fragmentacion es considerada como la principal fuente de produccién de polvos en el proceso
(Parra-Sanchez et al., 2014; Perez-Tello et al., 2008; Yli-Penttila, 1998), siendo el polvo un

producto indeseable, como se explicara mas adelante.
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1.1 Justificacion.

Existe la necesidad de un modelo computacional que permita optimizar el PCI en términos de
diversas funciones objetivo; entre ellas la produccién y arrastre de polvo, mejorar el balance
energético, predecir la posicion de la llama de combustion, asi como minimizar la pérdida de
cobre en los gases y el escape de elementos menores como As y Bi. Hasta donde es del
conocimiento del autor, una herramienta de tales caracteristicas no ha sido reportada en la
literatura. Se han logrado avances considerables en la descripcion matemética de los fenébmenos
de turbulencia, tanto de la fase gaseosa como de la dispersiéon turbulenta de las particulas, el
intercambio de momentum, calor y masa entre las particulas y el gas, y el intercambio de calor
por radiacion; sin embargo, en algunos aspectos como son el estudio de los fenbmenos de
expansion y fragmentacion, y los posibles efectos de la dispersiéon de la radiacién, el desarrollo
es incipiente o escaso. Sobre esto Ultimo hay reportes contradictorios (Hahn and Sohn, 1990b;

Varnas and Truelove, 1995).

1.2 Objetivo General.

Desarrollar un modelo computacional que represente los fendbmenos relevantes que ocurren en
la cdmara de reaccion del PCl a escala industrial, que incluya la oxidacién, expansion y

fragmentacion de las particulas.

1.3 Objetivos Especificos

1. Incorporar un balance de energia al Modelo de Fragmentacion Composicional (MFC)
desarrollado por (Parra-Sanchez et al., 2014), para determinar las temperatura de las
particulas.

2. Analizar mediante el MFC, la relacion entre los fendmenos de expansion y fragmentacion
de particulas sulfurosas sobre la generacion de polvos.

3. Acoplar el MFC al modelo tridimensional del reactor industrial reportado por (Perez-Tello

et al., 2001a), para incorporar los efectos de la fragmentacion.
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4. Determinar el efecto de la dispersion de energia radiante sobre el calor intercambiado por
radiacion entre las particulas y las paredes de la camara de reaccion.

5. Simular el comportamiento del reactor industrial en condiciones tipicas de operacion.

I
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CAPITULO 2

REVISION BIBLIOGRAFICA

A escala industrial, existen diversos tipos de reactores para la conversion de mata de cobre a
cobre blister: El reactor Noranda, el convertidor El Teniente, el convertidor Hoboken, y el
mayormente usado convertidor Peirce-Smith. Este Ultimo consiste en un cilindro horizontal, que
opera por lotes, con una abertura que hace las veces de entrada y salida de material. El reactor
Peirce-Smith ha sufrido pocos cambios en los Ultimos cien afios; solo ha cambiado el disefio de
los sistemas neumaéticos de limpieza de las boquillas y el monitoreo de la temperatura (Pineda
and Plascencia, 2016).

El advenimiento de mejoras tecnoldgicas, para el procesamiento pirometalirgico del concentrado
de cobre, llevo a la implementacién del proceso instantaneo de conversion de la mata mostrado
en la Figura (1-2). En contraste con la fusién instantdnea del proceso Outokumpu-Flash-Smelting,
desarrollado en 1945 (Vaarno et al.,, 2003), la conversion instantanea es una tecnologia
relativamente reciente. Desde que se reportdé su disposicion comercial en 1985, conocida
entonces como Kennecott-Outokumpu-Flash-Converting, hasta el convertidor moderno de

(Outotec, 2017), los cambios del proceso no han sido mayores (Kojo et al., 2000).

La oxidacion de particulas sulfurosas a altas temperaturas en los hornos de fusién y conversion
instantanea involucra cambios en la morfologia, tamafio y composicion quimica de las particulas.
A lo largo de los afios, diversos estudios se han realizado buscando describir y modelar estos

fendmenos. Un resumen de los trabajos mas relevantes al respecto se presenta a continuacion.

I
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2.1. Estudios Experimentales y Modelos Mateméticos de los Procesos de Oxidacion

Instantanea.

A continuacién, se presenta un listado de las principales publicaciones sobre estudios

experimentales de oxidacion instantdnea de mata soélida de cobre, en los Ultimos 30 afios.

Tabla 2-1. Estudios experimentales en procesos de oxidacion instantanea de particulas de
mata de cobre (1985-2018).

Referencia Contribucién

(Jorgensen, 1983) Midié la distribucion de tamafios de particulas de
concentrado de calcopirita, en un reactor a escala
laboratorio, por medio de técnicas de analisis de

imagenes.

(Asteljoki et al., 1985) Reportaron la nueva techologia de conversion
instantanea y como ésta habia sido puesta a prueba en

una planta piloto.

(Kemorietal., 1988; Kimura etal., Descubrieron que el tamafio promedio y la cantidad de
1986) azufre eliminado de wuna particula sulfurosa se
incrementan conforme esta cae por la camara reaccién

de un horno.

(Hagni et al., 1988) Estudiaron una serie de concentrados de diferentes
especies mineralégicas sulfurosas en suspension, bajo

condiciones de fusion instantanea.

(Jokilaakso et al., 1991) Experimentaron con cuatro fracciones de tamafio de
concentrado de calcopirita. Sus resultados son acordes

a los de (Jorgensen, 1983).

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019



CAPITULO 2. REVISION BIBLIOGRAFICA

(Shook, 1992) Presentaron un estudio sobre la llama en la fusion
instantanea de concentrado de calcocita. Estudiaron los
polvos asociados, e indicaron que la formacion de los
mismos obedece a la fragmentacion y volatilizacion de
las particulas. La fragmentacion fue fuertemente
afectada por la concentracion del oxigeno, tamafio de
la particula y temperatura del horno. La oxidacién no

ocurrié en la flama sino después de esta.

(Suominen, 1991; Suominen, Estudiaron experimentalmente a nivel laboratorio la
1994) oxidacion de la mata de cobre. Indicaron que las matas
con mayor contenido de cobre se fragmentan mas en

condiciones altamente oxidantes.

(Riihilahti, 1997a; Riihilahti, 1998; Incluyd una extensa revision de literatura sobre
Riihilahti, 1997Db) fragmentacién de particulas a altas temperaturas.

Analiza la oxidacién de matas de cobre de 58y 72% Cu.

(Matousek, 1998) Estudi6 el mecanismo de oxidacion en fusion y
conversion instantdnea. Mencioné que las reacciones

obedecen a la relacién de oxigeno empleada.

(Perez-Tello et al., 1999) Se estudid la cinética de oxidacién y se propuso un
mecanismo para la reaccién de particulas de mata de

cobre mediante técnicas de andlisis térmico.

(Perez-Tello et al., 2001a) Se estudié la composicién quimica, distribucion de
tamafio, morfologia y mineralogia de particulas de mata
de cobre oxidadas en un horno de conversion a nivel

laboratorio.

I
CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019



CAPITULO 2. REVISION BIBLIOGRAFICA

(Vaarno et al., 2003) Midieron experimentalmente la temperatura y el tamafio
de particulas de concentrado de cobre usando un

reactor de flujo laminar.

(Stefanova and Trifonov, 2008) Estudiaron la distribucién de tamafos de particulas

calcopirita por medio de un analizador centrifugo.

(Pérez-Tello et al., 2018) Realizaron un estudio para elucidar la evolucién del
tamafio y composicion quimica de concentrado de
cobre bajo condiciones simuladas de fusién

instantanea.

Entre los primeros reportes acerca de los procesos de conversion del cobre esta el de (Asteljoki
et al., 1985). Este autor explica el desarrollo de la tecnologia de conversién instantanea de mata
de cobre como un proceso continuo para obtener cobre blister a partir de mata de cobre
granulada. Enfatizé las virtudes de esta tecnologia, como son la emisién de menores volimenes
de SO, y la separacién de los procesos de fusién y conversion, lo que se tradujo en la

simplificacién de los procesos y menor inversién de capital.

A lo largo de las ultimas décadas se han realizado extensos trabajos de experimentacion sobre
los procesos de fusion instantdnea y en menor medida sobre conversion instantanea. El primer
trabajo documentado al respecto fue el de (Jorgensen, 1983) quien midié la distribucion de
tamarfos de particulas de concentrado de calcopirita en un reactor a escala laboratorio usando
técnicas de andlisis de imagenes. Sus resultados mostraron que, a temperaturas menores a
973 K y en presencia de aire atmosférico, el tamafio promedio de las particulas fue de 40 um,
independientemente del tamafio inicial de las mismas. En general, la fraccion cribada de menor
tamanio (<37 ym) mantuvo su tamafo promedio, mientras que las fracciones superiores tendieron

a disminuir sus dimensiones promedio después de oxidarse.

Otros autores como (Hagni et al., 1988) reportaron estudios mineral6gicos de concentrados de

cobre donde las particulas fueron suspendidas y oxidadas en un reactor de escala laboratorio.
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|
Los resultados indicaron que el tamafio de las particulas iniciales cambié en el rango de
20 a 50 ym, mientras que las particulas reaccionantes estuvieron en el rango de 50 a 100 um,
es decir, particulas significativamente mayores que las iniciales, 1o que sugiere la expansién de

éstas. La morfologia de las particulas que reaccionaron fue mayoritariamente esférica.

Unos afios mas tarde, (Jokilaakso et al., 1991) experimentaron con cuatro fracciones de
concentrado de calcopirita, con tamafios comprendidos entre 28 a 38 um y 62 a 74 um. Debido
a que la cantidad de muestra recolectada durante las pruebas de oxidacion no fue suficiente, no
fue posible medir la distribucion de tamafios de las particulas reaccionantes. Sin embargo, a
través de microscopia electronica de barrido (SEM) se obtuvieron imagenes de las muestras de
las fracciones mas finas las cuales claramente retuvieron su tamafio original. En contraste, las
fracciones gruesas presentaron extensiva fragmentacion. Para las particulas oxidadas a 973 K,
el tamafio promedio estimado por los autores a través de las imagenes SEM estuvo en el rango
de 30 a 60 um, lo que esta de acuerdo a lo reportado anteriormente por (Jorgensen, 1983).

De acuerdo con (Shook, 1992; Shook et al., 1995), en un estudio sobre fusién instantanea, la
formacién de polvos asociada con la fusién instantanea de concentrados de cobre se debe a la
ebullicion y combustion de particulas de concentrado, siendo el primero el principal causante de
la fragmentacion de la particula la cual podria posteriormente ocasionar la vaporizacion del
cobre. Como resultado, el «polvo quimico» recuperado de un reactor de fusion esta compuesto
de vapor condensado de cobre y fragmentos de particulas que explotaron. La tendencia de las
particulas que sufrieron combustion para fragmentarse por este mecanismo es fuertemente

afectada por la concentracién del oxigeno, tamafio de la particula y temperatura del horno.

A nivel experimental, (Riihilahti, 1997b; Suominen, 1991; Suominen, 1994) reportaron estudios
de laboratorio para la oxidacién de matas de cobre, estudiando sus mecanismos de reaccion y
un andlisis riguroso sobre la literatura de la fragmentacion de particulas sulfurosas a altas

temperaturas.

(Pérez-Tello et al., 2001a) reportaron datos experimentales sobre la oxidacién de particulas de
mata de cobre de alto grado (72 % Cu), en un reactor a escala laboratorio. Los autores
encontraron que las particulas mas finas en la alimentacion (<37 ym) tendieron a incrementar su

tamafio promedio durante la oxidacion y a reducir el nUmero de particulas menores a 20 ym.
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Tales resultados difirieron notablemente respecto a otras fracciones de tamafo, las cuales

incrementaron sus tamafios promedio al oxidarse, con una sustancial generacion de polvos.

(Vaarno et al., 2003) usaron técnicas pirométricas con dos longitudes de onda para medir
simultaneamente el tamafio y temperatura de particulas de concentrado de cobre durante su
oxidacién en un reactor de flujo laminar. Sus resultados mostraron que tanto las particulas finas
como las mas gruesas respecto a los tamafios de alimentacion, eran producidas en el reactor si

la concentracion de oxigeno se elevaba.

(Stefanova and Trifonov, 2008) midieron las distribuciones de tamafio de particulas de calcopirita
antes y después de ser oxidadas por medio de un analizador centrifugo. Los autores reportaron
gue los tamafios iniciales de particulas, de 5 ym a 80 um, crecieron hasta el rango de 5 ym a
95 um. Otras particulas dentro del rango de 35 ym a 65 uym, que fueron dominantes en la
poblacién inicial, redujeron su nimero sustancialmente después de oxidarse, mientras que las
de 5 ym se incrementaron en los productos de reaccion. Los autores atribuyeron tales
observaciones a la fragmentacién de las particulas iniciales por el choque térmico y disociacion.
Por otra parte, nuevas particulas de 80 ym aparecieron en los productos de reaccién, lo que

puede deberse —sugirieron— a las colisiones y fusién de gotas calientes.

Por ultimo, (Pérez-Tello et al., 2018) reportaron la evolucién del tamafio y la composicién quimica
de particulas de concentrado de cobre oxidadas en condiciones de fusion instantanea. El estudio
incluy6 a las distribuciones de tamafios, composicidon quimica y morfologia en un reactor de
escala laboratorio. Los resultados mostraron que la historia de la particula a través de la camara
de reaccion tiene una fuerte dependencia a su tamafo inicial; como es caso de las particulas
menores a 45 ym que se fundian rapido, formando gotas que después presentaban coalescencia
con otras gotas; mientras que particulas mayores a 45 pym no evidenciaron interaccion
particula-particula, manteniendo o decreciendo su tamafio una vez reaccionadas. Sus resultados
ayudaron a discernir la ruta de reaccion de las particulas y reconocer los fendmenos de

fragmentacién y coalescencia en el proceso.

2.2 Estudios de Modelacién Matematica de los Procesos de Oxidacién Instantanea.
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Tabla 2-2. Modelos matematicos en procesos de oxidacion instantdnea de particulas de mata

de cobre (1985-2018).

Referencia

Contribucién

(Kim, 1986)

(Peterson, 1986)

(Jiao, 1987)

(Hahn and Sohn, 1990a; Hahn
and Sohn, 1990b)

(Varnas and Truelove, 1995)

(Yli-Penttila, 1998)

(Ahokainen and  Jokilaakso,
1998)

Primer modelo cualitativo de fragmentacién. Sugirio la

existencia de dos mecanismos de fragmentacion.

Reporté un modelo de soluciones de semejanza para la
fragmentacion de particulas en diferentes tasas de

esquemas de fragmentacion.

Desarrollo del primer modelo cinético de oxidacion. No

presento verificacion con datos experimentales.

Modelaron matematicamente el proceso de fusion
instantanea para concentrados de cobre. El modelo se
verificd con datos experimentales. También hicieron un
estudio cualitativo de la transferencia de calor en la

camara de reaccion.

Modelaron mateméticamente la fusion instantanea para
determinar la exactitud de soluciones propuestas para

la funcién de fase en dispersion de radiacion.

Estudi6é los mecanismos de reaccién de particulas de
mata de cobre simulando condiciones de oxidacién

instantanea.

Publicaron un modelo matemético para simular las
reacciones de oxidacion de particulas de calcopirita
considerando las relaciones de transporte de
momentum, calor y masa en un horno de fusién

instantanea.

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
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(Degterov and Pelton, 1999)

(Perez-Tello et al., 2001b)

(Pérez-Tello et al., 2002a)

(Vaarno et al., 2003)

(Perez-Tello et al., 2008)

(George-Kennedy D., 2005; Kojo
et al.,, 2000; Kojo et al., 2009;
Moskalyk and Alfantazi, 2003)

(Swinbourne and Kho, 2012)

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ

Reportaron una base de datos termodinamicos que
puede emplearse en la prediccion del equilibrio mata-
escoria-cobre-gas. Realizaron una validacién del

modelo.

Propusieron un modelo matematico tridimensional para
representar el proceso de conversion instantanea. El

modelo fue validado con datos experimentales.

Desarrollaron  correlaciones  matematicas  para
representar las distribuciones de tamafios de las
particulas antes y después de la oxidacion en un horno

de conversion a nivel laboratorio.

Presentaron un modelo matemético y computacional
basado en el trabajo de (Ahokainen and Jokilaakso,
1998) para fusion y conversion instantanea, usando
software comercial. Considera flujo laminar, resuelve
los campos de flujo, transporte de calor y combustién

de las particulas.

Presentaron el primer modelo matematico predictivo de
la expansién y fragmentacion de particulas sulfurosas

en condiciones de conversion instantanea.

Realizaron una investigacion histérica de la evolucion
de los procesos pirometallrgicos y las tecnologias de

fusién y conversion instantaneas.

Presentaron un modelo termodinamico computacional
para los elementos menores (Pb, As, Bi y Cd) para
conversion instantanea. El modelo fue validado con

datos experimentales.
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(Parra-Sanchez et al., 2014) Crearon el primer modelo de fragmentacion
composicional para la oxidacién de particulas de mata

de cobre en condiciones de conversion instantanea.

(Jarosz et al., 2016) Modelaron tedricamente y de tres formas distintas las
etapas de fusibn y conversion instantanea. No

reportaron validacién del modelo.

(Taskinen, 2017) Denotaron la importancia de las herramientas de
simulacién computacional en el entendimiento y mejora

de las operaciones pirometallrgicas.

La primera representacion de la trayectoria de reaccién de particulas sulfurosas en condiciones
de fusién instantanea fue propuesto por Kim y Themelis (Kim, 1986) y posteriormente modificado
por (Jokilaakso et al., 1991; Suominen, 1994) y se muestra en la Figura 2-1. En dicha figura se
observan: (1) Particulas sélidas con capas de éxidos de hierro y cobre rodeando un ndcleo de
sulfuros, lo que sugiere un esquema de reaccion de acuerdo al modelo de nucleo decreciente;
(2) particulas parcialmente fundidas junto a gotas de cobre elemental en su nlcleo y capas de
Oxidos de hierro y cobre alrededor de este; (3) particulas esféricas totalmente fundidas con
diferentes fases de 6xidos, un nucleo sulfuroso e impurezas; (4) particulas fragmentadas con los
oxidos de hierro y cobre como componentes mayores. (Suominen, 1994) Trabajaron con
particulas de mata de cobre y sugirieron que estas particulas reaccionan a una temperatura
mayor de las particulas de concentrado. Las particulas inicialmente no porosas entran a la
camara de reaccion y son rapidamente dispersadas y calentadas por el gas de proceso y la
radiacion de las paredes. Después de la ignicién las particulas comienzan a oxidarse y formar
una capa porosa de 6xidos que rodea al nicleo sin reaccionar, mientras que el diéxido de azufre
gue abandona a la particula se integra a la corriente gaseosa. Debido a que se trata de
reacciones exotérmicas, una gran cantidad de calor es liberado incrementando la temperatura
de la particula hasta que el nucleo se funde. Pequefias burbujas de SO, gaseoso son producidas

en el ndacleo fundido a medida que continta reaccionando con el oxigeno que atraviesa la costra
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porosa. Las burbujas se acumulan haciendo presion, lo que hace que la particula se expanda e
incremente su tamafo. Si la presion interna del gas supera la tension superficial de la particula
ésta se rompe, lo que origina la fragmentacién y liberacion de numerosas particulas sélidas y
gotas de material fundido que son arrastradas por la corriente gaseosa. El modelo fue
desarrollado con base en las reacciones cinéticas y las ecuaciones de conservacién de masa,

momento y energia térmica.

Un poco después (Peterson, 1986) reporté un modelo de soluciones de semejanza para
particulas de carbdn en diferentes tasas de fragmentacion, donde se analizaron los mecanismos
que, a juicio de los autores, pueden influir en las distribuciones de tamafios de las particulas
ademéas de la fragmentacién, como pueden ser los procesos de coagulacién de las particulas
(agregacion/aglomeracién), condensacién/evaporacion, nucleacion, fuentes y sumideros.
Consider6 ademas a la fragmentacion como el fendbmeno dominante, como una forma de
simplificar el balance de poblaciones de particulas en la solucién numérica de las ecuaciones
involucradas. También (Jiao, 1987) trabajé con modelos cinéticos y de fragmentacion pero sin

datos experimentales que los verificasen.

I
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Figura 2-1. Modelo de reaccién de particulas sulfurosas (Perez-Tello et al., 2001a).

(Degterov and Pelton, 1999) Calcularon y tabularon a través de un modelo matematico, las
propiedades en equilibrio para las fases de mata, escoria y cobre fundido. El modelo reprodujo,
dentro del error experimental, las entalpias y actividades del cobre y azufre en la mata sélida y
fundida.

Un modelo predictivo para la expansion y fragmentacion de las particulas de mata de cobre,
oxidadas en condiciones de conversion instantanea, fue reportado por (Perez-Tello et al., 2008).
Con él, se encontré que la formacion de particulas de polvo era dependiente del tiempo de

residencia de la poblacion de particulas. Hasta donde es del conocimiento del autor, este fue el

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019

16



CAPITULO 2. REVISION BIBLIOGRAFICA
primer modelo matematico para representar la expansion y fragmentacion de particulas
sulfurosas en condiciones de conversion instantanea y fue desarrollado usando un enfoque del
tipo Lagrangiano. EI modelo mostr6 concordancia razonable con los datos experimentales
obtenidos en un reactor a escala laboratorio bajo un amplio rango de condiciones experimentales.
La excepcién fue la fraccion de tamafos finos, menores a 20 um, donde se obtuvo la mayor
discrepancia. El modelo fue posteriormente revisado por (Parra-Sanchez et al., 2014), quienes
incorporaron un modelo cinético de las reacciones de oxidacion en condiciones no isotérmicas.
El modelo fue capaz de calcular la cantidad de polvo en la poblacion de particulas ademas de su
composicion quimica y distribucion de tamafios en la camara de reaccion. Las predicciones del
segundo modelo mostraron buena concordancia con los datos experimentales, en particular en
la region de tamafos correspondiente al polvo. Los resultados indicaron que el tiempo de
residencia de las particulas es un factor importante en la generacién de polvos y que el tamafio
de las particulas en la alimentacion tiene un efecto significativo sobre su composicion quimica y
rapidez de reaccién. Dependiendo de las condiciones de operacion, se encontré6 que las
particulas de polvo se consumen o se generan en el horno. Se definieron los coeficientes de
distribucién y contribucion acumulativos los cuales sirven para analizar los fendmenos de

fragmentacion y su relacién con la generacién de particulas finas en el horno.

Aunque éstos dos ultimos estudios han permitido avanzar en el conocimiento del proceso, no
consideraron condiciones de turbulencia al ser desarrollados para condiciones de flujo laminar

en un horno a nivel laboratorio.

A lo largo de los afios también hubo quienes se dedicaron a hacer estudios sobre el desarrollo y
evolucién en los procesos de oxidacién de minerales sulfurosos (George-Kennedy D., 2005; Kojo
et al., 2000; Kojo et al., 2009; Matousek, 1998; Moskalyk and Alfantazi, 2003); mientras que otros
crearon modelos matematicos del PCI, para explicar la distribucién de elementos, como es el
caso de (Swinbourne and Kho, 2012); o mas recientemente (Jarosz et al., 2016) quienes
emplearon técnicas de meta-modelado para la optimizacion teérica de los procesos de fusion y
conversion instantanea, pero sin reportar validacion de sus resultados. También esta el caso de
(Taskinen, 2017) quien de forma general, explica la importancia de los modelos y simulaciones
computacionales usadas en procesos pirometallrgicos, y que forman valiosas herramientas para
hacer frente a los problemas operacionales y ambientales, y a los retos futuros, como serian la

escasez de combustibles fosiles y en general la optimizacion del proceso.
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La fragmentacion de las particulas sulfurosas es generalmente aceptada como la mayor fuente
de polvos en los procesos de fusién y conversion instantanea (Yli-Penttila, 1998). En el presente
trabajo, se considera como polvo a todas las particulas con tamafios menores a 20 um,
independientemente de su composicién quimica. En un horno de conversion instantanea los
polvos son indeseables porque ocasionan problemas operacionales en la salida del proceso
obstruyendo las tuberias y equipos posteriores, ademas de representar un peligro ambiental
potencial ya que pueden facilmente escapar a la atmosfera representando un foco de
contaminacién por particulas que afecta a la salud de los trabajadores y poblaciones cercanas.
El origen de estos polvos es la fragmentacion de las particulas de mata durante su oxidacion, y
su posterior arrastre por los gases de combustion (Parra-Sanchez et al., 2014; Perez-Tello et al.,
2008; Yli-Penttila, 1998).

Los perfiles de temperatura de particulas individuales presentados por (Ahokainen and
Jokilaakso, 1998) estan en concordancia con los resultados de (Kim, 1986), de acuerdo a un
modelo desarrollado en base a su trabajo. En este caso se tuvieron las dificultades por las
enormes cantidades de calor liberado por unas reacciones heterogéneas extremadamente
rapidas; asi como la alta temperatura del gas. Lo anterior dificult6 el acoplamiento entre las fases
gaseosa y de particulas. EI modelo presentado incluyé el calculo de las concentraciones de
oxigeno y azufre en la cdmara de reaccion, las distribuciones de temperaturas y trayectorias de

las particulas.

Fueron los trabajos de (Perez-Tello et al., 2001a; Perez-Tello et al., 2001b) los que elucidaron de
mejor forma al PCIl. En el primer trabajo se estudié la composicion quimica, distribucion de
tamafios, morfologia y mineralogia de la mata de cobre en un horno de conversion instantanea
a escala laboratorio. Sus resultados permitieron validar con concordancia razonable, al segundo
estudio, donde se present6 el primer modelo matematico y computacional, en tres dimensiones,
para el PCI. Sus resultados computacionales mostraron que la mayoria de las reacciones

ocurrieron entre los 40 cm y 60 cm debajo del quemador.

Un poco después, (Pérez-Tello et al., 2002) estudiaron las correlaciones de tamafios de las
particulas respecto a las entradas y salidas al PCI; los resultados sugirieron un potencial uso de
los mismos para la modelacion de la generacion de polvos dentro del proceso de un reactor a

escala industrial.
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Un nuevo modelo computacional, usando software comercial, trajeron (Vaarno et al., 2003)
guienes estudiaron la camara de reaccion y el quemador, en hornos de escala comercial,
validando su modelo con datos experimentales. Usaron la temperatura y el tamafio de las
particulas como variables de respuesta, y a la concentracibn de oxigeno como variable de
operacién. Los autores sefialaron la importancia del desarrollo de modelos posteriores que
permitieran conocer la trayectoria de las particulas, interrelaciones particula-particula y particula-
paredes. También denotaron la importancia del estudio del comportamiento radiativo en la
camara, aprovechando el desarrollo creciente de la capacidad de cémputo. Este Ultimo punto se

discute a continuacion.

2.2 Estudios sobre dispersién de energia radiante por particulas suspendidas en un gas.

La ecuacion de transferencia de energia radiante (RTE, por sus siglas en inglés), es un balance
de energia radiativa que describe la intensidad de un campo de energia que pasa a través de un
recinto volumétrico. Dicha ecuacidon es funcion de la localizacion, direccion y variables
espectrales, como pueden ser el nimero de onda (el reciproco de la longitud de onda). La RTE
es una funcién compleja, puesto que es una ecuacion integro-diferencial para cada direccion y

debe resolverse en cada angulo sélido definido alrededor del volumen de estudio.

Para obtener el flux neto radiativo que incide en la superficie de un objeto, se deben sumar las
contribuciones de todas las posibles direcciones y niumeros de onda presentes; por lo tanto,
integrando la RTE considerando todas las contribuciones (conduccién, conveccién, dispersion),
se llega a la totalidad de conservacién de energia radiativa que, posteriormente, al combinarla
con un balance para todos los tipos de energias presentes conduce a una expresion para la
conservacion total de energia.

220 1 20 = eyl — gy = Tyl + 22 [ (1 (80 (5, A 4r (2-1)
Una forma tipica de la RTE se muestra en la Ecuacion (2-1) donde el lado izquierdo muestra los
cambios en la intensidad de radiacion a una determinada longitud de onda (), viajando a la
velocidad de la luz (c¢) y considerando su aportacion en el tiempo (t) y espacio (s). Al ultimo

término de la derecha se le conoce como funcion de fase y calcula la cantidad de energia radiante
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dispersada, de acuerdo al modelo considerado. Dicho término puede suele ser reescrito de la
forma p(®). En la ecuacién de transferencia (2-1), todas las cantidades pueden variar con la
ubicacion espacial (s), tiempo (t) y longitud de onda (1), mientras que la funcion de fase p(0),

también depende de la direccion (3, 5)).

La funcion de fase esta compuesta por la funcion de dispersion @, (5, $), que permite calcular la
probabilidad de que un rayo proveniente de una direccion s, sea dispersado a otra direccion S.
Luego, se calcula el producto de dicha probabilidad por la intensidad de radiacion en la regiéon

de penetracion [, ($,); y posteriormente es evaluada a traves del angulo solido (d€;).

La dispersion de la radiacion es un aspecto importante en muchos procesos de combustion del
carbdn, la fusion y conversion instantanea. La dispersién actia como un distribuidor de energia
radiante en el horno y por lo tanto puede afectar el comportamiento de las reacciones quimicas,
esto es porque las particulas necesitan el campo de radiacion para iniciar su ignicién, hacer

fusién o combustién y con ello emitir a su vez energia radiante en otras direcciones.

La dispersion de energia radiante por particulas suspendidas en un gas se calcula a partir de la
denominada funcién de fase, que es una expresion que indica la probabilidad de que un rayo
proveniente de una direccion sea dispersado en otra; por lo tanto muestra una distribucion
angular de la intensidad de radiacién dispersada por una particula bajo una longitud de onda
dada (Modest, 2013). Como se observa en la Figura (2-2), la forma de dicha funcion establece si
la radiacién se dispersa uniformemente en todas direcciones (dispersion isotropica, p(0) = 1) o
de manera preferente en alguna direccién: Hacia adelante, hacia atras o lateralmente en relacion

al haz de radiacion incidente a la particula.
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Figura 2-2. Modelos simplificados de dispersion de radiacion, (a) dispersion isotrépica, (b)
dispersién hacia adelante, (c) dispersién hacia atras, y (d) dispersion lateral. La flecha indica la

entrada de radiacion incidente.

Un modelo de funcién de fase es el llamado de grandes esferas difusas (2-2), cuya solucién es

predominante para valores pronunciados hacia atras de la particula.

p(O) = % * (sin@ — O * cosO) (2-2)

Un modelo alternativo es el de Henyey-Greenstein (2-3), que considera a un factor asimétrico g,
el cual es el coseno promediado del angulo de dispersién © para una superficie esférica; ademas
del &ngulo polar 3 de dispersion al punto de incidencia de la energia radiante. La diferencia entre
© y B radica en su direccién, mientras que © es un angulo con el que se transmite la energia por

la parte posterior de la particula, B es el angulo de reflectancia hacia el frente de la misma.
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El modelo de Henyey-Greenstein puede ajustarse para darle mayor predominancia a la
dispersién no isotrépica hacia adelante o hacia atras, pero es mayormente usado en el primer

caso puesto que arroja valores pronunciados en esa direccion (Roos et al., 2016).

p(B) ==+ U (2-3)
4T [14g2-2g+cos(B)] /2

La dispersion de la radiacion es un fenédmeno que ha recibido poca atencion en la literatura. Los
trabajos de (Hahn and Sohn, 1990b) son un antecedente directo a esta investigacién. La
dispersién de radiacion en un reactor de fusion instantanea fue modelada utilizando la funcién de
fase de grandes esferas difusas, ecuacion (2-1). Ademas, revisaron los efectos de la dispersion
de la radiacion considerando dispersidn isotrépica, dispersién no isotrépica y ausencia de
dispersién. Sus resultados mostraron que el mecanismo predominante de transferencia de calor
en la camara de reaccion fue la radiacion entre las paredes del horno y entre las particulas; por
lo tanto, considerar a la dispersién de radiacion en los calculos de futuros modelos, para esta

clase de procesos, debe ser una prioridad.

Otra investigacion relevante fue la de (Varnas and Truelove, 1995), quienes estudiaron la
exactitud de tres soluciones aproximadas de la funcién de fase al modelar matematicamente la
fusién instantdnea de concentrados de cobre en hornos cilindricos verticales. Las soluciones
investigadas fueron (1) El método 4-flux de Spalding, (2) la aproximacion P1 con arménicos
esféricos, y (3) el Modelo de Ordenadas Discretas S4. Sus resultados mostraron que el Modelo
de Ordenadas Discretas es el que mejores resultados arrojo para la transferencia de calor por
energia radiante, y que existe una elevada dependencia en la eleccion del modelo de radiacion
y la prediccién de la temperatura en el horno. Sin embargo, los autores encontraron que la
inclusion del efecto de dispersion no tuvo un efecto significativo en sus resultados, lo que

contrasta con lo reportado por (Hahn and Sohn, 1990b).

(Wu et al.,, 2017) presentaron un modelo para la combustion de particulas pulverizadas de
carbdn, en donde se consideraron las interacciones radiativas entre los sélidos y los productos
de la reaccion: CO,, H,O y CO. Experimentaron con tres tamafios de particulas en un horno de

laboratorio: 0.3 ym, 30.7 ym y >70 ym, entrando a 1510 K a la camara de reaccioén; siendo
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condiciones muy similares a las de conversion instantanea. A través de un modelo de dispersion
isotrépica, descubrieron que la radiacién afecté considerablemente a la evolucion de las
particulas de carbén conforme estas reaccionaron, siendo este el mecanismo dominante de
transferencia de calor para particulas de tamafios medios a mayores una vez salieron del
guemador. Los autores recalcaron la importancia de llevar a cabo mas estudios donde se

consideren condiciones no isotrépicas de dispersion de radiacion.

La funcion de fase de Largas Esferas Difusas se usa como modelo no isotrépico y se usa para
representar un comportamiento “hacia atras” en la dispersién de la radiacién incipiente; ademas
de ser independiente de la reflectancia de los materiales. Como ejemplo de estudios donde esta
funcién esté presente, son los trabajos de (Roos et al., 2016), quienes desarrollaron una técnica
numérica de discretizacion para resolver el modelo mateméatico de las funciones de fase,

presentando sus resultados sobre el modelo de una gran esfera difusa reflectante.

En resumen, la revisiébn de literatura muestra los avances y resultados en los trabajos
experimentales y de modelacibn matematica y computacional de los procesos de fusion y
conversion instantanea en las Ultimas décadas. La compresion de los procesos gobernantes del
comportamiento de estos sistemas aun no es completa. Por medio del acoplamiento del Modelo
de Fragmentacion Composicional con un modelo en tres dimensiones de un reactor industrial,
este trabajo busca demostrar el efecto y relacion entre los fenémenos de dispersion de energia
radiante, fragmentacion y expansiéon de las particulas para el PCI, y asi contribuir con ello a la

optimizacion del proceso.
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CAPITULO 3

METODOLOGIA

Para alcanzar el objetivo general de este trabajo, se llevé a cabo la metodologia mostrada

esquematicamente en la Figura (3-1).

Debido a la complejidad del problema a resolver, se plantearon una serie de etapas sucesivas
con el fin de familiarizarse con los diversos fenémenos que ocurren en la camara de reaccion del
proceso de conversion instantanea de manera individual. Con este propdsito, se desarrollaron
y/o adaptaron los modulos computacionales correspondientes, y para garantizar su correcto
funcionamiento, y evaluar su capacidad como herramienta predictiva, dichos médulos se
utilizaron de manera independiente para analizar aspectos especificos del proceso, previamente
a su etapa de acoplamiento en el modelo computacional tridimensional. Consecuentemente, la

metodologia involucré las siguientes etapas:

1. Desarrollo de un Modelo de Fragmentacion Composicional (MFC) en base al modelo
isotérmico desarrollado por (Parra-Sanchez, 2009) para determinar las distribuciones de
tamafios, composicion quimica y temperaturas de las particulas individuales a lo largo de su
trayectoria de reaccion (modelo Lagrangiano).

2. Validacion del MFC con los datos experimentales reportados por Pérez-Tello et al. (2001) en
términos de la distribucion de tamafio y fraccion de azufre eliminado de las particulas en un
reactor de conversion instantanea a nivel laboratorio.

3. Una vez validado, utilizacién del MFC para analizar cuantitativamente los fenomenos de

expansion y fragmentacion sobre la composicion y cantidad de polvo generado durante el
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proceso de conversion instantanea considerando condiciones simplificadas de flujo laminar.
Esta etapa concluye el desarrollo y prueba del MFC previo a su etapa de acoplamiento con
el modelo tridimensional desarrollado por Pérez-Tello et al. (2001).

4. Calibracion del modelo matemético desarrollado por Pérez-Tello et al. (2001) para el proceso
de conversién instantdnea. Dicho modelo es de caracter tridimensional, en régimen
estacionario y toma en cuenta un régimen turbulento y la cinética de las reacciones
heterogéneas de las particulas; asi como el transporte de momentum, calor y masa entre las
fases sdlida y gaseosa. Para la fase sélida, el modelo supone que las particulas mantienen
su tamafo original a lo largo de su trayectoria de reaccion. El objetivo de esta etapa es
conocer la estructura y funcionamiento del codigo fuente. Con este proposito, se reproduciran
los resultados reportados por los autores (Parra-Sanchez, 2009; Perez-Tello et al., 2008;
Perez-Tello et al., 2001a).

5. Estudio de la dispersion de radiacion sobre los campos de temperatura del gas y las
particulas utilizando el modelo matematico de la etapa cuatro. Puesto que el calculo de la
dispersién de energia radiante podria contribuir significativamente al tiempo de computo en
una simulacién tipica, esta etapa tiene por objetivo determinar si dicho fendmeno afectaria
los resultados de temperaturas y composiciones quimicas de las fases sélida y gaseosa en
un reactor industrial.

6. Acoplamiento del MFC al modelo tridimensional de Pérez-Tello et al. (2001a).

Simulacion andlisis de resultados de un horno de conversion instantanea a nivel industrial

considerando los efectos de oxidacion, expansion y fragmentacion de las particulas.

Descripciones detalladas de las etapas 1y 2 fueron publicados en la literatura (Parra-Sanchez,
2009), asi como los de la etapa 3 (Duarte-Ruiz et al., 2016). Por tal motivo, dichas fases son
cubiertas en este documento de manera resumida. Asi mismo, los detalles de la etapa 4 se

omiten en vista de constituir un paso preliminar en el desarrollo del presente trabajo.
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Cesarrollo de un Modelo de Fragmentacian IModelo 30 del proceso de conversian
Composicional {(MFC) instantanea (Flash3l)
{Enfogue Lagrangiano) {Enfoque Euleriano-Lagrangiano)
Yalidacion del MFC con datos Adecuacion del Flash3D con resultados de
experimentales literatura
Estudiar el efecto de losfenomenos de Estudiar el efecto de |a dispersion de la
expansion y fragmentacion sobre la energia radiante sobre los campos de
generacion de polvos temperatura de un reactor escala industrial

. Acoplamiento de los modelos MFC y ”
FlashiD

Simulacian del PCI en un reactor es escala
industrial, incluyendo los fendmenos de
oxidacion, expansion y fragmentacion

Figura 3-1. Diagrama de bloques de la metodologia seguida en este trabajo.

3.1 Modelo de Fragmentacion Composicional (MFC).

Para el desarrollo del MFC se tuvo como punto de partida el modelo cinético y de fragmentacion
propuesto por (Parra-Sanchez, 2009) para particulas de temperatura constante. En el presente

trabajo, se incorporé el calculo de la temperatura de las particulas y se recalcularon los
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pardmetros del modelo para lograr una representacion realista de la trayectoria de las particulas
en la camara de reaccion, en términos de las distribuciones de tamafios y composicién quimica,
de acuerdo a los datos experimentales de (Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al., 2001b; Riihilahti,
1998).

; Cu,S-yFeS,
(1-f;)
W \

« O
!

CUZSyFeS

Cu,0 + Fe;0,

|
Xic l
Nis1 o
. Nis(s-
l S s
O & & &8

Particulas hijas x,

Figura 3-2. Representacion esquematica del modelo de fragmentacion composicional para la

conversion instantanea de particulas sélidas sulfurosas (Parra-Sanchez et al., 2014)

La Figura (3-2) muestra un diagrama esquematico del modelo de fragmentacion composicional.
En éste se considera a una particula de tamafo inicial x;, que, debido a las reacciones de
oxidacion, aumenta su tamafio a una rapidez de crecimiento constante g, de acuerdo a la

relacion:
Xi = Xjp + gt i =1,n (3-1)

Donde i representa el i-ésimo tamafio en la alimentacién compuesta por n tamafios. Al alcanzar
el tamafio critico x;. se inicia la fragmentacion de la particula. Debido a condiciones de
turbulencia, las particulas idénticas podrian llevar trayectorias distintas, por lo que algunas

presentarian fragmentacion y otras no. Se define f;r como la fraccion masa del i-eésimo tamario
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en la alimentacion que logra fragmentarse al tiempo t. Por lo tanto (1 — f;5) representa la fraccion
masa de dicho tamafio inicial que solo exhibe expansion y continla su vuelo en la camara de
reaccion. Al fragmentarse, cada particula produce particulas “hijas” de tamafios x; y masa my, .
El modelo supone que la composicion quimica y densidad de las particulas hijas son iguales a
las de la particula madre que las origind. La distribucion de tamarios al tiempo t se define como:

mg

f3(xy) = L mpie (3-2)

Donde los simbolos se encuentran definidos en la nomenclatura. A lo largo de la trayectoria de

las particulas se supone que la siguiente reaccién se lleva a cabo:
Cu,S - yFeS 3 Hlo Cu,0 Y Fes0 1 Y, 3-3
UpS  yFeSy(spy + |3+ ¥ (X +3)[O2¢g) = Cuz0¢spy) +35Fe30aspy + (1 +xy)S0g) (3-3)

Cuando la particula se encuentra sdélida, la reaccién (3-5) se supone controlada por la
transferencia de masa del oxigeno gaseoso hacia la superficie de la particula y la difusion a
través de los poros de la capa de 6xidos. Luego, cuando la particula se funde, se supone control
por transferencia de masa del oxigeno hacia la superficie de la gota fundida. En base a las
anteriores suposiciones se calcula la composicion de particulas individuales de cada i-ésimo

tamanfo en la alimentaciéon de acuerdo a:

3.8 __ 5-1..0 3,.8
pisCax5wis = Xp=1 NiskPisk CaXi Wisk (3-4)

A lo largo de su trayectoria, las propiedades de la particula individual se almacenan en una base
de datos como funcién del tiempo. A partir de dichos balances, es posible calcular la composicién
de la poblacion completa Q° de acuerdo a la siguiente expresion:
Yk=1Mk
s = 1 3-5
IR (3-5)
Donde Q° es la composicion promedio de la especie S en la poblacion de particulas, en fraccién

masa. Tras la fragmentacion de una particula madre, se supone que las particulas hijas contindan

su vuelo por la camara de reaccion sin reaccionar subsecuentemente.

La contribucién del presente trabajo al MFC, es la inclusion del balance de energia en las

particulas, cuyo propoésito es calcular su temperatura local, y con ello establecer el paso
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controlante en las reacciones de oxidacion. Asimismo, el valor de la temperatura T, determina el
estado fisico de una parte o toda la particula de acuerdo a la Figura (3-2). Debido a que el punto
de fusion de la mata de cobre T, es inferior al de los 6xidos producidos T, a lo largo de la

trayectoria de las particulas, es posible identificar los siguientes casos:

(a) La particula se encuentra totalmente sdlida (T, — T).

(b) El ntcleo de sulfuros esta parcial o totalmente fundido y es rodeado por una capa sélida
de oxidos (T, = Ts).

(c) El nacleo de sulfuros se encuentra totalmente fundido y la capa de oOxidos lo esta
parcialmente (T, = Ty).

(d) La particula completa se encuentra fundida; es decir, es una gota (T,, > Ty).

Un caso particular ocurre cuando la reaccion de oxidacion (3-3) se lleva a cabo por completo y
no se genera mas calor en la particula. En tal caso, la particula mantendra su composicion final
y su temperatura ira descendiendo hasta alcanzar el equilibrio térmico entre el gas y las paredes
del reactor. Antes de que la particula se funda, se asume que la oxidacion ocurre en una delgada
interface entre el nucleo de mata sin reaccionar y la capa de 6xidos, de acuerdo a un esquema
de nucleo sin reaccionar. En esta etapa, tanto la transferencia de masa como la difusion del
oxigeno gaseoso a través de la capa de 6xidos se asumen que controlan la velocidad de
consumo de oxigeno. Al resolver la ecuaciéon de continuidad para el oxigeno dentro de la capa
de 6xidos, se obtiene la siguiente expresion para la velocidad de consumo de oxigeno en la
interface mata-producto:

R, = Acr3(Cap—Caeq) (3-8)

Tp (rp—rc)]

2r 1
Te [km+rc Daeff

En el cual Cyeq = 0, porque la reaccion se considera irreversible. Debido a que rp, rc, Km Y Daett
son dependientes del tiempo en la ecuacion (3-8), entonces R también lo es. El radio de la
particula rp varia con el tiempo de acuerdo a la ecuacion (3-3), en la que x; = 2n, y x;o = 21;. El

coeficiente de transferencia de masa kn se obtiene de la siguiente expresion:
1
Sn=2+06Re, 25c"/3 (3-9)

Donde los Numeros de Reynolds, Sherwood y Schmidt se calculan a través de:
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Sh = 2plm (3-10)
Dap
Npe = —22%0 (3-11)
Hg
Sc=—to (3-12)
PgDaB

Para el célculo de estos numeros, todas las propiedades se tomaron a la temperatura del gas Tg.
La difusividad del oxigeno en la fase gaseosa fue computada de acuerdo a la ecuacion de
Chapman-Enskog (Bird et al., 2007), considerando al gas como una mezcla binaria de oxigeno-

nitrégeno. La difusividad efectiva del oxigeno dentro de la capa porosa de Oxidos D4.sf fue

computada a la temperatura de la particula por medio de la siguiente expresion:
_ Yy
Daer = Dap* (3-13)

Donde ¥ y T son la porosidad y tortuosidad de la capa de 6xidos, respectivamente. Debido a
gue se considera que la particula comienza a expandirse apenas entra a la cAmara de reaccion,
la porosidad de la costra porosa 1y se incrementa conforme avanza la reaccién. Por otra parte, la
tortuosidad de la capa de Oxidos T se considera constante a través de la trayectoria de la

particula.

Basandose en la estequiometria de la reaccién (3-3), la velocidad de reduccion del nucleo de
mata sin reaccionar esta dada por:

dyc _ bRy

de  pBAc (3-14)

Esta expresion se resuelve numéricamente para calcular el radio del nucleo de la particula 7,
como una funcién del tiempo t. Una vez r, es conocida, la cantidad de mata sin reaccionar

presente en la particula fue computada a partir de la densidad molar de la mata pgy del volumen
del nucleo sin reaccionar (4/3)7rrc3. Las cantidades de las especies oxidadas son obtenidas por

medio de la estequiometria de la reaccion (3-3). Por su parte, la porosidad de la capa de 6xidos

se calcula con la siguiente expresion:

I
CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019

30



CAPITULO 3. METODOLOGIA

nCuZO/ _nFe3O4/
Pcuy0 PFe304

(4/m(rg-rd)

Yp=1- (3-15)
Las ecuaciones (3-14) y (3-15) se asumen como validas a lo largo de la capa de 6xidos de la
particula mientras esta permanece solida. Cuando la capa de 6xidos finalmente se funde por
completo, la reaccion (3-3) se considera ahora controlada por la transferencia de masa del
oxigeno desde el seno del gas hasta la superficie de la gota reaccionante. Bajo tales condiciones,

la velocidad de consumo de oxigeno se calcula de acuerdo a la siguiente expresion:
Ry = Apkm(CAb - CAeq)ﬁs (3-16)

La soluciéon numérica de las ecuaciones (3-8) a la (3-15) provee la composicion quimica de las
particulas individuales y la masa de la particula, m,,. Una vez computadas la masa y composicion
guimica de las particulas, la temperatura fue calculada simultdneamente por medio del siguiente
balance de energia.

d(mphy)

£ = Apea(Ty — T + hA,(Ty; — T,) + (—AHR)R, (3-17)

donde todos los simbolos fueron previamente definidos en la nomenclatura. La ecuacién (3-17)
establece que, la acumulacién de energia térmica dentro de la particula es debido al intercambio
de calor entre la particula y las paredes del horno por radiacién; conveccion entre las particulas
y el gas, y la generacion de calor por las reacciones exotérmicas de oxidacién. Por simplicidad,
se tomo T, =T, = constante , por lo tanto, fueron asumidas condiciones de fusion en
suspension. Una vez conocida la masa de la particula my, la solucion numérica de la ecuaciéon
(3-17) provee los valores de la entalpia especifica hy a lo largo de la trayectoria de la particula.
Calculada la entalpia, la temperatura de la particula puede ser a su vez calculada por un
procedimiento iterativo que involucra a la composicion de la mismayy las entalpias de las especies
individuales que la conforman. Los detalles del algoritmo numérico mencionado pueden

consultarse en (Perez-Tello et al., 2001a).

El MFC se resuelve numéricamente con la especificacion de los siguientes datos: Distribucién de
tamafos en la alimentacion, composicion quimica, propiedades de las particulas (densidad,
capacidad calorifica, emisividad térmica y velocidad), y temperatura de entrada. Adicionalmente

se requieren los siguientes parametros:
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Rapidez de expansion, um/s.

°
«
1]

Distribucion de fragmentos, adimensional.

°
<
I}

o fc= Factor de didmetro critico, adimensional.
o fx =Fraccion de las particulas mas pequefias en la alimentacion que se fragmentan.
o fy= Fraccion de las particulas méas grandes en la alimentacion que se fragmentan.

e 1 =Tortuosidad de la capa de 6xidos, adimensional.

La soluciéon numérica del MFC se basa fundamentalmente en dos suposiciones acerca de las
particulas hijas producidas tras la fragmentacion: (1) su densidad y composicion quimica son
iguales a las de la particula madre que las origind, y (2) una vez producidas, no contindan su
oxidacién en la camara de reaccion. En base a lo anterior, las propiedades de todas las particulas
presentes en el reactor, en cualquier posicion, pueden determinarse a partir de la cinética de las
particulas individuales en ausencia de fragmentacion. Por lo tanto, el modelo se resuelve en dos
etapas sucesivas. En la primera etapa se calcula la composicion y temperatura de las particulas
individuales a lo largo de su trayectoria de reaccion y dicha informacion se almacena en una base
de datos como funcion del tiempo. En dichos calculos se resuelven el modelo cinético y el balance
de energia, suponiendo que las particulas solo experimentan oxidacion y expansiéon. Una vez
gue la base de datos se ha completado para todos los tamafios presentes inicialmente en la
alimentacion, la segunda etapa la consiste en resolver el modelo de fragmentacién. Mediante
éste se calcula la distribucién de tamafios y composicién quimica de la poblacion a lo largo del
reactor. Para dichos calculos, el tamafio, composicion, temperatura y densidad de las particulas

se interpolan a partir de la base de datos construida en la etapa previa.

Se hace notar que el MFC posee seis parametros ajustables: cinco de ellos corresponden al
modelo de fragmentacion (g, f., v, f25 ¥ far) Y uno al modelo cinético (7). La obtencion de dichos
pardmetros para cada condicion experimental reportada por Parra (2009) se llevé a cabo
iterativamente usando el método Simplex de optimizacion multivariable (Nelder and Mead, 1965).

Tipicamente, la convergencia se alcanzé en 400 iteraciones.

La validacién del MFC incluye la comparacién de sus predicciones con los datos experimentales
disponibles en términos de: (a) la distribucion de tamafios en el receptaculo y (b) la fraccion de

azufre remanente en la poblacion de particulas a lo largo del eje central del reactor a nivel
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laboratorio (Parra-Sanchez, 2009). De este modo, el modelo se valida tanto en la parte de

distribucién de tamafios como en lo relativo a la rapidez global de oxidacion de la poblacién.
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3.2 Efecto de los Fendmenos de Expansién y Fragmentacién sobre la Composicion y

Generacién de Polvos en Condiciones de Flujo Laminar.

Una vez integrado el balance de energia al modelo cinético, el MFC se pone en marcha en el
estudio de las emisiones de polvos y el origen de estos. Para clarificar los efectos de la expansion
y la fragmentacion sobre la generacion y composicion quimica de las particulas de polvo
presentes en el reactor de conversion instantdnea, se introdujo un indice de fragmentacion que

representa a la relacion de los fendbmenos de expansion y fragmentacion durante el proceso.

La distribucion de tamafios de una poblacion de particulas al tiempo t se maneja con la funcion
de densidad masica discretizada f;(x;), definida matematicamente como:

mi

fa(xi) = L moG i=1,N (3-18)

donde x; es el tamafio medio de las particulas contenido en la i-ésima fraccion de tamafio; Ax;
es el tamafio del intervalo; m; es la masa de las particulas en la i-ésima fraccion de tamafio; N
es el numero de fracciones de tamafio en la poblacién al tiempo t; y la sumatoria en el
denominador del lado derecho representa la masa total de la poblacion de particulas. En esta
notacion, xi1 y xy representan, respectivamente, a los tamafios mas pequefio y mas grande en la
poblacion. De la ecuacion (3-18), la fraccibn masica de la poblaciébn de particulas que

corresponden a la regién de polvos al tiempo t esta dada por:

Fa=Y%, f3(x)(Ax;) (3-19)

donde d es el intervalo de tamafios para el cual x; = 20 um. Esta cantidad es definida como la
masa de todas las particulas dentro del rango de 0 um — 20 um, dividida por la masa de la
poblacion. Para una operacién de conversion instantanea, es conveniente definir el cambio en la

fraccidn de polvos en la poblacion de particulas que provienen de la alimentacion como sigue:
AFd == Fd - Fd,f (3'20)

donde el subindice f se refiere a la alimentacion al reactor. El simbolo AF,; representa el cambio
en la proporcion de polvo en la poblacion de particulas al tiempo t con respecto al valor en la

alimentacion. Esta cantidad puede ser positiva, negativa o cero. Un valor positivo indica que la
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proporcion de polvo en la poblacion se incrementd respecto a su valor original en la alimentacion.
Valores negativos indican a su vez que la proporcion de polvos se redujo respecto a su cantidad
original en la alimentacién. Finalmente, AF; es cero cuando la proporcion de polvos en la

poblacién de particulas permanecio sin cambios respecto a su valor original en la alimentacion.

Debido a que las particulas de polvo pueden estar presentes en la alimentaciéon y en los
productos de reaccion, la masa generada de polvos respecto a la masa de la alimentacidén en un
punto del reactor Gd es definida como:

Gy = Fd,pmz;;:d,fmf (3-21)

donde los subindices p y f representan los productos de reaccion y la alimentacion,
respectivamente, y m es la masa de la poblacién de particulas especificada por los subindices.
El numerador es la masa neta de polvo producida en un punto del reactor. Asi, G4 representa la
masa neta de polvo generado por unidad de masa de sdlido alimentado. Es de notar que la
ecuacion (3-21) se reduce a la ecuacion (3-20) para el caso especial (m, = m¢). Por lo tanto,
cuando la masa de la poblacion de particulas no presenta cambios durante el vuelo en la camara
de reaccion, el cambio en el contenido de polvos AF4 también representa la cantidad de polvo
generado en el reactor por unidad de masa de sdlido alimentado. En general, m, es diferente a

m¢ porque la estequiometria de las reacciones de oxidacion involucran cambios en la masa de
las particulas reaccionantes. Se hace notar que Gy definida por la ecuacion (3-21) puede también
tomar valores positivos, negativos o cero. Valores positivos indican que la generacién neta de
polvos ocurrié en el reactor. Los valores negativos se relacionan con un consumo neto de los
polvos ocurrido dentro del reactor. A su vez, el caso especial cuando G; = 0 indica que no hubo

generacién o consumo de polvos en el reactor en un punto dado.

En el presente trabajo se definio el indice de fragmentacion n, para representar la medida en la
cual la fragmentacion ha ocurrido dentro de la poblacion total de particulas. Esta cantidad es
definida como la fraccion de la masa sélida total alimentada al reactor que experiment6
fragmentacion al tiempo t. En cuanto a las caracteristicas de la poblacion de particulas en el

MFC, la definicién anterior conduce a la siguiente expresion:

ny = Yizq f3(i0) (Bx)f; i=1n (3-22)
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donde f;(x;o) y n son, respectivamente, la funcion de densidad de masa y el nimero de
fracciones de tamafio de la poblacion de particulas en la alimentacion, y f; es la fraccion masica
del i-ésimo tamafo en la alimentacién que sufre fragmentacion al tiempo t en el reactor. Se
observa que n < N debido a que el fenémeno de expansién incrementa el nimero de tamafos
en la poblacion. Los valores de f; se calculan con el MFC una vez que los datos de entrada para
una corrida dada son especificados. Durante el vuelo, aquellas particulas en la alimentacion que
no presentan fragmentacion al tiempo t se supone que experimentan expansion. Por lo tanto, la

cantidad (1 — ny) representa la fraccion masica de la alimentacion solida que experimenta

expansion hasta tiempo t sin fragmentarse.

El indice de fragmentacion definido por la ecuacion (3-20) puede tomar valores entre cero y la
unidad. Cuando ny = 0, no ha ocurrido fragmentacion alguna, y la poblacion se compone de las
particulas iniciales de la alimentacién que son sometidas a expansion. Del mismo modo, cuando
ny = 1, toda la poblacion se compone de fragmentos. El caso particular: ns = 0.5 indica que la
mitad de la alimentacion sélida que entrd al reactor sufrié fragmentacion al tiempo t, mientras
que la otra mitad experimento expansion sin fragmentarse. Por lo tanto, el valor de n; = 0.5
establece el limite del predominio de los fenémenos de expansiéon y fragmentacion en la
poblacion completa. Como resultado, cuando ny esta en elrango 0 < ny < 0.5, la expansion de
la particula prevalece. Del mismo modo, cuando 0.5 < ny < 1, la fragmentacion de particulas
prevalece. Se hace notar que el predominio de uno de ellos no implica que el otro no se presente
en la poblacion. El indice de fragmentacion es un indicador global de la prevalencia de los

fenébmenos de expansién y fragmentacion en la poblacion global de particulas.

Ademas de los cambios de tamafio experimentados por las particulas, es de interés investigar la
composicion quimica de las particulas de polvo durante su vuelo por la camara de reaccién. En
este trabajo, el contenido de azufre se usa para representar la composicion quimica de las
particulas, suponiendo que la oxidacién de S, Cu y Fe se produce de acuerdo a la estequiometria
de la reaccién (3-5). El contenido promedio de azufre contenido en el polvo se representa como

< wg >4 Yy se calculo al tiempo t con:

_ XL wsifs () (Axy) )
SWs 2a= Tod 7 oan) (3-23)
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Donde wg; es la fraccion masa de azufre en una particula con tamafio x;, y otros simbolos han
sido definidos previamente. Las cantidades f3(x;) Y ws;, en la ecuacion (3-23) son valores
instantaneos. La primera se calcul6 de la ecuacién (3-18) a lo largo de la trayectoria de la nube
de particulas, mientras que la segunda fue calculada resolviendo, la ecuacion de rapidez de
oxidacion y el balance de masa para el azufre en las particulas individuales que viajan a través
del reactor. En la presente formulacién, la fragmentacion fue considerada para producir particulas
hijas con la misma densidad aparente y composicion quimica que la particula madre. También
se considera que las particulas hijas no reaccionan mas a través del reactor, por lo que su tamario
y composicion quimica permanecen invariables a lo largo de la cAmara de reaccién. Debido a
gue se desconocen los mecanismos que controlan la fragmentacion de particulas, estas
suposiciones fueron hechas por simplicidad matematica y pueden ser modificadas en el futuro
cuando nueva evidencia experimental sea disponible. Durante los célculos, las propiedades de
las particulas que reaccionan tales como la masa, densidad aparente y composicién quimica se
almacenan en una base datos durante su viaje a través del horno. Esta informacion se utiliza

para calcular las propiedades de las particulas en el reactor en cualquier momento.

Se hace notar que el simbolo < wg >, en la ecuacion (3-23) es definido como la masa de azufre
contenida en todas las particulas con tamafios en el rango de 0 a 20 ym divida entre la masa de
todas las particulas, de manera que representa una concentracién promedio del contenido de
azufre. Esta cantidad puede ser obtenida experimentalmente por medio del tamizado de una
muestra de las particulas de una ubicacién dada en el reactor, y analizando su composicién
guimica. Similarmente, el contenido promedio de azufre en la poblacion de particulas < wg >
puede obtenerse haciendo las sumatorias del lado derecho en la ecuacion
(3-23) para todos los tamafios de la poblacion, N. Basandose en la definicion de funcion de
densidad dada en la ecuacién (3-18), el denominador en el lado derecho de la ecuacion (3-23)

se hace igual a la unidad, y

< ws >= NiL wgif3(x;) (Ax;) (3-24)

El simbolo < wg > representa la masa de azufre contenido en las particulas en la poblacion,
dividida por la masa de toda la poblacion. Las ecuaciones (3-23) y (3-24) permiten la comparacién
entre el contenido de azufre promedio de particulas de polvo, y el de la poblacién en cualquier

posicion a lo largo del reactor.
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Y
El principal objetivo de esta parte de la investigacidon fue aclarar el papel de los fendmenos de
expansion y fragmentacion sobre las caracteristicas generales de las particulas de polvo en un
reactor de conversion instantanea bajo una variedad de condiciones de operacién. La Tabla
(3-1) muestra las corridas de la simulacion consideradas en este estudio, asi como los
pardmetros del MFC usados en los célculos (Parra-Sanchez et al., 2014). Las condiciones de
operacion mostradas en dicha tabla corresponden a todos los experimentos realizados en el
reactor de conversion instantanea a escala laboratorio en la Universidad de Utah (Perez-Tello,
1999; Perez-Tello et al., 2001b; Riihilahti, 1998).

Para la discusion posterior, las corridas 17 y 20 fueron etiquetadas como casos A y B,
respectivamente. En ambas corridas, la alimentacién de sélidos consistié en material sin cribar
formado por particulas de mata de cobre de una amplia variedad de tamafios; es decir, se trata
de la alimentacion tipica a un reactor industrial. Detalles sobre las distribuciones de tamafios de
todas las fracciones mostradas en la Tabla (3-1), y su representacion por una serie de
expresiones empiricas se encuentran disponibles en la literatura (Pérez-Tello et al., 2002b).
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Tabla 3-1. Corridas de simulacién y parametros del MFC usados en los célculos.

Fraccion de Re_lacic’)n Concentracion
Corrida  tamafio en la O)I:'qgaigo' O en el gas g, —y f f f r
No. alimentacion, K Ozll’<g de proceso,  pm/s 2f nf c
um mata vol. %
1 <37 0.25 70 57 241 066 -0.06 1.1 800
2 <37 0.33 70 18 237 087 -162 1.0 950
3 <37 0.25 100 55 254 083 -0.15 1.2 1100
4 <37 0.33 100 55 270 080 -042 13 1000
5 37-74 0.25 70 18 227 022 115 11 800
6 37-74 0.33 70 38 251 060 091 12 700
7 37-74 0.25 100 19 233 031 081 11 1100
8 37-74 0.33 100 40 253 081 051 1.2 1000
9 74-105 0.25 70 6 262 024 063 1.0 550
10 74-105 0.33 70 17 256 039 103 11 600
11 74-105 0.25 100 6 248 003 108 1.0 750
12 74-105 0.33 100 26 266 060 070 11 775
13 105-149 0.25 70 5 276 -022 127 1.0 400
14 105-149 0.33 70 13 2.62 045 074 1.0 450
15 105-149 0.25 100 6 266 017 099 1.0 600
16 105-149 0.33 100 12 281 015 112 1.0 700
17 (A) <149 0.25 70 58 236 -002 145 1.0 600
18 <149 0.33 70 47 275 -006 175 11 600
19 <149 0.25 100 60 273 021 099 1.2 800
20 (B) <149 0.33 100 51 264 043 111 1.2 800
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En este documento, los casos (A) y (B) son mostrados como ejemplos de las capacidades del
modelo para proveer de informacién detallada para el andlisis de un reactor de conversién
instantanea. El caso A corresponde a la operacion tipica en condiciones donde la cantidad de
oxigeno suministrado al reactor fue el estequiométrico. De esta forma se logra oxidar todo el
azufre presente en las particulas y formar dioxido de azufre, asi como todo el hierro y
transformarlo en magnetita. También, la concentracién de oxigeno en el gas de proceso fue fijado
en 70 % en volumen. En contraste, el caso B representa las condiciones de oxidacibn mas
severas utilizadas en los experimentos (Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al., 2001a; Riihilahti,
1997) en los cuales el oxigeno suministrado al reactor fue mayor que su cantidad

estequiométrica, usando oxigeno puro.

La siguiente Tabla (3-2), muestra los pardmetros que fueron mantenidos constantes en todas las
corridas de la simulacion vistos en la Tabla (3-1). Estos incluyen las caracteristicas del reactor,
asi como los datos de entrada para resolver la ecuacion de rapidez de oxidacion de las particulas
individuales. Las distribuciones de tamafio en la alimentacién (Pérez-Tello et al., 2002a) y la
poblacion de particulas a lo largo del reactor fueron representadas fijando los valores de n=200
y N=410, respectivamente. Con tal informacion, el MFC fue resuelto de acuerdo al procedimiento
descrito en la seccién anterior (Parra-Sanchez et al., 2014). Para rastrear las caracteristicas del
polvo y de la poblacion de particulas, se consideraron 20 puntos equidistantes a lo largo del
reactor, y sus resultados numéricos fueron suavizados para propdsitos graficos. La primera
ubicacién a una distancia axial igual a cero corresponde a la entrada a la camara de reaccion,
mientras que la Ultima corresponde a la parte final del reactor. Los resultados se discuten en el

capitulo 4 y la descripcién completa se presenta en el Anexo |l.
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Tabla 3.2. Parametros usados en las simulaciones del MFC.

Parametro Valor
Longitud de reactor 2m
87.1 kPa

Presion del sistema

Relacién de temperaturas: pared del horno/gas
Velocidad de la particula

Temperatura inicial de particula
Temperatura de reaccion incidente
Punto de fusion del nucleo sin reaccion
Punto de fusiéon de la capa de éxidos.
Densidad molar de mata

Densidad molar de Cu.O

Densidad molar de FesO4

Emisividad de particula

Calor de reaccion

FeSx a CuzS relacion molar, y

S a Fe relacion de masa atomica, x

Paso de tiempo para resolver el modelo cinético

1350 K (1077 °C)
2.3 m/s
298 K (25 °C)
800 K (527 °C)
1155 K (882°C)
1473 K (1200 °C)
31.6 kmol/m?
37.7 kmol/m?
22.4 kmol/m?
0.85
400+600*y kJ/mol de mata
0.14
0.93

10°s
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3.3 Modelo Tridimensional de un Reactor de Conversién Instantanea.

El objetivo principal del desarrollo del MFC, descrito en las secciones anteriores, fue su posterior
incorporacion al modelo tridimensional de conversion instantanea desarrollado por (Perez-Tello
et al., 2001a), en el cual los cambios de tamafio experimentados por las particulas no fueron
considerados en la formulacién. En el presente apartado se hace una breve descripcion de dicho
modelo computacional, con el fin de establecer las bases para el acoplamiento de ambos
modelos, lo cual se describe en la seccién 3.3.1. El punto de partida del modelo tridimensional
se muestra esquematicamente en la Figura (3-3), en el cual se considera que las particulas de
mata solida de cobre entran por la parte central superior de la camara de reaccién, siendo ésta
la corriente primaria. Las particulas se dispersan de forma radial y cerca del quemador se juntan
con una corriente secundaria de gas enriquecido en oxigeno. Después de esto, se forma una
corriente turbulenta que desciende por el horno, a la vez que las particulas se calientan al punto
de iniciar las reacciones heterogéneas. En seguida las particulas oxidadas caen a un bafio
fundido mientras que la corriente de SO, y polvos contindan su viaje por el reactor hasta salir
hacia la caldera. El proceso se considera en régimen estacionario. Los fenédmenos que ocurren
en la regién turbulenta implican el uso de ecuaciones de conservacién para el transporte de
masa, momentum y energia en cada fase. Debido a lo anterior y para su resolucion se deben
calcular propiedades promediadas. En la presente formulacion se us6 el promedio de Favre para

las ecuaciones de la fase gaseosa, el cual se define como:
¢ ==, POt (3-25)

donde ¢ es el promedio de Favre de la propiedad; ¢ es una variable generalizada o propiedad

turbulenta dependiente en fase gaseosa; p es la densidad y p la densidad molar.

Para resolver las ecuaciones de movimiento de la fase particula se usa un promedio
probabilistico, el cual representa al evento mas recurrente que tiene lugar en fluctuaciones
aleatorias. Para N realizaciones de un experimento, cada uno resultando un valor de ¢, en la
k-ésima realizacién, el promedio es:

Thz1 ¢
() = ==L (3-26)
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PARTICULAS DE
MATA DE COBRE

>y
\ ——— AIRE ENRIQUECIDO

| NUBES DE PARTICULAS

CAMARA DE REACCION

<

A SALIDA DEL
REACTOR

BANO FUNDIDO
N

Figura 3-3. Representacion esquemética de un horno de conversidn instantanea para propésitos de
modelacion matemética (Perez-Tello et al., 2001a).
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3.3.1 Algoritmo General de Solucién del Flash3D.

El codigo computacional esté dividido en dos modulos: El primero resuelve la fase gaseosa y el
modelo de radiacion utilizando un enfoque Euleriano. El segundo se encarga de resolver las

ecuaciones de la fase particula utilizando un enfoque Lagrangiano.

Tabla 3-3. Ecuaciones de la Fase Gaseosa

a , a ., _ a ., _ d a0 d a0 a 6®_¢
a(pgug(b) + @(pgvg(?)) + 5(ngg®) - a(r‘d) a) - @(RP @) —£<F¢ g) =S

Ecuacién 9 T, 4
Continuidad 1 0 Syt [1]
Momentum en x Ug Ue dp 0 diy, d 07, d ow, [2]
ax Tax\Meax ) Tay\Feax ) Taz\Feax )
20
- §a(ﬁgk) +Pg9x + Sy
Momentum eny 7 Ue _6_p+i 6& +i a& +i 6& [3]
ay " ox\Meay ) Tay\Heay ) Taz\Fe oz )
20, | .
~ 30y (Pgk) + Pggy + Sy
Momentum en z Wy He dp 0 diy, 0 07, d ow, 4]
9z Tax\Fe oz ) T ay\Feay ) Taz\Feaz )
20
~33, Pok) + g9z + Sy
Energia cinética k l‘e/g G — pge [5]
turbulenta ,
Velocidad de £ Me/Ug (e/k)(C,G — Cpg €) [6]
disipacion
Fraccion masica de f #e/g Sz{ [7]
azufre !
Razén de oxigeno n e/, Sy (8]
reaccionado 7
Entalpia h, He _Op, _Op _ 0Op [l
s /oy Qﬁp+Qfg+uga+vg@+wg&+S,§‘
donde:
ou,\*  (09,\* (ow,\| (o, op,\* [ou, ow,\* (07, OwW,\’ [10]
G ‘“t{ZKE) +<@) o) | T\ o ") "ot ) ety
He = He + 1y (11]
He = uﬁgkz/g [12]
sp=5)—5] [13]
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Tabla 3-4. Ecuaciones de la Fase Particula

Movimiento av) 3 _pg1 [1]

™ g =My, T Uy —(vy- (U) — (V) + (m, —my)g
Dispersioén de £ £ (2]
particulas (modelo de oi(t) =2 f(ugz(tl»ng(T)drdtl
nubes) ’ ’
Balance de masa por dn, j=a (3]
especie i Z Ri; —RY

=

Energia [4]

d
a(mphp) =H,+Qrp—0Qp,—H,

Cada maddulo esta dividido en subrutinas. Un programa maestro controla el algoritmo completo,
el cual se muestra esquematicamente en la Figura (3-4). Los datos de entrada para una corrida
de simulacién se almacenan en una serie de archivos que son leidos por el cédigo. Un archivo
de texto provee los detalles para la geometria del horno y sus dimensiones; un archivo de datos
principal contiene las especificaciones de las corrientes gaseosa y de particulas, la eleccion de
las condiciones de frontera para las ecuaciones del gas y la radiacién, los parametros para el
modelo de nubes de particulas, y las propiedades cinéticas y termoquimicas de las particulas.
Otros archivos contienen la informacion termodinamica de las especies en la fase gaseosay las
velocidades de entrada del gas. Si se trata de una corrida de reinicio, el programa busca en los
archivos la tabla de propiedades, un archivo de reinicio para las ecuaciones de la fase gaseosa

y un archivo binario que contiene los términos fuente de las nubes de particulas.

Para una simulacion que inicia de cero, se hace una primera aproximacion de los términos
fuente, S{?, tomando valores arbitrarios del grado de las reacciones de conversion, y luego

distribuyendo los términos fuente a través de todo el dominio computacional.

Una vez los términos fuente son generados, las ecuaciones Eulerianas son resueltas. Durante
los célculos Eulerianos, los términos fuente no cambian. Las ecuaciones de la fase gaseosa de
la Tabla (3-3) y radiacién se resuelven iterativamente una a la vez. Cada iteracién que involucra
la convergencia de una ecuacion Euleriana especifica. A esto se le llama una micro-iteracion. Un
paso del algoritmo en el cual todas las ecuaciones de la fase gaseosa son resueltas se le conoce
como una macro-iteracion. Debido a que las ecuaciones del gas y la radiacion estan acopladas,

se necesitan de cientos a miles de macro-iteraciones para estabilizar las ecuaciones Eulerianas.
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Cuando éstas estan razonablemente convergidas, se activa la parte Lagrangiana del cédigo para
resolver nuevamente las ecuaciones de la

fase particula mostradas en la
Tabla (3-4).
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INICIO

e Geometria

e Datos de
entrada

o Propiedades

l

Suponer un término fuente, S,?

l

CALCULOS EULERIANOS

e Ecuaciones de Fase
Gaseosa

e Radiacion

e Macroiteraciones

v
CALCULOS LAGRANGIANOS

e Ecuacién de Movimiento
e Modelo Cinético
e Ecuacion de Energia

ITERACION DE PARTICULA

!

Nuevo término fuente, S?

No

¢ Convergencia?

Acoplamiento con el MFC

Figura 3-4. Algoritmo General de Solucién, adaptado de (Perez-Tello et al., 2001a).

En los céalculos Lagrangianos se resuelven la ecuacion de movimiento de la particula, modelo

cinético, y la ecuacion de energia, para cada nube de particulas que entra al dominio de flujo.
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|
Todas las ecuaciones Lagrangianas se resuelven a la vez en la misma subrutina, y conformen

avanzan, se calculan nuevos términos fuente para todas las ecuaciones de la fase gaseosa.

Un ciclo del algoritmo en el cual convergen los calculos Eulerianos mientras que los calculos
Lagrangianos generan nuevos términos fuente, es llamada una iteracién de particula. La
convergencia total se alcanza cuando los términos fuente no cambian sustancialmente de una
iteracion de particula a la siguiente, y los calculos Eulerianos convergen inmediatamente no
obstante la llegada de nuevos términos fuente por parte de los célculos Lagrangianos. Si no se
ha alcanzado la convergencia total, los nuevos términos fuente son sobre-relajados, y se hace
una nueva iteracion de particula. Tipicamente se necesitan de cientos de iteraciones de particula

para alcanzar la convergencia.

Los resultados de las simulaciones computacionales consisten de una serie de archivos binarios
0 en formato de texto simple. Estos archivos resultantes son post-procesados usando un software
de visualizacion de datos. Para este estudio se usé el programa de visualizacién FieldView™
(Intelligent-Light, 2013) para generar las ilustraciones tridimensionales que se discuten en el

Capitulo 4.

Con el fin de verificar la operacion apropiada del codigo computacional original, inicialmente, se

reprodujeron los resultados reportados por Perez-Tello et al. (2001).
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3.3.2 Efecto de la Dispersién de la Energia Radiante sobre los Campos de Temperatura

en un Reactor de Conversién Instantanea.

En este apartado se aplica el modelo computacional Flash3D para simular la camara de reaccion
de un horno industrial de conversion instantdnea. EI modelo incluye la transferencia de
momentum, calor y masa en tres dimensiones y la cinética heterogénea de las reacciones de
oxidacion de las particulas en la camara de reaccion en condiciones de turbulencia. La fase
gaseosa se trata desde un enfoque Euleriano, se resuelven la ecuacién de continuidad global,
las ecuaciones de continuidad para el oxigeno y el diéxido de azufre, la ecuacién de energia y
las ecuaciones de energia cinética turbulenta y su rapidez de disipacién. Separadamente se
resuelve el campo de radiacion en el interior del horno. La fase particula se trata de acuerdo a
un enfoque Lagrangiano; se resuelven la ecuacién de movimiento, energia, y las expresiones
que describen la cinética de las reacciones de oxidacion de las particulas. La dispersion
turbulenta de particulas se describe mediante el modelo de nubes de particulas de (Baxter and
Smith, 1993). Las ecuaciones que describen ambas fases se acoplan a través de términos fuente
en las ecuaciones de la fase gaseosa, los cuales se actualizan periédicamente hasta alcanzar la
convergencia por un procedimiento iterativo. La solucion numérica se realiza con el método de
volumen finito. Los resultados computacionales incluyen a los campos de velocidad, temperatura,
concentracion de Oz, SO, y grado de turbulencia de la fase gaseosa en el interior del reactor.
Para las nubes de particulas se determinan sus trayectorias dentro de la camara de reaccion,

densidad de particulas, composicién quimica y temperatura.

La dispersion de la radiacion incidente sobre las particulas es un tema de interés en el estudio
del horno de conversion instantanea. La forma en que las particulas dispersan la energia
proveniente de las paredes del horno y de otras particulas. Como se comenté antes, la dispersion
de la radiacion puede ser descrita mediante la funcién de fase. Con el fin de evaluar este
fendbmeno, en el presente trabajo se consideran las funciones de fase mostradas en la
Tabla (3-5).

Un punto de interés en esta area es determinar si la dispersién de la energia radiante en la
camara de reaccion, por efecto de la nube de particulas, puede afectar el balance térmico del
horno y/o el grado de conversion global de las reacciones de oxidacién. Este es un punto que ha

recibido poca atencién en la literatura. Algunos autores (Hahn and Sohn, 1990; Varnas and
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Truelove, 1995) han llegado a conclusiones contradictorias. Con el fin de esclarecer este punto,

se realizardn simulaciones en condiciones tipicas de operacion de un horno industrial, en

ausencia y presencia de dispersion de la energia radiante y se comparan las predicciones del

modelo computacional.

Tabla 3-5. Funciones de Fase Usadas en este Estudio.

Modelo Ecuacion
Sin dispersién d=0
Lineal isotropico =1
Henyey-Greenstein @(8) = 1-g°

Largas esferas difusas

[1+9% =2 g *cos(®)] /2

8
d(0) = (Q) * (sin(0) — 0 * cos(0))

En la Tabla (3-6) se muestran los pardmetros a usarse en las simulaciones; estas se realizaron

en condiciones tipicas de operacién del horno de conversién instantanea, que corresponden a

los casos 17(A) y 20(B) que se muestran en la Tabla (3-1) y se compararon los resultados

obtenidos en términos de los campos de temperatura de la fase gaseosa y las particulas, asi

como la cantidad neta de energia radiante intercambiada.
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Tabla 3-6. Parametros de la simulacién empleados en el Flash3D.

Parametro Valor
Geometria del reactor*:
Diametro de la caAmara de reaccién, m 4.25
Longitud de la cAmara de reaccién, m 6.5
Distancia entre el bafio fundido y la camara, m 1.0
Temperaturas de las paredes:
Pared superior, K 1570
Pared lateral, K 1570
Bario fundido, K 1620
Emisividad Superficial 0.85
Corriente de particulas:
Temperatura de entrada, K 298
Velocidad de entrada, m s* 308
Densidad de las particulas, kg m* 5400
Numero de puntos de inyeccion 6
Numero de tamafios de particula 400
Corriente de gaseosa 298
Temperatura de entrada, K 298
Temperatura de salida, K 1570t
Velocidad de entrada, m s* 468
Presion, kPa 86.1
Intensidad turbulenta 0.18

*Adaptado de (George-Kennedy D., 2005)
FSolo para célculos de radiacion

§Estimado

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019

51



CAPITULO 3. METODOLOGIA
|
En la Tabla (3-7) se observan los casos a evaluarse: En el primero (1) se desprecia la dispersiéon
de la energia radiante por las particulas; en el siguiente (2) se considera una dispersién de
radiacién isotrdpica, mientras que en los dos siguientes la dispersion de la energia radiante se
representa mediante las funciones de fase no isotrépicas: Hacia adelante con (3) Henyey-

Greenstein y hacia atras (4) con el modelo de largas esferas difusas, respectivamente.

Las variables de respuesta en las simulaciones involucran a las particulas y el gas del proceso,
y son comparadas por separado. En el caso de las particulas se toman sus trayectorias dentro
de la camara de reaccion, la temperatura, composicion quimica tal como el azufre remanente, la
densidad numérica (nUmero de particulas por unidad de volumen) y el grado de conversién. Para
el gas, las variables a evaluar incluyen su temperatura, concentracion de SO, y velocidad.

Una variable de respuesta relevante, relacionada a la dispersion de energia radiante, es la
cantidad total de calor intercambiado por radiacion entre las particulas y las paredes del horno,
la cual en el presente trabajo se designa como Q,,,. La comparacion de este valor con respecto
al caso donde la dispersion es despreciable proporciona una medida cuantitativa de este
fendmeno. Si ambos valores son cercanos, el efecto dispersivo de acuerdo a la funcién de fase
considerada seria despreciable. Por el contrario, si ambos valores son diferentes, el efecto

dispersivo en la direccién considerada por la funcién de fase podria ser significativo.

Tabla 3-7. Casos a ser evaluados en el estudio del efecto de la dispersion de energia radiante.

Numero de caso y direccion Modelo empleado
(1) Sin dispersion de radiaciéon Ninguno
(2) Dispersion lateral, delantera y trasera Isotrépico

(3) Dispersion predominantemente delantera  Henyey-Greenstein

(4) Dispersion predominantemente trasera Largas Esferas Difusas

I
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3.4. Acoplamiento del MFC al Modelo Tridimensional de Conversion Instantanea

Durante el desarrollo del presente trabajo ,se evidencié que la principal dificultad para incorporar
los cambios de tamafio de particula al modelo tridimensional existente es realizar el acoplamiento
entre las ecuaciones que describen las fases gaseosa y solida en el reactor. Lo anterior se debe
a: (a) la alta densidad de la suspension solido-gas, en términos de masa de particulas por unidad
de volumen de suspension, lo que ocasiona un alto consumo de tiempo computacional para
lograr la convergencia de acuerdo al algoritmo mostrado en la Figura (3-4), y (b) la necesidad de
limitar el nimero de tamafios de particulas a lo largo de la trayectoria de las nubes con el fin de

lograr la convergencia en tiempos de cOmputo razonables.

Desde el punto de vista numérico, lo anterior implica que los términos que representan el
intercambio de momentum, calor y masa entre ambas fases (S,) deben calcularse a lo largo de
la trayectoria de las particulas en la cAmara de reaccion. Computacionalmente, esto Ultimo se
realiza partiendo de una posicion de inyeccion fija en la entrada del reactor (“semilla”) y
resolviendo las ecuaciones de cambio para una nube de particulas idénticas (misma composicion
y tamafio inicial) desde su entrada al reactor y hasta que alcanza las paredes del horno o el bafio
fundido. Dicho calculo se repite para cada tamarfio de particula en la alimentacion (n,,) y punto
de inyeccioén en la entrada del reactor (n,). La rigurosidad del acoplamiento se incrementa con
el nUmero de trayectorias calculadas y los tamafios considerados en la alimentacion. Lo anterior

implica que la solucion de las ecuaciones de la fase sdlida requiere el calculo de (n, * n,)

trayectorias independientes a lo largo del reactor.

Debido a la complejidad inherente que involucra incorporar los fenbmenos de cambios de tamafio
al modelo computacional disponible, y a las limitaciones numéricas mencionadas anteriormente,
en el presente trabajo se opta por realizar una primera aproximacion por medio del acoplamiento
del MFC al modelo tridimensional en una sola direcciéon. Dicha aproximacién consiste en las

siguientes etapas:

1. Lasimplificaciéon del modelo cinético, incluido originalmente en el modelo tridimensional
(Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al., 2001a), considerando la reaccién global del MFC,

reaccion (3-3). Esta simplificacion no introduce cambios significativos en los resultados
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del modelo cinético y en cambio reduce considerablemente el tiempo de computo
durante el célculo de las trayectorias de las nubes de particulas.

2. Laincorporacion del fenémeno de expansion de las particulas como parte del modelo
cinético en el modelo tridimensional, ya que originalmente éste considera particulas de
tamafio constante.

3. Una vez realizados los cambios anteriores, se llevo a cabo la simulacion del reactor
industrial de acuerdo a la secuencia mostrada en la Figura (3-4). Al alcanzarse la
convergencia, se almacenan en una base de datos las trayectorias (posicion) y
propiedades de cada nube de particulas, asi como las condiciones (temperatura y
composicion) de la fase gaseosa a lo largo de cada trayectoria en funcién del tiempo.

4. La base de datos del paso anterior se lleva al MFC y se recalcula la distribucion de
tamafios a lo largo de la trayectoria de cada nube de particulas.

Se hace notar que el enfoque anterior implica el acoplamiento en una direccion (s6lido-gas). El
acoplamiento en ambas direcciones requeria la realizacién de cambios drasticos al cédigo fuente,

cuya extension demanda un tiempo superior al de la presente investigacion.
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3.5. Estudio Tridimensional De La Fragmentacion De Particulas Sulfurosas En Un Reactor

De Conversién Instantanea.

El desarrollo del Modelo de Fragmentacion Composicional (MFC) y su adecuacion para
condiciones no isotérmicas, asi como su posterior validacion con datos experimentales, supone
un avance significativo en el entendimiento de los fenédmenos de expansion y fragmentacion en
el PCI. Posteriormente, su aplicacién en la comprensién del origen y composicion de los polvos
supondra una confirmacion de su capacidad y utilidad. A la par de ello, el modelo tridimensional
para el PCIl (Flash3D), conlleva el uso de la dindmica de fluidos computacional para la
comprension de las distribuciones de tamafo, estequiometria y energias presentes en la
oxidacion de particulas sulfurosas, en su caida por la camara de reaccion. El Flash3D debe ser
adecuado para incluir el fenémeno de expansion y posteriormente usarse en la determinacion de
los efectos de la dispersion de energia radiante entre las particulas, para que de forma similar al
estudio de polvos usando el MFC, Flash3D confirme su capacidad y utilidad.

Una vez realizado el acoplamiento en una direccién del MFC y Flash3D, como se describe en la
seccion anterior, se procede a llevar con las simulaciones computacionales, empleando los
mismos pardmetros de la Tabla (3-6) de la simulacién del horno industrial, y el procedimiento
descrito en la Figura (3-5). Al alcanzar la convergencia en los términos fuente para las fases
gaseosa Yy de particulas, de las bases de datos de resultados se extrae la informacién sobre la
cinética de las particulas y la posicion de estas. Se hace notar que los resultados que arroja el
modelo computacional sobre la posicién y trayectoria de las nubes de particulas no es explicita,
por lo que se debe hacer un tratamiento numérico para separar la informacién para cada nube

de particulas.

La Figura (4-15) muestra la malla computacional a utilizarse. La malla es de tipo estructurada e
incluye la geometria del horno de conversion instantdnea, el espacio sobre el bafio fundido y la
chimenea. Es importante mencionar que en esta figura solo se muestran los nodos estructurales
de las paredes del horno. La simulacién computacional hace uso de 224,232 celdas de campo
de flujo, interiores en la figura, para evaluar en cada uno las distintas aproximaciones sucesivas
antes mencionadas hasta llegar a la convergencia. En la parte superior se definieron seis puntos

de inyeccion para el célculo de las trayectorias de las nubes de particulas.
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Por simplicidad, la alimentacion de particulas al reactor se representd por tres tamafos: 50, 100
y 150 um, las cuales se introducen por los puntos de inyeccion, formando un total de 18 nubes.
De esta forma, con la informacion individualizada de las nubes y los datos cinéticos que arroja el
modelo, se crean las bases de datos cinético-posicionales de cada nube. Dicha informacion se
lleva al MFC para llevar a cabo los célculos de fragmentacion de acuerdo a los parametros de la
Tabla (3-6), para determinar la distribucién de tamafios a lo largo de la trayectoria de las nubes.

Para la visualizacion de los resultados de los céalculos se hace uso del software Fieldview™
(Intelligent-Light, 2013), en su version 15.
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CAPITULO 4

RESULTADOS Y DISCUSION

En la presente seccion se discuten los resultados de este trabajo en el orden en que se
describi6 la metodologia en el Capitulo 3.

La incorporacion del balance de energia al Modelo de Fragmentacion Composicional
(MFC), descrito en la Seccién 3.1, fue un avance importante hacia la mejora en la precision
del mismo; esto, debido a que los cambios fisicos durante las reacciones exotérmicas
heterogéneas fueron estimados a partir de los cambios en la temperatura que

correspondieron a dichos estados.

La Figura (4-1) muestra un ejemplo de la evolucién de la temperatura de una particula de
un tamafo inicial de 9 um, conforme esta desciende por la cAmara de reaccion del horno
de conversion instantanea bajo condiciones de flujo laminar. La particula entr6 a 298 Ky se
expuso a un gas con 70% de O, a una temperatura constante de 1350 K. En el eje vertical
derecho se presenta también a la fraccién de azufre total que es consumido, lo cual es un

indicador del avance de la reaccion quimica respecto al tiempo.
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Figura 4-1. Evolucién de la temperatura de una particula de mata de cobre durante su oxidacion
en la camara de reaccioén. La particula es de un tamafio inicial de 9 ym, con una temperatura inicial
de 298 K, de 1350 K para el gas con 70 % O3, en condiciones de flujo laminar, a 1 atmésfera de

presion.

Al ponerse en contacto la particula sélida con la corriente enriquecida en O, se observé
como la temperatura de esta aumenté en una relaciébn aproximadamente lineal con el
tiempo, mientras la particula permanecia sélida. Se necesitaron 0.004 segundos para
alcanzar la temperatura de reaccion incipiente de 800 K, donde la particula empez6 a formar
la capa de 6xidos externa. El calor generado por la oxidacién, sumado a la aportacién de
energia radiante de las paredes del horno, produjeron el aumento de la temperatura de la
particula hasta 1155 K, que corresponde a la temperatura de fusioén de la mata. En este
momento el ndcleo de sulfuros comenzé a fundirse; la fusion completa del nucleo llevé 0.01
segundos y en este momento la particula poseia una capa sélida de 6xidos y un ndcleo de
mata totalmente fundida. En 0.02 segundos la capa de 6xidos se fundi6 a los 1473 Ky
continu6é calentdndose hasta alcanzar una temperatura maxima de 1753 K en estado
completamente liquido. La ignicion de la mata en el quemador llevd 0.03 segundos,
mientras que el contenido de azufre en la particula se termin6 a los 0.7 segundos de iniciado
el proceso. Por lo tanto, la velocidad de reaccion se vio favorecida mientras la particula se
————————————————————————————
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fundia, exponiendo a los sulfuros a la corriente gaseosa, siendo posteriormente reducida
conforme aparecieron las costras porosas de 6xidos que llegaron a controlar la reaccion al
mismo tiempo que la difusion en el seno del gas. Debido a que el tiempo de residencia de
la particula en el reactor se estimé en 1.1 segundos, una vez consumido el azufre y durante
el resto del tiempo de caida de la particula, esta cedié calor a sus alrededores (gas y
paredes del reactor) hasta alcanzar el equilibrio térmico con éstos, llegando una
temperatura constante de 1350 K a partir de los 0.73 segundos; siendo la particula ahora,
fisicamente, una gota fundida de 6xidos.

A continuacion, se muestran los resultados de validacion del MFC reportados por (Parra-
Sanchez et al., 2014) que corresponden a los casos Ay B de la Tabla (3-1). La comparacion
se hace entre los datos experimentales de distribucién de tamafios en el receptaculo de un
reactor de flujo laminar por (Perez-Tello et al., 2001b) y las predicciones realizadas en este
trabajo. En la Figuras (4-2) se observan concordancias razonables entre los valores
predichos y los experimentales tanto para el caso A, logrando una correlacion del 98.6 %;
como para el caso B, alcanzando en este caso un 93.9 % de acercamiento entre los datos

experimentales y los calculados por el presente modelo.
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Figura 4-2. Comparativo entre las distribuciones de tamafios experimental y calculada reportado

por (Parra-Sanchez et al., 2014). Los datos corresponden a las corridas (a) Experimento 17,

Condiciones Experimentales: <149um, Relacion Oxigeno-Mata 0.25kg O2 /kg mata, 70% O2 en

Gas de Proceso; y (b) Experimento 20, Condiciones Experimentales: <149um, Relacién Oxigeno-
Mata 0.33 kg Oz /kg mata, 100% O2 en Gas de Proceso;
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Figura 4-3. Comparativo entre las distribuciones de tamafios experimental y calculada reportado
por (Parra-Sanchez et al., 2014). Los datos corresponden a las corridas (a) Experimento 17,
Condiciones Experimentales: <149um, Relaciéon Oxigeno-Mata 0.25kg O 2 /kg mata, 70% O:z en
Gas de Proceso; y (b) Experimento 20, Condiciones Experimentales: <149um, Relacién Oxigeno-
Mata 0.33 kg O2 /kg mata, 100% Oz en Gas de Proceso;
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Figura 4-4 Comparativo entre los valores experimentales y calculados de las fracciones de polvo
en el receptaculo, para todas las corridas de la Tabla (3-1). Tomado de (Parra-Sanchez et al.,
2014)

En cuanto al contenido de azufre en las particulas, en las Figuras (4-3) se comparan los
resultados computacionales con los datos experimentales de los casos Ay B, Tabla (3-1).
Se observa una concordancia razonable de acuerdo a la evolucion del contenido de azufre
conforme este se consumid en el avance de la reaccion y la nube de particulas recorri6 el
horno. La Figura (4-4) muestra que la mayoria de los puntos estdn muy cercanos a la linea
de 45°, lo cual indica que la cantidad de polvo calculado en el receptaculo concuerda
razonablemente con los datos experimentales. Se observa ademas que la mayoria de los
puntos estan por debajo de la linea de 45°, lo cual indica que el modelo tiende a subestimar
la cantidad de polvo. El error mas pequefio en el céalculo de la cantidad de polvo en el

receptaculo fue de un -0.3 %, y el maximo de -15 %; el promedio de error se determind en
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5.3%. Una discusion extensa de estos resultados se presenta en el Anexo | y en (Parra-
Sanchez et al., 2014).

4.1 Estudio del efecto de los fendmenos de expansién y fragmentacion sobre la

generacién y composicion gquimica de las particulas de polvo.

Para propésitos de la presente discusion, cualquier particula en el rango de 0 a 20 uym es
referida como polvo. Particulas con tamafios mayores a 20 ym son nombradas particulas
grandes. En ambos casos, las definiciones no hacen distincion de la composicién quimica

ni el estado fisico de las particulas.

4.1.1 Anélisis de las caracteristicas del polvo en reactor de conversién instantanea.

La Figura (4-5) muestra los valores del indice de fragmentacion n, , la fraccion masica del
polvo F,, y la generacion de polvo G; como funciones de la longitud del reactor para el
caso A, que corresponde a la corrida 17 de la Tabla (3-1). La linea punteada en el valor de
cero de la ordenada se usa para separar las regiones en las que G, pueda tomar valores
positivos 0 negativos, tal como lo define la Ecuacién (3-21). Es de notar que el indice de
fragmentacion ny permanece cercano a cero dentro de los primeros 0.14 m a partir del
quemador. Por lo tanto, en esta regién todas las particulas que entran al reactor
comenzaron a expandirse, pero no se han fragmentado. La fragmentacion inicia mas alla
de los 0.14 m y ocurre continuamente en la poblacion de particulas, como lo indica el indice

de fragmentacion, el cual aumenta de forma aproximadamente lineal con la distancia axial.
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Figura 4-5. Perfiles del indice de fragmentacion, fraccion mésica del polvo y generacion del mismo

para el caso A.

Al mismo tiempo, aproximadamente el 38% (n; = 0.38) de la poblacion de particulas que
alcanzé la salida del reactor presentd fragmentacion, mientras que el 62% restante sélo
experimentd expansion sin fragmentarse. Estos resultados pueden contradecir las ideas
preconcebidas en la practica industrial, en la cual en general se supone que la
fragmentacion de las particulas predomina en el reactor de conversion instantanea. Durante
la operacion industrial, un indeterminado nimero de particulas que han reaccionado pero
gue no alcanzaron a llegar al bafio fundido son arrastradas por los gases de salida hacia la
caldera y precipitador electrostatico, donde estas podrian continuar oxidandose y
posiblemente llegar a la fragmentacion. El presente analisis se enfoca en la camara de
reaccion, por lo que todas las transformaciones que ocurran fuera de esta no son

consideradas.
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Una caracteristica significativa en la Figura (4-5) es el hecho de que mas alla de los
0.14 m, el valor del indice de fragmentacion se incrementé en su mayoria de forma lineal
con la distancia axial a lo largo del reactor. El analisis de un nimero de simulaciones bajo
una variedad de condiciones experimentales mostré que la forma de la grafica, ny contra
distancia axial, depende fuertemente de la rapidez de fragmentacion dentro de la poblacion
de particulas. Por lo tanto, a mayor rapidez de fragmentacion, mayor el valor de la pendiente
de n; vs distancia y mayor la curvatura de la grafica. La Figura (4-5) también indica que,
para propésitos practicos, una vez que la fragmentacién se inicié en la poblacién de
particulas, su rapidez fue mayormente uniforme. Como se discutira mas adelante, esta es

una de las mayores diferencias observadas con el caso B.

Respecto al comportamiento de la fraccion de polvo en la poblaciéon de particulas, se
observa que F,; presenta un minimo. Se hace notar que F; es el valor local que representa
la proporcion de polvos en la suspension particulas-gas (Ecuacién 3-19). Por lo tanto, no
representa la cantidad neta de polvo en la poblacién de particulas. Esta Ultima esti dada
por el producto: Fy, m,, y su comportamiento puede ser diferente del mostrado por
F, debido a la reduccion de la masa total de la fase solida m,, tras la oxidacion. A partir de
la Ecuacion (3-20) el comportamiento de la cantidad de polvo en la poblacion F , m,, es el

mismo que el polvo generado G4, el cual se discute mas adelante.

La Figura (4-5) también muestra que la alimentacion al reactor contenia 8 % en peso de
polvo (Fd = 0.08). Conforme la poblacion de particulas viajé a través de la cadmara de
reaccion, el valor de Fd disminuy6 a un minimo de 3 % (Fd = 0.03) a 0.62 m de la punta
del quemador debido a la expansion, para después incrementarse hasta alcanzar el valor
final de 6 % (Fd = 0.06) en la salida del reactor. La presencia de un minimo en el valor de
Fd a lo largo del reactor puede explicarse en términos de la competencia entre la rapidez
de expansion de las particulas de polvo en la alimentacion y la rapidez de fragmentacion
de las particulas grandes en la poblacion para producir polvo. Al entrar en la camara de
reaccion, las particulas de polvo en la alimentacion comienzan su oxidacion y una capa de
oxidos comienza a formarse alrededor del ndcleo solido de mata. Cuando el nucleo de
sulfuros se funde, la oxidacion continua produce burbujas de gas de didxido de azufre que

coalescen y se acumulan dentro de la particula, aumentando la presién interna (Jokilaakso,
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1991). El gas dentro de la particula empuja a la capa de éxidos, produciendo la expansion
de la particula. Aunque la expansion ocurre también en las particulas grandes de la
alimentacién, éstas normalmente caen en el bafio fundido y no causan los mismos

problemas que las particulas de polvo.

Con respecto a la Figura (4-5), esta situacion prevalecidé dentro de los primeros 0.14 m,
mientras la fragmentacion en la poblacion aun no era significativa, como lo demuestran los
valores del indice de fragmentacion. Debido a que las particulas de polvo en la alimentacion
que se expandieron a tamafios mayores, no fueron reemplazadas por nuevas particulas
producidas por la fragmentacion de particulas grandes, se presento la disminucion de la
fraccion de masa de polvo en la poblacion. Tan pronto las particulas viajaron mas alla de
0.14 m, la rapidez de oxidacién de la poblacion total de particulas se incrementd, asi como
también la rapidez de fragmentacion de las particulas reaccionantes. Como resultado, la
rapidez de expansion de las particulas de polvo en la alimentacién que reaccionaron en
esos lugares, fueron gradualmente compensadas por la rapidez de fragmentacién de las
particulas que produjeron fragmentos de polvo. Cuando la rapidez de ambos fendmenos se
hizo igual, el valor de F; alcanz6 un minimo. En el presente caso, tal situacion ocurri6 en
los 0.62 m desde la punta del quemador. Mas alla de ese lugar, la rapidez de fragmentacion
de las particulas grandes productoras de polvo super6 la rapidez de expansion de las
particulas de polvo en la alimentacion y el valor de F; se increment0 a lo largo del reactor
hasta que la poblacién de particulas alcanzé la salida del reactor. Como resultado, en la

ltima parte de la longitud del reactor, el polvo fue producido localmente.

La discusién anterior indica que el reactor de conversion instantaneo puede analizarse
como dos secciones en serie. En la primera seccion proxima a la entrada del reactor, la
rapidez de expansion de las particulas de polvo prevalecid, y la cantidad de polvo
disminuy6. Mas abajo del reactor, como las reacciones de oxidacion fueron violentas,
prevalecio la rapidez de formacion de fragmentos de polvo y hubo produccién neta de polvo.
En el presente caso, la longitud de la seccion neta de produccion de polvo (1.38 m) fue
mayor que la longitud de la seccion neta de consumo de polvo (0.62 m). La presencia de
dos secciones en el reactor de conversion instantdnea no contradice el comportamiento del
indice de fragmentacion que se muestra en la Figura (4-5), que indica que la expansion de

particulas prevalecio a lo largo del reactor (0 < ns < 0.5). Esto es porque ny representa la

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019

66



CAPITULO 4. RESULTADOS Y DISCUSION

fragmentacion en particulas de cualquier tamafio, no sélo del polvo, mientras que el analisis
anterior se centré en el intervalo de 0 a 20 um. Por tanto, se concluye que el indice de
fragmentacion por si solo no puede usarse para inferir el comportamiento de las particulas

de polvo en el reactor de conversién instantanea.

Finalmente, la Figura (4-5) muestra los valores de la generacion neta de polvo G, calculada
mediante la Ecuacién (3-21) en funcién de la distancia axial. La forma de esta grafica es
similar a la de F,; discutida previamente. Esto era de esperarse porque la Ecuacion (3-21)
se reduce a la Ecuacion (3-20) cuando la masa de la poblacién de la particula no cambia
de forma significativa a lo largo del reactor, es decir, m, ~ m,. Este es de hecho el caso
de la Reaccion (3-5), que disminuye el peso de una particula reaccionante a 90 % de su
valor inicial. Debido a que las particulas en la poblacién no reaccionaron uniformemente, y
algunas de ellas experimentaron fragmentacion antes de que se oxidaran por completo, en
el presente caso, la suposicion: m,, ~ my es una aproximacion razonable a la situacion

real en el reactor.

La Figura (4-5) muestra que G, tomo valores negativos a lo largo del reactor, con un minimo
de G; = —0.5. Por lo tanto, el efecto neto del reactor de conversion instantaneo fue reducir
la cantidad de polvo en la poblacion. Debido a que en la salida del reactor G; = —0.02, la
reduccion en la cantidad de polvo representa el 2 % de la alimentacion sélida. Esto puede
parecer contradictorio por la presencia de una seccion de produccién de polvo mas alla de
0.62 m, como fue discutido anteriormente. Mientras que en la seccion de generacion de
polvo este fue producido por la fragmentacién de las particulas grandes, la rapidez a la que
se produjo dicho polvo no fue suficiente para superar la cantidad de polvo que entré al
reactor. Como resultado, ain en la seccion de generacion de polvo del reactor, la cantidad
de polvo en la poblacién de particulas fue menor a la cantidad de polvo en la alimentacion.
En este punto deben subrayarse las diferencias en el significado fisico de los valores de G,
y F;. Mientras que G4 es un indicador global de la generacion de polvo por unidad de masa
de alimentacion solida hasta una determinada posicion en el reactor, F, indica la proporcion

local de polvo en la poblacién de particulas.

La discusién anterior puede extenderse a los resultados para el caso B que se muestran en

la Figura (4-6). En contraste con el comportamiento mostrado en la Figura (4-5), en el caso
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B el indice de fragmentacion tuvo valores mayores a cero inmediatamente después de la
entrada al reactor, aumentado gradualmente dentro de los primeros 0.35 m y aumentado
mas rapidamente en forma no lineal hasta el valor final de n; = 0.62 a la salida del reactor.
Por lo tanto, la poblacion de particulas comenzé la fragmentacion inmediatamente al entrar
al reactor, y conforme viajaba su rapidez de fragmentacion se increment6. Debido a que la
forma de n; se relaciona con la rapidez de oxidacion, en el caso B la Reaccion (3-5) fue
mas violenta que en el caso A. Como resultado, a la salida del reactor el 62 % de la
alimentacién sélida experimentd fragmentacion. Los grados de expansion y fragmentacion

fueron iguales (n; = 0.5) a 1.8 m desde la entrada superior del horno.

0.7
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05 F
04 F
03 F

0.2 F

Indice de fragmentacién nf
Fraccion de polvos Fd, Generacion de polvos Gd
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Figura 4-6. Perfiles del indice de fragmentacioén, fraccion mésica del polvo y generacion del mismo

para el caso B.

Por lo tanto, la expansion de particulas prevalecié dentro de los primeros 1.8 m, mientras

que la fragmentacion lo hizo dentro de los tltimos 0.2 m. Se hace notar que las condiciones

CIRILO ANDRES DUARTE-RUIZ
POSGRADO EN CIENCIAS DE LA INGENIERIA: INGENIERIA QUIMICA, 2019

68



CAPITULO 4. RESULTADOS Y DISCUSION

de oxidacion establecidas para el caso B son poco probables de utilizar en la practica
industrial. La Figura (4-6) muestra que, a pesar de las condiciones tan extremas, la
expansion de la particula prevalecié sobre el 90% de la longitud del reactor.

Acerca del comportamiento de F,, la Figura (4-6) muestra una tendencia similar a la Figura
(4-5): Un minimo (F; = 0.04) se observa a 0.48 m desde la entrada al reactor, después de
lo cual el valor de F; se incrementé de manera constante hasta el valor final F; = 0.2 en la
salida del reactor. Este resultado en particular difiere de forma notable del caso A, el cual
mostrd la tendencia opuesta. En el caso B, el polvo fue consumido dentro de los primeros
0.48 m, mientras que el polvo fue producido dentro de los tltimos 1.52 m. Cabe sefialar que
este Ultimo resultado fue de similar magnitud que el caso A (1.38 m) a pesar de que las
condiciones oxidantes fueron diferentes. Por lo tanto, la longitud de la seccién de
produccion de polvo fue poco sensible a las condiciones de operacién. En contraste, la
Figura (4-6) muestra que tanto F; como G, fueron fuertemente dependientes de las
condiciones de operacion. La forma general de G, en la Figura (4-5) es similar a la de F;
con un minimo de G; = 0.05 a 0.48 m. Una caracteristica importante en este gréfico es
que G, paso de valores negativos a positivos a 1.1 m de la entrada del reactor. Por lo tanto,
dentro de los primeros 1.1 m hubo un consumo neto de polvo, mientras que mas abajo, se
presentd la generacién neta de polvo en el reactor. A la salida del reactor, la generacién de

polvo representd 11 % de la alimentacion sélida.

Aunque los valores de F; y G, en los casos A y B mostraron un minimo a lo largo de la
longitud del reactor, tal comportamiento no fue una regla en general. Un resumen de los
resultados relevantes de las Figuras (4-5) y (4-6) se muestran en la Tabla (4-1), en la que
la dltima fila muestra la evaluacion global basada en los valores de ny y G4 en la salida del
reactor. Segln estos criterios, el caso A se puede clasificar como una operacién de
expansion predominante con consumo neto de polvo. Del mismo modo, el caso B se trata

de una operacién de fragmentacion predominante, con generacién neta de polvo.
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Tabla 4-1. Resumen de resultados de los casos Ay B.

Caracteristica Ubicacion/Condicién Caso A Caso B
ul Salida del reactor 0.38 0.62
F,; Salida del reactor 0.06 0.2
Gy Salida del reactor -0.02 0.11
min(F,) Minimo 0.03 0.04
min(G,) Minimo -0.05 -0.05
Longitud de 0 <np=<05 2 1.8
predominancia de

expansién, m

Longitud de 05<n,=<1 0 0.2
predominancia de

fragmentacion, m

Longitud de seccionde  F; > F; > min(F,) 0.62 0.48
consumo de polvo, m

Longitud de seccion de  min(F;) < F; < F;(Salida) 1.38 1.52
produccion de polvo, m

Longitud de consumo G4 <0 2 11
neto de polvo, m

Longitud de generacion  G; >0 0 0.9
neta de polvo, m

Evaluacion global Salida del reactor Expansién Fragmentacion

predominante y
Consumo neto de

polvo

predominante y
Generacién neta de

polvo
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Un tema relevante sobre el funcionamiento de un reactor de conversion instantanea es
determinar la composicion quimica del polvo. La Figura (4-6) muestra el contenido de azufre
promedio en particulas de polvo a lo largo del reactor para los casos Ay B. Dichos valores
se calcularon con la Ecuacion (3-23). Debido a que la composicién quimica de las particulas
iniciales fue uniforme, el contenido promedio de azufre en el polvo es igual a la de la
alimentacién de la entrada del reactor. Al entrar a la cAmara de reaccion, la poblacién de
particulas inicié la oxidacion, produciendo un minimo en la concentracion de azufre dentro

de los primeros 0.21 m.
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Figura 4-7. Perfiles del contenido promedio de azufre en las particulas de polvo para los casos Ay
B.

De acuerdo a la Tabla (4-1), en estos lugares la expansion de particulas fue el fenémeno

predominante en la poblacion en ambos casos, y la fragmentacién fue incipiente. Por lo
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tanto, en los primeros 0.21 m, el polvo consistié principalmente de particulas en la
alimentacion que experimentaron oxidacion y expansion. Debido a su alta reactividad, el
contenido promedio de azufre en el polvo disminuy6 drasticamente al entrar en la cAmara
de reaccion. En el caso A, el valor de < wg >4 disminuyo a 8 %, mientras que en el caso B
todo el azufre en el polvo alimentado fue eliminado cuando las particulas alcanzaron 0.1 m
debajo del quemador. Por lo tanto, el valor de < ws >, fue cero en el intervalo de 0.1 m a
0.21 m. En estos lugares, no hubo produccion significativa de polvo como resultado de la

fragmentacion.

El contenido promedio de azufre en el polvo en el minimo que se muestra en la
Figura (4-7) es un resultado relevante. En el caso A, este valor es diferente de cero, lo que
implica que una parte de las particulas de polvo en estos lugares continué reaccionando
posteriormente. Como resultado, los cambios en < ws >; observados mas abajo del
reactor pueden ser atribuidos a dos factores: (1) la oxidacion y expansion de las particulas
reaccionantes de polvo, y (2) la fragmentacién de las particulas grandes para producir
fragmentos de polvo. En cambio, en el caso B todas las particulas de polvo en el minimo
que se muestra en la Figura (4-6) fueron totalmente oxidadas. Ademas, los cambios en
< ws >4 observados mas abajo en el reactor se pueden atribuir Gnicamente a la

fragmentacion de las particulas grandes para producir polvo.

Mas alla de los 0.21 m bajo la entrada del quemador, el valor de < wg >, se incremento
rapidamente en ambos casos hasta cerca de los 0.75 m. En base a la anterior discusion, la
causa principal de esta tendencia fue la fragmentaciéon de las particulas grandes y
parcialmente reaccionadas que contribuyeron a la masa del polvo en la poblacién. Debido
a que la composicién quimica de las particulas madre y las particulas hijas se supusieron
iguales, los fragmentos de polvo de particulas parcialmente reaccionadas aumentaron la
cantidad de azufre en el polvo. Esta hipétesis es consistente con las Figuras (4-5) y (4-6),
qgue mostraron que el indice de fragmentacion en ambas corridas aument6 rapidamente en
el rango de 0.21 m a 0.75 m. Cabe sefalar que mas abajo del reactor, el comportamiento
de los casos Ay B difiri6 significativamente. En el primero, el contenido de azufre promedio
< ws >4 disminuy6 continuamente hasta la salida del reactor, mientras que en el Ultimo se
observé la tendencia opuesta. Esta discrepancia se atribuye al origen de los fragmentos de

polvo en cada caso, dependiendo de las condiciones de operacion.
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Se hace notar que la forma de los perfiles del contenido promedio de azufre en la
Figura (4-7) fue similar en todas las corridas de la Tabla (4-1). Esto indica que la discusion
anterior es valida para cualquier conjunto de condiciones de operacion en el reactor de
conversion instantanea. Por lo tanto, dichos resultados pueden generalizarse y establecen
gue, a una corta distancia de la entrada al reactor, el polvo consiste principalmente de
particulas de la alimentacion que experimentaron oxidacion y expansion, mientras que mas
abajo, el polvo consiste principalmente de fragmentos de particulas parcialmente

reaccionadas.

4.1.2 Tendencias generales en las caracteristicas del polvo.

Con respecto a la discusion anterior de la Figura (4-6), es posible esperar que cada vez que
la expansion prevalece en la poblacion de particulas (0 < ny < 0.5),se produce un
consumo neto de polvo (G; < 0). Sin embargo, tal hipétesis resulté ser falsa. Un ejemplo
de lo anterior se muestra en la Figura (4-6) en el intervalo de 1.1 a 1.8 m. En esta seccion
del reactor, la expansion de las particulas prevalecio (0.18 < n; < 0.5), y sin embargo
ocurrié una generaciéon neta de polvo (0 < G; < 0.09). Por lo tanto, el predominio de la
expansion de particulas en la poblacion completa no garantiza un consumo neto de polvo
en el reactor. Para aclarar este punto, los valores de G, para todas las corridas que se
muestran en la Tabla (4-1) se graficaron contra ny en la Figura (4-8). Aqui la ubicacién fisica
en el reactor esta implicita en los valores de n; y G4. Dado que el indice de fragmentacion
ns en todas las corridas aumenté conforme la poblacion de particulas viajo a traves de la
camara de reaccion, la curva correspondiente a cada corrida se puede leer de izquierda a
derecha para mostrar la evolucion simultanea de ny y G4 a lo largo del reactor. Partiendo
de los criterios presentados en la Tabla (4-3), los valores de n; y G; se establecieron en
cuatro cuadrantes, que se numeran como | a V. Por tanto, la Figura (4-8) muestra un mapa
que resume el papel de los fendmenos de expansion y fragmentacion n; que ocurren en
toda la poblacion, en relacion con la generacion neta de polvo en el reactor G,. Se observa
que los valores del par (ns, G4) se produjeron en todos los cuadrantes. Por lo tanto, la

generacion neta de polvo ocurrié tanto en condiciones dominadas por la expansion () como
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por la fragmentacién (ll). Asimismo, el consumo neto de polvo ocurrié bajo condiciones

dominadas por la fragmentacion (IV) y expansion (lll).
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Figura 4-8. Mapa de la generacion de polvos respecto al indice de fragmentacion para todas las
corridas de la Tabla (4-1).

En general, el nimero de puntos en cada cuadrante sigui6 el orden: | (50 %) > Ill (42 %) >
II (6 %) > IV (2 %). Debido a que el 92 % de los puntos se localizaron en los cuadrantes | y
[ll, la expansion de las particulas prevalecié en todas las corridas a lo largo de una porciéon
significativa del reactor. Ademas, en 7 de 20 corridas (5, 9, 11, 13y 17 a 19), la expansion
todavia prevalecia cuando las particulas llegaron a la salida del reactor. Por el contrario, en
13 de 20 corridas (1 a 4, 6y 8, 10, 12, 14 a 16 y 20), la fragmentacién prevalecio en las

particulas a la salida del reactor.
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Una interpretacion alternativa de la Figura (4-8) se puede hacer sumando el nimero de
puntos en los cuadrantes | y Il, asi como en los cuadrantes Ill y IV. Esto da un 56 % y
44 %, respectivamente. Estos valores indican que, independientemente del fenébmeno
predominante en toda la poblacién de particulas, el numero de puntos donde el polvo se
gener6 en el reactor (56 %) fue ligeramente mayor que aquellos en los cuales el polvo se
consumio (44 %). Esto confirmé que el valor de G; fue insensible a la magnitud del indice

de fragmentacion ny. Otro resultado relevante se refiere a la evaluacion global de la
operacion de conversion instantanea, basados en los valores de ns y G4 en la salida del

reactor. La Figura (4-8) muestra que estos valores no representan necesariamente la

historia seguida por la poblacion de particulas a lo largo del reactor.

Sobre el efecto del tamafio de particula en la alimentacion en los valores deny y Gg4, la
Figura (4-8) muestra tres grupos de corridas. El primer grupo es el mas numeroso e incluye
las corridas 5 a 16, es decir, los experimentos llevados a cabo con las fracciones de tamafio
en la alimentacion de 37 a 150 um. Este grupo presenta las siguientes caracteristicas: (a)
todos los valores de G; son positivos; por tanto, la generacion neta de polvo ocurrio a lo
largo de todo el reactor; (b) los valores de G; aumentaron de manera aproximadamente
lineal conforme n; aumento, y (c) la trayectoria de la poblacion de particulas inicié en el

cuadrante | y se desplaz6 hacia el cuadrante Il a lo largo del reactor.

El segundo grupo incluye las corridas 2, y 18 a 20. Esto corresponde a uno de los
experimentos realizados con el tamafio més fino en la alimentacion, < 37 um, asi como tres
de los cuatro experimentos se hicieron con material sin cribar. Este grupo muestra las
siguientes caracteristicas: (a) los valores de G; cambiaron de negativos a positivos a lo
largo del reactor, es decir, el consumo neto de polvo fue seguido por la generacion neta del

mismo; (b) los valores de G, mostraron un minimo negativo en un valor de n; en el
rango: 0 < ny < 0.05;y (c) la trayectoria de la poblacion de particulas inicio en el cuadrante

lll'y se trasladé a los cuadrantes | y Il a lo largo del reactor.

Finalmente, el tercer grupo se compone de las corridas 1, 3 y 4 y corresponde a tres
experimentos llevados a cabo con la fraccién de tamafio mas pequefia en la alimentacion,
< 37 um. Este grupo muestra las siguientes caracteristicas: (a) los valores de G; son en su

mayoria negativos, por tanto, el consumo neto de polvo ocurrié a lo largo de todo el reactor;
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(b) los valores de G, mostraron un minimo negativo en un valor de ny dentro del rango
0.05 < ny < 0.2;y(c) latrayectoria de la poblacion de particulas inicio en el cuadrante il

y se trasladd hacia el cuadrante 1V asintdéticamente a lo largo del reactor.

Cabe sefalar que el primero y tercer grupo representan los casos extremos en la
Figura (4-8), mientras que el segundo grupo muestra un comportamiento que combina
caracteristicas de los otros dos. En general, en el primer grupo, la generacién neta de polvo
ocurrio a lo largo de todo el reactor. En cambio, en el tercer grupo, fue el consumo neto de
polvo el que ocurrié a lo largo de todo el reactor. Por altimo, en el segundo grupo la longitud
del reactor esta dividida en una seccién de consumo neto de polvo seguido por una seccién
de generacion neta del mismo. Se observa que la corrida 17 (caso A) no pertenece a ningin
grupo, ya que parece ser un caso intermedio entre los grupos segundo y tercero. Este fue
el Unico caso en que la trayectoria de la poblacion de particulas permanecié dentro de un
solo cuadrante a lo largo del reactor, el cuadrante Ill. Como resultado, en este caso los

valores de n; y G, en la salida del reactor, representan la historia seguida por la poblacion

de particulas.

La Figura (4-8) indica que el comportamiento del material sin cribar es mas complejo que el
de las fracciones cribadas y muestra caracteristicas del primer y segundo grupos. Asi, en
principio, el comportamiento de la alimentacion tipica al reactor puede obtenerse de las de
las fracciones individuales que componen la poblacién de particulas. Con respecto a los
valores numéricos de G,, una caracteristica relevante en la Figura (4-8) se refiere al
comportamiento de la fraccibn mas fina en la alimentacion: < 37 um (corridas 1 a 4), que
difirieron de forma significativa del comportamiento de las otras fracciones cribadas
(corridas 5 a 16). Mientras que en las corridas 1 a 4 los valores de G; fueron en su mayoria
negativos, en las corridas 5 a 16 fueron todos positivos. Desde un punto de vista numérico,
estos resultados pueden atribuirse a los valores del parametro f, - en las corridas 1 a 4, que
fueron sustancialmente diferentes de los otros valores mostrados en la Tabla (4-1). Su
interpretacion fisica es que las particulas finas en la alimentacion (< 37 um) presentaron
una mayor resistencia a la fragmentacion que otras fracciones de tamafio. Como resultado,
aun cuando la fragmentacion se inicié rapidamente en algunas de las particulas, ésta no se
extendio en la poblacion, y una gran masa de las particulas continu6 expandiéndose en el

reactor. Eventualmente, estas particulas alcanzaron la salida del reactor con un tamafio
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significativamente mas grande que su tamario inicial. En contraste, las particulas en la
alimentacion con tamafios mayores a 37 um ofrecieron una menor resistencia a la
fragmentacion. Ademds, una vez que inicié la fragmentacion, ésta se extendié en la

poblacién con una importante generacion de polvo.

Recordando los problemas operativos del PCI respecto a la generacion de polvos como
algo indeseable, de acuerdo al analisis de los tres grupos de corridas formados en la figura
(4-8), las condiciones deseables para minimizar la generacion de los polvos son aquellas
que corresponden a las corridas que estan por debajo de la linea central, es decir, que
presentan consumo neto de polvos, como fueron las corridas 1, 3, 4y 17. De acuerdo a la
Tabla (3-1) y observando la figura (4-8), las corridas 1,3 y 4 corresponden a tamafios
menores a 37 um, pero conforme se eleva la concentracién de oxigeno, ya sea en la
relacién oxigeno-mata o en el gas de proceso, la tendencia es hacia la generaciéon de
polvos. Esto se aprecia en las lineas de las corridas 3 y 4, las cuales tienen en general mas
oxigeno presente. Es de notarse como las corridas 1 y 17 son las Unicas que nunca
presentaron generacion neta de polvos y asi mismo son las que presentan la menor

proporcion de oxigeno en cada uno de sus grupos.

Los resultados anteriores concuerdan con observaciones experimentales sobre la
morfologia y distribucién de tamafios de particulas en el receptaculo de un reactor a nivel
laboratorio (Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al., 2001a; Riihilahti, 1998) las cuales
mostraron que en general las particulas pequefias en la alimentacion tendieron a
incrementar su tamafio, mientras que las particulas grandes se fragmentaron al oxidarse.
Debido a que los mecanismos que controlan la expansién y fragmentacion de las particulas
aun son inciertos, la causa de tal comportamiento no es clara. Una posible explicacion surge
del hecho de que las particulas grandes contienen més azufre que las pequefias. Segun
(Jokilaakso, 1991), cuando el nucleo de sulfuros esta completamente fundido, la oxidacion
continua produce burbujas de diéxido de azufre que coalescen y acumulan dentro de la
particula. Esto aumenta la presion interna hasta que supera la resistencia mecanica de la
capa de 6xidos que rodea al nucleo de la particula, y se produce la fragmentacion. Bajo
condiciones oxidantes similares, es posible que las particulas grandes acumulen mas
dioxido de azufre que las particulas pequefias. Como resultado, la presion interna necesaria

para romper la capa de 6xidos se alcanza rapidamente, en comparacion con las particulas
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pequefias. Segun esta hipdtesis, la alta resistencia a la fragmentacion de las particulas
pequefias puede atribuirse a una evolucion lenta de su presion interna, lo que retrasa la
ruptura de la capa de oOxidos. Otra posible explicacién se relaciona con el espesor de la
capa de Oxido que rodea a las particulas reaccionantes. Cuando dos particulas esféricas
con diferente tamafio reaccionan bajo idénticas condiciones oxidantes, la capa de éxido
formada alrededor de la particula pequefia es mas gruesa que aquella que se formo en una
particula grande, siempre que el tiempo de reaccion sea el mismo. Consecuentemente, se
espera que las particulas pequefias muestren una mayor resistencia a la fragmentacion que

las particulas grandes, simplemente desde un punto de vista mecanico.

Por otro lado, las observaciones experimentales (Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al.,
2001a; Riihilahti, 1998) vy los resultados mostrados en la Figura (4-8) sugieren la existencia
de un valor critico de tamafio de particula, por debajo del cual el comportamiento de las
particulas finas difiere considerablemente de la de otras fracciones de tamafio en la
alimentacién. En el presente caso, el tamafo critico fue aproximadamente 37 pm. Un
estudio reciente realizado en este laboratorio por (Pérez-Tello et al., 2018) mostré
resultados similares para las particulas de concentrado de cobre oxidados bajo condiciones
de suspensién. Por lo tanto, esta puede ser una caracteristica comun en la oxidacién de
una variedad de particulas de sulfuros. Aunque se desconoce la causa de tal
comportamiento, éste es probablemente el resultado de las interacciones mecénicas entre
los fluidos dentro de la particula y la capa de 6xidos que mantiene la integridad de la
particula.
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Figura 4-9. Correlacion del contenido promedio de azufre en la poblacion respecto al contenido
promedio en las particulas de polvo para todas las corridas de la Tabla (4-1). El area encerrada por
las lineas punteadas azules representa a las ubicaciones donde la diferencia entre los valores de <

wg >y < wg >4 €S menos del 10 % del valor de < w, >.

Un problema practico en las operaciones de conversion y fusién instantanea es la
estimacion de la cantidad de polvo generado en el reactor. Mientras que el MFC es capaz
de calcular el valor de G, a partir de la ecuacién (3-21) en cualquier lugar a lo largo del
reactor, seria Gtil encontrar una medicién experimental capaz de proporcionar una buena
estimacion de esta cantidad sin realizar los extensos calculos del presente modelo. De
acuerdo con la estequiometria de la Reaccién (3-3), la oxidacion completa de la
alimentacion solida conduce a m,, ~ 0.9m;. Debido a que la poblacién de particulas incluye
particulas parcial y completamente oxidadas, la suposicion: AF; ~ G4 €S una aproximacion
razonable del proceso real. Esta relacion fue confirmada por los calculos, los cuales no se

presentan por brevedad.
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Una discusion final acerca de la medicidn experimental de la composicion guimica promedio
de las particulas de polvo mostrada en la Figura (4-7). Esta puede ser una tarea dificil ya
que requiere de un cuidadoso cribado de la poblacién de particulas antes de su analisis
quimico, o bien el uso de tecnologia sofisticada, como una unidad QEMSCAN, (Balladares
E., 2014; M., 2008). En contraste, el analisis quimico de toda la poblacion puede facilmente
obtenerse por técnicas convencionales de espectroscopia de absorcion atomica. Desde
una perspectiva practica, es de interés investigar si el contenido de azufre promedio de la
poblacion de particulas < wg > puede usarse para representar el contenido de azufre
promedio en el polvo < w, >4. Para responder a esta pregunta, la Figura (4-9) muestra los
valores de < wg > contra < ws >, calculados a partir de las Ecuaciones (3-24) y (3-23),
respectivamente, para todas las corridas que se muestran en la Tabla (4-1). La evolucion
simultdnea de < wg >,; Yy < wg > se puede obtener siguiendo los simbolos de izquierda a

derecha. La diagonal punteada representa los lugares donde < wg >,; Y < wg > soniguales.

Teniendo en cuenta las incertidumbres experimentales que son tipicamente asociadas con
el muestreo y andlisis quimico en este tipo de sistema, también se muestran dos lineas
discontinuas azules. La zona delimitada por las lineas azules representa los lugares donde
la diferencia entre los valores de < w; > Yy < wg >, fue menor al 10 % del valor de < wg >.
Dentro de esta area, la hipotesis < w; >=< wg >, es valida para fines préacticos. La Figura
(4-9) muestra que la gran mayoria de los puntos estan a la izquierda de la diagonal
discontinua. Por lo tanto, en la mayoria de las corridas, la cantidad de azufre en la poblacién
< wg > fue mayor que en la del polvo < wg >4 . Esto implica que, en promedio, el polvo se
compone de particulas que experimentaron una mayor oxidacion que la poblacion
completa. La excepcién a esta tendencia son las corridas 17 y 18, en las cuales los valores
de < wg > fueron menores a < ws; >, alo largo de la segunda mitad inferior del reactor.
Por lo tanto, en esas corridas, el polvo mayormente consistio6 de particulas que

experimentaron una oxidacion menos extensa que la poblacién completa.

Como era de esperar, las mayores discrepancias entre los valores de < ws; > Y < wg >4
corresponden a los lugares a corta distancia de la entrada del quemador, en el que el
contenido promedio de azufre en el polvo < ws >, fue cercano a cero. La causa de tal
comportamiento fue explicada en la discusion de la Figura (4-7). Tales puntos de datos se

encuentran sobre y dentro de las proximidades del eje vertical en la Figura (4-9). En general,
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cuando la poblacién de particulas viajo a través de la camara de reaccion, los valores de
< w; > Yy de < wg >, se acercaron entre si. Con la excepcion de las corridas 1 a 4, a la
salida del reactor la mayoria de los datos se ubicaron dentro de la zona delimitada por las
lineas punteadas azules. Por lo tanto, la Figura (4-9) indica que, para fines practicos, la
composicion de la poblacion de particulas a la salida del reactor puede ser considerada

para representar el polvo que lo acompafa y viceversa.
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4.2 Estudio del Efecto de la Dispersién de Energia Radiante entre las Particulas y las

Paredes de la Camara de Reaccion del Reactor de Conversion Instantanea.

La dispersion de la radiacion incidente sobre las particulas es un tema de interés en el
estudio del horno de conversion instantanea. Especificamente determinar si la dispersion
de la energia radiante en la cAmara de reaccion, por efecto de la nube de particulas, puede
afectar la distribucion de las temperaturas de las particulas y el gas en un reactor de
conversion instantanea, y con ello, el balance térmico del horno y/o el grado de conversion
global de las reacciones de oxidacion. Este es un punto que ha recibido poca atencion en

la literatura.

Para efectos de esta parte del estudio, se us6 el codigo original Flash3D para realizar las

simulaciones, de acuerdo a las condiciones mostradas en las Tablas (3-5) y (3-6).

4.2.1 Temperatura de las particulas.

Las particulas presentaron cambios en su temperatura conforme pasaron por la cAmara de
reaccion. En las Figuras (4-10a) a (4-10d) se muestran los resultados de las simulaciones
para esta variable de respuesta. La temperatura maxima promedio de todos los casos fue

de 2418 K, apreciable en los contornos de color rojo de dichas figuras.

En el caso de la Figura (4-10a) la funcion de fase fue igual a cero, por lo que no se
consideraron los efectos de la dispersién de energia radiante; las temperaturas en la
corriente de descarga del quemador no fueron uniformes. Comenzaron en la entrada del
guemador a la temperatura de ambiental de 300 K, y se calentaron gradualmente en
contornos de 400 K, 850 K, 1400 K,1500 K, 1950 K hasta un maximo de 2490 K. Luego de
ese punto se observé como las corrientes de gases y particulas golpearon las paredes del
horno en un contorno a 1950 K. Luego, las zonas de temperatura se extendieron bajando
a 1500 K y dirigiéendose posteriormente al fondo de la camara, donde en el bafio fundido

llegaron a aproximadamente 1400 K.

En el caso donde la condicion de dispersion es isotropica, Figura (4-10b), con la funcion de

fase igual a la unidad y la dispersion de energia radiante siendo la misma en cualquier
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direccion sobre la particula. Se observaron contornos similares de regiones de temperatura
que el caso anterior, sin embargo, la zona de temperatura maxima, que llegd a 2353 K, en
color rojo, se extendié en un mayor volumen hacia la zona lateral superior de la camara.
Este comportamiento se repiti6 en menor medida para condiciones de dispersion no
isotropica de las Figuras (4-10c) y (4-10d). La turbulencia del fenébmeno propicié que las
lineas de corriente del gas arrastraran a las nubes de particulas en un giro contrario a las
manecillas del reloj, y haciendo que estas golpearan la pared de la cAmara para después
proyectarse hacia el fondo de la misma.

Las particulas reaccionaron a los pocos centimetros saliendo del quemador central. Esto
era algo esperado debido a que las reacciones heterogéneas ocurren en los primeros
centimetros que son expuestos a las altas temperaturas del horno; sin embargo, se llegé
zonas de temperaturas apreciablemente superiores en el caso de la dispersion isotropica,
donde las particulas dispersaron la energia en todas direcciones. Ello podria deberse a que
ahora las particulas no absorben el completo de energia radiante como lo haria un cuerpo
negro, sino que parte de la misma es emitida hacia otras particulas, el gas y las paredes
del horno. En el caso de la dispersién predominantemente hacia delante, la Figura (4-10c),
la zona de alta temperatura es de 2416 K y estd en su mayor parte en la parte superior del
reactor. Finalmente, en el caso con dispersion predominante hacia atras, Figura (4-10d),
dicha ultima zona esta alargada hacia abajo, con 2411 K, y una mayor zona de temperatura
intermedia de 1900 K. Los anteriores son los resultados esperados, siendo el calor de las
reacciones quimicas una de las fuentes de energia que se irradian entre las particulas, y
que después estas dispersan ya sea de regreso a la fuente (Modelo de Henyey-Greenstein)
o en direccion contraria a la misma (Modelo de Largas Esferas Difusas). Un resumen de

las condiciones y temperaturas maximas se encuentra en la Tabla 4-2.
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@) (b)

Temperatura, K Temperatura, K

(©) (d)

Temperatura, K Temperatura, K

Figura 4-10. Resultados de la simulacion del PCI para la temperatura de las particulas: (a)
Sin dispersion de radiacion, (b) Modelo de Dispersion Isotrépica, (¢) Modelo de Henyey-
Greenstein, y (d) Modelo de Largas Esferas Difusas.
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4.2.2 Temperaturay velocidad del gas.

El gas, es la fase continua que acompafia a las particulas y reacciona con ellas. Comienza
su viaje como aire enriquecido en oxigeno y después de las reacciones de oxidacion su
composicion cambia debido al dioxido de azufre generado. Una vez las particulas
alcanzaron su temperatura de reaccion incipiente a los 800 K se iniciaron las reacciones
quimicas. Las reacciones de oxidacion de particulas sulfurosas toman entre 3 y 4 ms
(Shook, 1992), por lo que se presentd un rapido ascenso de la temperatura del gas hasta
un méaximo promedio de 3330 K, como se aprecia en los contornos de color rojo en las
figuras (4-11a) y (4-11b). Es posible que las particulas no alcanzaran temperaturas tan altas
como el gas que las rodea debido a que, una vez que el O, se encuentra con el S en el
ndcleo de la particula, la reaccidon es instantanea y se libera SO, que escapa por la capa
porosa de Oxidos hacia el seno del gas. La transferencia de masa y energia interna
posiblemente ocasion6 que el calor se concentrase en la fase gaseosa, lo cual elevd su

turbulencia y el arrastre aleatorio de las particulas.

No se apreciaron diferencias significativas entre los casos de dispersion isotrépica, no
isotrépica y predominantemente hacia atras. La figura (4-11a) muestra la temperatura del
gas para estos casos, donde la temperatura maxima promedio fue de 3335 K. El caso de
dispersion predominante hacia adelante se muestra en la figura (4-11b), con pocas
diferencias apreciables. Aqui la temperatura maxima alcanzada fue de 3315 K, y los
contornos presentaron coloraciones y extensiones en menores intensidades que en el caso

antes mencionado.

No fueron apreciados cambios significativos, en ninguna de las funciones de fase
evaluadas, en el caso de la variable de respuesta de velocidad del gas cuando la dispersion

de radiacion estuvo presente.
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(@) (b)

Temperatura de los gases, K Temperatura del gas, K

Figura 4-11. Resultados de la simulacién del PCI para la temperatura de los gases de
proceso: (a) Sin dispersion de radiacion, Modelo de Dispersion Isotrépica y Modelo de
Largas Esferas Difusas; (b) Modelo de Henyey-Greenstein.

4.2.3 Contenido de SO, en la fase gaseosa.

No fueron apreciadas diferencias significativas entre los casos en ausencia o presencia del
fendmeno de dispersion de radiacion, y el resto de las funciones de fase evaluadas. Un
comportamiento promedio es mostrado en la Figura (4-12). En la parte superior de dicha
figura se aprecia como no existe SO en la corriente gaseosa a la entrada de la cAmara de
reaccion. Posteriormente, la corriente gaseosa alcanz6 su fraccion maxima promedio de
0.591, siendo en seguida diluida con el resto de gases de escape, hasta llegar a una
fraccion promedio de 0.295 a la salida de la camara de reaccion y chimenea. En esta figura,
ademds, se observa como la generacion de diéxido de azufre estuvo en relaciéon directa
con la cinética de las reacciones heterogéneas, de ahi que su contorno de méaxima
concentracion concuerde con el contorno de maxima temperatura de los gases en la figura

(4-11a). La concentracion de SO, disminuyé en contornos de fracciones de 0.591, luego
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0.443 hasta que la corriente de gases y particulas golpe6 las paredes de la camara de
reaccion, en donde la fraccion de SO, fue de 0.295 hasta llegar al bafio fundido.

Figura 4-12. Resultados de la simulacién del PCI para el contenido de SO,

4.2.4 Azufre remanente en las particulas.

La cantidad de azufre que permanece dentro de las particulas, una vez iniciadas las
reacciones quimicas, es una variable importante que nos muestra el grado de avance de
las mismas. Observando al azufre remanente en las particulas de las Figuras (4-13a) a (4-
13d) para los casos evaluados antes mencionados, es de esperarse un contorno de color
rojo a la entrada del reactor, indicando un 100 % de azufre sin reaccionar.
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En la Figura (4-13), para todos los casos, se observo que la cantidad de azufre disminuyo
conforme la corriente de gases y particulas atravesaba la camara de reaccién. Sin embargo,
cuando las particulas hicieron ignicion, la fraccion de azufre remanente tomé un valor
estable de aproximadamente el 16.7 %. Dicha concentracion, ademéas de otras regiones
con hasta el 50 % de azufre sin quemar, son apreciables en los contornos de coloracion
azul y verde, los cuales se cubren distancias semejantes, en los casos de ausencia de
radiacion (4-13a), dispersion hacia adelante (Figura (4-13c)) y hacia atras (Figura 4-13d).
Para el caso de la dispersion isotrépica de la Figura (4-13b), no se aprecian dichas zonas
de color verde, por lo que existi6 un mayor consumo de azufre respecto a los otros casos,
ademas el azufre remanente estuvo por debajo de los valores promedio para mayor parte
de esta camara de reaccion y el asentador, lo que implica un efecto significativo en la

rapidez de oxidacién de las particulas.

El azufre que no reacciondé permanecié en las particulas hasta ser depositado en el
asentador con la mata fundida, participando luego de otras reacciones quimicas en fase

liquida.

Como se vio en el capitulo anterior, el Flash3d toma como etapas controlantes de la
reaccioén, al transporte del oxigeno desde el seno del gas hasta la superficie de la particula,
y al transporte del mismo por la capa porosa de 6xidos hasta el nlcleo sin reaccionar. Una
vez que la particula se ha fundido, la reaccién es controlada por el transporte de masa del
oxigeno en fase gaseosa. De manera que las particulas en el modelo de dispersion
isotrépica consumieron cerca del 50 % del azufre al entrar en contacto con el oxigeno de la
corriente gaseosa, y luego se convirtieron en gotas, a los pocos centimetros de haber

entrado a la caAmara de reaccion.
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Figura 4-13. Resultados de la simulacion del PCI para el contenido de azufre remanente:
(a) Sin dispersion de radiacion, (b) Modelo de Dispersion Isotrdpica, (¢) Modelo de Henyey-

Greenstein, y (d) Modelo de Largas Esferas Difusas.
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4.2.5 Densidad numérica de las particulas en la camara de reaccion.

En las Figuras (4-14a) a (4-14d) se muestran el nimero de particulas, de la forma 10N,
donde N toma valores entre 0 y 25. Es apreciable como, para los casos (a) y (d) el nimero
de particulas estuvo en su maximo en la linea de corriente central desde la entrada a la

camara hasta llegar al asentador.

Existen diferencias significativas en todos los casos, con regiones de alta y baja
concentracion, posiblemente afectadas por la turbulencia del gas que provocé cambios en
las trayectorias de las nubes de particulas. De nuevo se destaca el caso de dispersion de
energia radiante de la Figura (4-14b), donde el nUmero de particulas es considerablemente
menor, no obstante, la trayectoria principal de las nubes es muy semejante a las de otros

casos.
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@) (b)
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Figura 4-14. Resultados de la simulacién del PCl para la densidad numérica de las
particulas: (a) Sin dispersion de radiacion, (b) Modelo de Dispersion Isotrépica, (¢) Modelo
de Henyey-Greenstein, y (d) Modelo de Largas Esferas Difusas. La escala de color

representa el valor de N, que es el exponente para la concentracion de las particulas.
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Tabla 4-2. Energia radiante intercambiada entre las paredes y las particulas.

NuUmero de caso y Modelo Calor Azufre Temperatura
direccion empleado intercambiado, eliminado méxima de
MW de las las particulas
particulas (K)
(%)
Sin dispersion =0 14.8 38 2490
Dispersion isotropica Isotrépico, 12.0 51 2353
p=1
Dispersion hacia adelante Henyey- 12.8 49 2416
Greenstein
Dispersién hacia atras Grandes 12.8 47 2411
Esferas Difusas
. 60 2600
=
n.- R —— - .
i - a--- 4 2400
355 | X
€ 4 2200 =
£
g- Isotrépica "
w 50 b 41 2000 g
o . Henyey-Gresnstein E
©
° Grandes Esferas Difusas 7 139“ E
o -
Rl i { 1600 ®
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= o
E 4 1400 E
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Figura 4-15. Azufre eliminado (e) y temperatura maxima (m) en las particulas respecto al

calor intercambiado con las paredes del horno.
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En la Tabla (4-2) se muestran los resultados de cantidad de energia radiante intercambiada
entre las paredes del horno y las particulas, el porcentaje de azufre eliminado luego de las
reacciones de oxidacion, y la temperatura maxima alcanzada en las nubes de particulas.
En dicha tabla se muestra como, en el caso donde no se considera a la dispersion de
radiacion, los valores de radiacion intercambiada y porcentaje de azufre remanente son
significativamente mayores, con 2490 K; una diferencia de 137 K respecto al caso de
dispersion isotropica. Estos resultados indican que la presencia de dispersion de energia
radiante afectd el intercambio neto de radiacion entre las particulas y las paredes del horno
en el desarrollo de la reaccion entre las particulas y el gas al alcanzar en menor tiempo la
temperatura de reaccion incipiente. Con el modelo de dispersion isotropica se obtuvo un
19 % de reduccion entre la energia radiante intercambiada con las paredes, ademas de un
13 % menos de azufre remanente en las particulas finales. En presencia de dispersion de
energia radiante, las particulas adquirieron una temperatura mas alta en la parte superior
de la camara de reaccion, en comparacion a la ausencia de la misma. Una explicacién a
este resultado es que, al dispersarse la energia radiante proveniente de las paredes del
horno, las particulas distribuyeron entre las demas el calor radiante incidente recibido; esto
a su vez permiti6 que un ndamero importante de las particulas alcanzaran su punto de
ignicién en un tiempo mas corto. Puesto que las reacciones de oxidacion son altamente
exotérmicas, una vez llegada la ignicién de las particulas estas elevaron rapidamente su
temperatura. En contraste, cuando la energia radiante no es dispersada por las particulas,
las particulas que viajaron por la parte central de la nube no recibieron la energia radiante
proveniente de las paredes, debido a que las particulas de la periferia de la nube la
absorbieron por completo. Esto obligé a las particulas del centro de la nube a viajar una

mayor distancia en el horno antes de alcanzar su temperatura de ignicion.

Un analisis similar se realizé en la Figura (4-15) donde el calor intercambiado entre las
particulas y las paredes del horno se compard, para todos los casos, contra la temperatura
maxima alcanzada y la fraccion de azufre eliminado. Se aprecia una tendencia en donde a
una mayor cantidad de energia radiante intercambiada se lograron mayores temperaturas
méximas en las particulas reaccionantes, asi como menores tasas de consumo de azufre.
Una posible explicacion a lo anterior es que, en el caso de la ausencia de dispersion de
radiacion, las particulas solamente intercambiaron energia radiante con las paredes del

horno, de ahi que la tasa de intercambio sea la mas alta de los casos evaluados. De la
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misma forma, cuando el fendmeno de dispersién si fue considerado, ahora las particulas
recibieron el calor no solo de la camara, sino que entre ellas mismas intercambiaron energia
radiante. Es posible que esto provocara que el tiempo con temperatura maxima conforme
las particulas caian se extendiese, haciendo que un mayor numero de particulas alcanzara
la temperatura de ignicién en un menor tiempo. Esto se aprecia en las Figuras 4-10a, 4-
10b y 4-10c. Por lo siguiente, los casos que si consideraron a la dispersion de energia
radiante presentaron mayores consumos de azufre y menores tasas de intercambio
radiativo con las paredes del horno. Otra posible explicacion estaria en la naturaleza de las
reacciones exotérmicas, donde a mayores temperaturas de operacion la velocidad de
reaccion se ve disminuida, de ahi la pendiente negativa de la figura (4-15).

La comparacion de las Figuras (4-10) a (4-14), muestra que la dispersion de la energia
radiante en las nubes de particulas, tiene un efecto significativo sobre el grado de oxidacién
de las particulas y la temperatura de las mismas. Esta variable es una medida del grado de
oxidacién, ya que el objetivo del proceso de conversion instantdnea es eliminar el azufre

contenido en las particulas para convertirlo a SO de acuerdo a la Reaccién (3-3).

Los resultados del presente trabajo indican que la dispersién de la energia radiante afecta
significativamente el comportamiento de las particulas y de la fase gaseosa en un horno de
conversion instantanea, cuando ambas corrientes se alimentan perpendicularmente a la
pared superior del reactor. La dispersion de la energia radiante permitié una ignicion mas
rapida de las particulas durante el vuelo y la distribucion uniforme de la energia radiante
entre las particulas vecinas, reduciendo simultaneamente el intercambio neto de energia
radiante entre las particulas y las paredes del horno y arrojando temperaturas en las
particulas 137 K menores que aquellas calculadas sin dispersién de energia radiante. Por
lo anterior, puede decirse que el no considerar a la dispersion de radiacion en futuros
trabajos conllevara a un error significativo en las temperaturas reportadas en modelos sin

esta caracteristica.
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4.3 Estudio tridimensional de la fragmentacion de particulas sulfurosas en un reactor

de conversion instantanea.

Una vez acoplados en una sola direccion los modelos de fragmentacion composicional
(MFC) y el modelo tridimensional de conversion instantanea (Flash3D), de acuerdo a los
criterios discutidos en la seccién 3.5, se procedi6 a realizar la simulacion de la cAmara de
reaccion del PCI, considerando condiciones tipicas de operacion de un reactor de escala
industrial.

Conforme a los resultados del estudio de dispersion de energia radiante de la seccion 4.2,
fue necesario incluir en las simulaciones el calculo de la dispersion de radiacion a través de
la funcion de fase de dispersion isotrdpica, debido a que ésta, al compararse con otros tipos
de dispersibn o su ausencia, aportd diferencias significativas en los resultados de
distribucién de temperatura en las nubes de particulas sulfurosas, asi como en su densidad

numérica.

Para este estudio, fueron consideradas nubes de particulas que estan conformadas por un
Gnico tamafo uniforme, esto de acuerdo con el modelo de dispersion de particulas
turbulentas propuesto por (Jain, 1995). Por lo tanto, las simulaciones se basaron en el
estudio de tres casos de nubes de particulas con tamafios de 50 um, 100 um y 150 pm.
Debido a la turbulencia de la corriente gaseosa, las distribuciones de tamafios de las
particulas expandidas y fragmentadas se calcularon en funcién del tiempo de cada nube

individual. Fueron considerados cinco tiempos de referencia para la camara de reaccion.

Para cada simulacion se usé una misma malla regular, mostrada en la Figura (4-16), que
representa a un reactor de conversion instantanea de escala industrial de 6.5 metros de
altura y 4.5 metros de diametro. En dicho reactor se simularon seis puntos de entrada en la
parte superior de la camara, representados en la Figura (4-17). Dichos puntos son
apreciables en el tope de la boquilla superior. La malla empleada fue estructurada, con
224,232 celdas de campo de flujo, y los parametros de operacion son los mismos que se
emplearon en el estudio de dispersion de radiacion de la seccién anterior, mostrados en la
Tabla (3-6).
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Figura 4-16. Malla computacional empleada en la simulacion del reactor industrial de
conversion instantanea.
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0.1875m 0.75m

Figura 4-17. Distribucién de los puntos de inyeccion en la entrada superior de la cAmara

de reaccion del PCI.

En una primera simulacion, de acuerdo a la metodologia de solucion de la Figura (3-4), el
modelo Flash3D fue ejecutado hasta lograr la convergencia de sus términos fuente, y llegar
a una solucién unica en el estado estacionario del proceso. El modelo calcul los valores
promediados en el tiempo para la velocidad, posicion, temperaturas del gas y de las
particulas; asi como la rapidez de las reacciones de oxidacion. Posteriormente, las bases
de datos de las nubes de particulas se extrajeron y procesaron para ser leidas y formar

parte de una segunda simulacién en el MFC.

La Figura (4-18) muestra las trayectorias de las seis lineas de corriente de elementos del
fluido que entraron de manera perpendicular por la parte superior del reactor. Las seis lineas
de corriente gaseosa siguen trayectorias diferentes, tocando las paredes del reactor,
distribuyendo y arrastrando a las nubes de particulas por la camara de reaccién en su
camino a la salida por la chimenea. La velocidad maxima alcanzada fue de 46.41 m/s en la
descarga del quemador, donde se dieron inicio las reacciones quimicas heterogéneas e
instantaneas. Al inicio de su trayectoria, al caer en el horno justo después de recorrer el
tubo superior, las lineas de corriente presentaron flujos no desarrollados y recirculaciones
con giros turbulentos tipo “rebote” del gas contra las paredes del horno y el asentador. La
velocidad luego de los giros se mantuvo practicamente constante, con diferencias minimas

de 1 m/s.
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El asentador contiene cobre blister y escoria reaccionante los cuales influyeron en la
distribucion y cambios de direccion de la mezcla particula-gas al actuar como una pared.
En la parte final de su viaje, todas las lineas de corriente encontraron su camino hacia la
chimenea después de continuos cambios de direccién.

Velocidad (m/s)
m 46.410

Puntos de inyeccién

Figura 4-18. Trayectorias de seis lineas de corriente de elementos de la corriente gaseosa que

entran perpendicularmente a la camara de reaccion. Para particulas de 50 um.
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Temperatura (K)

Figura 4-19. Resultados de la distribucién de las nubes de particulas y su temperatura, para un

tamainio inicial de 50 um.

En la Figura (4-19) aparecen las temperaturas de las nubes de particulas y las trayectorias
de estas en la camara de reaccion y el asentador. Se observa que las particulas caen y se
acumulan en el fondo del asentador, sin llegar a escapar por la chimenea. La temperatura
maxima fue de 2322 K en una linea de 40 cm en la zona rojiza de dicha figura. Luego de
esto, disminuyd a 1816 K y se mantuvo constante hasta llegar al bafio fundido, donde su

temperatura fue de 1310 K.

La distribucién de las particulas aparece en concordancia con las trayectorias de los centros
de las nubes de estas, los cuales se agruparon en trayectorias cerradas que se dirigieron
casi directamente a la salida de la camara y la chimenea. Las trayectorias de las corrientes
gaseosas son similares en su primer recorrido por la camara de reaccion, pero una vez
llegado al bafio fundido redujeron su velocidad, para después separarse y presentar

turbulencia hasta la salida del reactor.
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4.3.1 Resultados del modelo de fragmentacion sobre las nubes de particulas de

50 pm.

Una vez acoplados los modelos Flash3D y MFC, de acuerdo a la metodologia descrita en
el Capitulo 3, se realizaron las simulaciones del PCI en condiciones tipicas de un reactor
de escala industrial. Dichas condiciones corresponden a las que se muestran en la
Tabla (3-6).

A continuacion, se presentan los resultados de las corridas para las nubes de 50 y
100 um. El tamafio superior de 150 um no present6 diferencias sustanciales respecto al de
100 um y no se presenta aqui. El objetivo de este apartado fue el de analizar la formacion
de las particulas hijas, provenientes de la fragmentacion de las nubes de tamafios antes

mencionados, dentro de la cAmara de reaccion de un horno de conversion instantanea.

En la Figura (4-20) se muestra las distribuciones de tamafo respecto al tiempo para una

nube de particulas de tamafio inicial 50 pm.
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Figura 4-20. Evolucion de las distribuciones de tamafios para una nube de particulas

tamanio inicial de 50 pm.

La distribucién de tamafios muestra una linea vertical para que representa el 100 % de
particulas de 50 micras en la entrada del horno (t=0). Posteriormente, dichas particulas
iniciaron su expansion a tamafios mayores y fragmentacion a tamafios menores. Esto se
observa para un tiempo de 2.44 segundos, donde la expansion llevé a las particulas a crecer
hasta los 262 ym, donde aparece una linea vertical que indica que dichas particulas
representan el 14 % del total de particulas en ese momento. Continuando con el tiempo de
2.44 segundos, se aprecia una distribucién de tamafios generados por la fragmentacién de
las particulas de 262 pum, donde el tamafio mas abundante fue el de 180 um.
Comportamientos similares se apreciaron para el resto de los tiempos, con un tamafo
maximo de expansion de 358 um y generando 371 tamafios en total, distribuidos entre 0.5

umy 370.5 um en el Gltimo tiempo evaluado.
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Las simulaciones del Flash3D original no incluyeron la expansion o fragmentacion de las
particulas. Debido a las modificaciones del modelo para que estos fendbmenos estuvieran
presentes, en este estudio fue posible observar como una sola nube de particulas, con 50
um de tamafio Unico, fue capaz de generar 371 tamafios mas, durante sus 4.86 segundos

de vuelo.

El indice de fragmentacion puntual calculado en este caso fue de ny = 0.124; lo que indica
que existié una prevalencia del fendmeno de expansion sobre el de fragmentacién, puesto
gue solo el 12.4 % de las particulas se fragmentaron. Se observé también que los tamafios
mayores, que son los que se encuentran mas abajo en la cAmara de reaccion y llevan un
mayor tiempo reaccionando, son los que presentaron una mayor fragmentacién, lo que
explicaria el decreciente porcentaje de los mismos, puesto que en el Ultimo tiempo

considerado de 4.86 segundos, estos representaron apenas el 3 % del total de particulas.

4.3.2 Resultados del modelo de fragmentacion sobre las nubes de particulas de
100 pm.

En la Figura (4-21) se presentan resultados similares al de la Figura (4-20) en cuanto al
comportamiento de las distribuciones de tamafio, una vez considerado el fendmeno de

fragmentacion.
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Figura 4-21. Evolucion de las distribuciones de tamafios para una nube particulas de

tamafio inicial de 100 pm.

Se graficaron las funciones de densidad masica contra el tamafio de particula y se aprecia
como a la entrada del horno se tiene una totalidad de particulas de 100 micras. Las
particulas cambiaron su tamafio de acuerdo a los datos de tiempos considerados en la
camara de reaccion. Se alcanzaron tamafos de 264 um, 313 pum, 349 umy 379 um en los
tiempos evaluados, estos representaron fracciones masicas del 30%, 14%, 8% y 6%
respectivamente. En comparacién con el tamafio de 50 um de la seccién anterior, existe un
incremento en el tamafio y nimero de particulas en los tiempos evaluados, puesto que
ahora las particulas de 100 um se expandieron y fragmentaron generando 380 tamafios en

total, distribuidos entre las 0.5 pum y 378.5 pm.

El indice de fragmentacion para este caso fue de n; = 0.2709, lo que denota la existencia

de una competencia entre los fendmenos de expansion y fragmentacion, estando ésta
ultima presente en el doble de particulas reaccionantes que en el caso de un Unico tamafio

inicial de 50 pm.
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Figura 4-22. Contenido de polvos respecto al tiempo para particulas de 50 pm (m) y
100 pum (e).

En la Figura (4-22) se presentan la fraccion masica de particulas menores a 20 ym, las
cuales son consideradas como polvos (Parra-Sanchez et al., 2014). Se observa como en
los dos tamafios evaluados de 50 pm y 100 um el contenido de polvos tiende a disminuir
conforme las corrientes de gases y particulas atraviesan la camara de reaccién. Esto seria
un indicativo del papel que tienen los polvos originales que acomparfian a las particulas en
la alimentacién y pueden contradecir las ideas preconcebidas en la practica industrial, en la
cual se considera que, en general, los polvos son producidos por las reacciones quimicas

violentas.

Los resultados son acordes también a lo observado en las Figuras (4-5) y (4-8), donde el
caso del reactor en condiciones tipicas industriales presentd una tendencia a la expansion

mas alla de la fragmentacién, siendo ubicado en el tercer cuadrante de la Figura (4-8).

Los resultados anteriores para los tamafios de 50 um y 100 um concuerdan con
observaciones experimentales sobre la morfologia y distribucién de tamafios de particulas
en el receptaculo de un reactor a nivel laboratorio (Perez-Tello, 1999; Perez-Tello et al.,

2001a; Riihilahti, 1998) las cuales mostraron que en general las particulas pequefias en la
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alimentacién tienden a expandirse, mientras de tamafios mayores observan mayor

fragmentacion al oxidarse.

El modelo Flash3D solo funciona con mallas regulares creadas con el mismo software. Esto
limitd el nimero y disposicion de nodos evaluados en este estudio. Lo anterior hace
considerar a los resultados del presente estudio como preliminares y sujetos a mejoria, una
vez se solucione el uso de mallas no regulares en las simulaciones de la camara de reaccion
del PCI.
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

5.1 Conclusiones.
Los resultados de este trabajo pueden resumirse como sigue:

1) Se desarroll6 un modelo computacional tridimensional, basado en principios
fundamentales, que incluyé a la oxidacion, expansion, fragmentacion y dispersioén de
energia radiante de las particulas de matas soélidas de cobre, y el cual predice la
composicion y distribucion de tamafios en la camara de reaccion en un horno de

conversion instantanea.

2) Como resultado de la inclusion de un régimen no isotérmico en el Modelo de
Fragmentacibn composicional, se reportd6 una buena concordancia con datos
experimentales recolectados en un reactor de escala laboratorio; esto, en términos de

distribuciones de tamafios de particulas, cantidad de polvos y azufre remanente.

3) Se desarroll6 el indice de Fragmentacion (ms), que representa a la predominancia de

dichos fenémenos de expansion y fragmentacion en la poblacién de particulas.

4) La generacion de polvos es el resultado de la competencia entre los fenébmenos de

expansién y fragmentacion en la camara de reaccién del PCI.
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5) A corta distancia del quemador, los polvos estan formados en su mayoria por particulas
de la alimentacion que experimentan expansion y fragmentacion, mientras que en el resto

del horno estos consisten de fragmentos de particulas que reaccionaron parcialmente.

6) Las condiciones operativas que reducen la generacion neta de polvos son aquellas donde
se manejan 0.25y 70 % como relacién de oxigeno-mata y concentracion de oxigeno en
el gas de proceso, respectivamente. Lo anterior, aplicable Unicamente a particulas

menores de 37 ym o material sin cribar con tamafos menores a los 149 um.

7) Elfendémeno de dispersion de energia radiante si afecta y presenta un efecto significativo
sobre las variables de respuesta en las simulaciones de la cAmara de reaccion del PCI,
por lo que debe tomarse en cuenta. Al compararse con un caso sin dispersion de energia
radiante, el modelo de dispersion predijo mayores porcentajes de azufre consumido, asi
como menor cantidad de intercambio de calor radiativo entre las paredes del horno y las

particulas.

8) Se desarroll6 una metodologia para el acoplamiento en una direccion de los modelos
tridimensional de conversion instantanea con el modelo de fragmentacién composicional

para la oxidacion de particulas de mata de cobre.

9) Al analizar el comportamiento del reactor industrial del PClI mediante simulacion
matematica y computacional, se obtuvieron las siguientes conclusiones:

a. Solo una de cada seis nubes de particulas alcanza a salir por la chimenea. El resto
termina en el bafio fundido.

b. En base al célculo del indice de fragmentacion de las nubes de particulas, se
determiné que hay una predominancia del fendbmeno de expansion sobre el
fenébmeno de fragmentacion.

c. Las particulas de mayor diametro se fragmentan en mayor medida que aquellas

de tamafios menores (% = 0.271yn2° = 0.140).
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5.2 Recomendaciones.

1) En futuros trabajos se recomienda considerar a la dispersion de energia radiante en los

calculos y simulaciones.

2) Se enfatiza la necesidad de determinar experimentalmente las propiedades oOpticas de
las particulas de mata de cobre, con el fin de mejorar en el futuro las predicciones del

modelo computacional.

3) Incorporar un acoplamiento en dos direcciones para los modelos MFC y Flash3D, de

manera que se logre aumentar la precision de sus predicciones.

4) Es de importancia buscar la validacion con datos experimentales para las predicciones

hechas en el reactor de escala industrial.

5) Para futuros trabajos, se recomienda el uso de mallas con un mayor nimero de elementos

gue permitan una mejor apreciacion de los contornos de flujo.
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The Role of Expansion and Fragmentation
Phenomena on the Generation and Chemical
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Composition of Dust Particles in a Flash Converting

Reactor
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A compositional fragmentation model was used to clarify the effect of expansion and
fragmentation phenomena on the generation and chemical composition of dust particles in a
flash converting reactor. A fragmentation index is introduced to represent the fraction of
particles undergoing fragmentation, as opposed to expansion, within the particle population.
Under typical operating conditions, the local dust content and the net amount of dust generated
compared with the dust content in the feed first decreased and then increased along the reactor
length, whereas the amount of particles undergoing fragmentation (fragmentation index)
increased steadily. Dust generation was found to be the result of two competing phenomena,
i.e., the expansion of dust particles in the feed and the production of dust from fragmentation of
large particles. At short distance from the burner tip, the dust mostly consists of particles in the
feed undergoing oxidation and expansion, whereas farther down the reactor it mostly consists of
fragments of partially reacted particles. Based on the computer simulations under a variety of
experimental conditions, a map of dust generation against fragmentation index was developed.
For most practical purposes, dust generation may be approximated by the change in the mass
fraction of dust in the population. At the reactor exit, the composition of the dust is

approximately the same as the entire particle population.
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I. INTRODUCTION

THE presence of dust particles in the off-gas stream
of flash smelting and flash converting reactors is a
common problem during the operation of such fur-
naces.' > Dust particles in the off-gas stream are
undesirable because they cause blockage of the trans-
port system in the waste heat boiler and electrostatic
precipitator. They also increase the time and cost of
process maintenance. Although a portion of the dust
recovered in the bag house is typically recycled to the
reactor,!®”! an inventory of dust must be maintained to
keep the process operating under steady-state condi-
tions. Furthermore, the handling of large amounts of
dust provides opportunities for the escape of fine
particles to the atmosphere, with serious implications
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to the environment and the health of operators, engi-
neers, and the human settlements near the smelter
facilities.

It is generally accepted that dust is produced by the
violent fragmentation of sulfide particles as they
undergo oxidation in the reaction shaft of flash smelting
and flash converting reactors.”*) However, so far most of
the studies regarding dust generation report qualitative
information obtained from microscopic observations of
reacted particles oxidized under controlled laboratory
conditions.** To the best of the authors’ knowledge, no
plant campaign has been reported in the literature that
provides quantitative local information on the size
distribution of the particle population along the length
of the flash converting reactor and the downstream
units. As a result, a number of uncertainties prevail. For
instance, it is not clear how much of the dust entering
the waste heat boiler was produced by fragmentation of
the original particles and how much consists of fine
particles in the feed that were carried away by the off-gas
stream without fragmenting. The composition of dust
particles as well as its relationship with the overall
composition of the particle population is also unknown.
An additional concern stems from the fact that no clear
definition of dust has yet been adopted in this area. As
an example, plant engineers typically call “dust” all
particles entering the waste heat boiler and those
collected in the electrostatic precipitator. *¢" In
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contrast, ““dust” has been used by several research-
ers[4’10” to refer to fine particles produced by frag-
mentation of large particles upon oxidation. Such
ambiguity in the terminology is confusing and makes
the analysis of this topic difficult.

The (Present authors reported on extensive experi-
ments!' %3 on the oxidation of copper matte particles
in a large laboratory flash converting reactor. Input
variables tested in the experiments included particle size
in the feed, the oxygen-to-matte ratio and oxygen
concentration in the process gas. Output variables
measured in the reacted particles included its chemical
composition and size distribution in the receptacle Ina
further investigation, Pérez-Tello e al.l'" developed the
first fragmentation model capable of predicting the size
distribution of the particle population under flash
converting conditions. The model was verified by
comparing the predicted values with the experimental
data measured in the receptacle of the above-mentioned
laboratory reactor. Although a good agreement was
obtained, the largest discrepancy was observed for
particles in the range of 0 to 20 wm. Recently,
Parra-Sanchez et al™ improved the frdgmentdtlon
model developed by Perez-Tello er all"* by coupling a
kinetic model for the oxidation reactions with the
population balance equations describing the evolution
of the size distribution. A new mathematical expression
to represent the distribution of daughter particles upon
fragmentation of their mother particle was developed.
The resulting compositional fragmentation model
(CFM) 51gn1ﬁcant1y 1mproved the predictions of the
previous model"¥ in the size range of 0 to 20 ym. The
new formulation also predicted the sulfur content in the
particle population with good accuracy. Because the
CFM!"™ was verified, it can be used to analyze the main
features of the flash converting reactor. The goal of this
investigation was to clarify the role of expansion and
fragmentation phenomena on the behavior of dust
particles in the shaft of a flash converting reactor. For
that purpose, the CFM was used, as described below.

II. TERMINOLOGY AND SIMULATION
STRATEGY

In this work, dust is defined as any particle within the
size range of 0 to 20 um, regardless of its origin or
chemical composition. The size distribution of a popu-
lation of particles at time ¢ is represented by the
discretized mass density function f3(x;) defined by

fi(xi) =

m;

M N, i)
(Zl I’Vli> (Axi)
-

where x; is the mean size of the particles contained
within the ith size fraction; Ax; is the size interval; m;
is the mass of particles contained within the ith size
fraction; N is the number of size fractions in the popu-
lation at time #; and the summation on the right-hand
side represents the total mass of the population of
particles. In this notation, x; and xy represent,
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respectively, the smallest and the largest sizes in the
population. From Eq. [l], the mass fraction of the
population of particles corresponding to dust at time ¢
is given by

d
F,= Zf3 (xi)(Ax;), 2]
=1

where d is the size interval for which x; = 20 um. It is
noted that Fy is an indicator of the proportion of dust
in a given population of particles. This quantity is
defined as the mass of all particles within the size
range of 0 to 20 um divided by the mass of the particle
population. Therefore, the quantity 100F; represents
the percentage of the mass of the entire population of
particles that corresponds to dust. For a flash convert-
ing operation, it is convenient to define the change in
dust fraction in the population of particles from that
in the feed as follows:

AF; = Fq— Fyy, 3]

where subscript f stands for the feed to the reactor.
Symbol AF, represents the change in the proportion of
dust in the population of particles up to time ¢ with
respect to its value in the feed. This quantity may be
positive, negative, or zero. Positive values indicate that
the proportion of dust in the population increased
with respect to its value in the feed. Negative values
indicate that the proportion of dust decreased with
respect to its value in the feed. Finally, AF, is zero
when the proportion of dust in the population
remained unchanged with respect to its value in the
feed.

Because dust particles may be present in both the feed
and the reacted product, the mass generation of dust
relative to the mass of feed up to a given location in the
reactor Gy is defined as

Gd _ Fd7pmp — Fd}fmf, [4]

mg

where subscripts p and f stand for the oxidation pro-
duct and the feed, respectively, and m is the mass of
the population of particles specified by the subscripts.
The numerator is the net mass of dust produced up to
a given location in the reactor. Thus, G, represents the
net mass of dust generated per unit mass of solid feed.
It is noted that Eq. [4] reduces to Eq. [3] for the spe-
cial case my, = my. Therefore, when the mass of the
population of particles remains unchanged during
flight, the change in dust content AF,; also represents
the net amount of dust generated in the reactor per
unit mass of solid feed. In general, m, # m; because
the stoichiometry of the oxidation reactions involve
changes in the mass of the reacting particles. It is
noted that G, defined by Eq. [4] may take on either
positive or negative values. Positive values indicate
that net generation of dust occurred in the reactor.
Negative values indicate that a net consumption of
dust occurred in the reactor. The special case G, =0
indicates that neither generation nor consumption of
dust occurred in the reactor up to a given location.

METALLURGICAL AND MATERIALS TRANSACTIONS B



The compositional fragmentation model (CFM) used
in this work follows a Lagrangian approach and is based
on the reaction path for the oxidation of sulfide particles
originally proposed by Kim and Themelis'® and further
modified by Jokilaakso er al.™® Details of the formula-
tion are discussed elsewhere,!'™ and thus, only a brief
summary is presented here. Input data to the CFM
include the particle size distribution and chemical
composition of the feed, furnace wall temperature, and
the oxygen concentration in the process gas. Also
required are the values of six model parameters: the
rate of particle expansion during flight g, the critical size
parameter f. which establishes the size at which frag-
mentation starts to occur, the mass fractions of the
smallest and largest sizes in the population that achieve
fragmentations f> and f,, respectively, the fragmenta-
tion distribution parameter 7y, and the tortuosity of the
oxide shell formed during particle oxidation 7. Based on
such information, the CFM computes the trajectories of
all individual sizes in the feed during their flight through
the reaction shaft. The model assumes that the particles
continuously expand upon entering the reactor until
they achieve a critical size, upon which fragmentation
starts to occur. Once initiated, fragmentation is assumed
to continue along the reactor length.

The particle chemical composition is computed by
solving a kinetic model representing the oxidation of
copper matte with gaseous oxygen according to the
following reaction that forms an oxide product layer
around an unreacted matte core:

3 2
Cu,S - yFeSx(Syl) + |:§ + y(x + g):| Oz(g)

[5]
- Cu20(571) + %FC3O4(5’1) + (1 + Xy)SOZ(g>,
where x is the sulfur-to-iron atomic ratio and y is the
FeS -to-Cu,S molar ratio in the matte. The values of
both x and y were determined experimentally from the
chemical analyses of the original particles by means of
atomic absorption spectroscopy (AAS) techniques.
Before the particle melts, Reaction [5] was assumed to
be controlled by both mass transfer of oxygen from the
bulk gas to the particle surface and the diffusion of oxy-
gen gas through the porous oxide shell, according to a
shrinking core model. Once the particle becomes fully
molten, the oxidation was assumed to be controlled by
the mass transfer of oxygen from the bulk gas to the sur-
face of the reacting droplet. The Lagrangian calcula-
tions are conducted for all n sizes in the feed, after
which Eq. [1] is used to compute the size distribution in
the population of particles at time ¢ along the particle
trajectory. The evolution of the chemical composition of
all size fractions is computed as a function of time in the
reaction shaft. During flight, both expansion and frag-
mentation of particles occur simultancously along the
trajectory of the particle population. The extents to
which both phenomena occur are dependent upon the
individual sizes in the feed and the operating conditions.

In the previous study conducted in this laboratory,!'
the relationships between specific sizes in the feed and
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those obtained in the reacted products were obtained by
introducing the cumulative contribution and distribu-
tion coefficients. Such quantities provided detailed
information on the size changes experienced by individ-
ual particles during flash converting. The motivation of
the present study was to provide an overall analysis of
the flash converting reactor which may be useful from a
process engineer’s perspective. In this work, a fragmen-
tation index #; is introduced to represent the extent to
which fragmentation has occurred within the particle
population as a whole. This quantity is defined as the
mass fraction of the solid feed entering the reactor that
undergoes fragmentation up to time . In terms of the
characteristics of the particle population used in the
CFM, the above definition leads to the following
expression:

ne=y_filxo)Ax)f; i=1.n, [6]
i=1

where f3(x;0) and n are, respectively, the mass density
function and the number of size fractions in the popu-
lation of particles in the feed, and f; is the mass frac-
tion of the ith size particles in the feed that undergoes
fragmentation up to time ¢ in the reactor. It is noted
that n<N because particle expansion increases the
number of sizes in the population. Quantities f; are
computed within the CFM once the input data for a
given run is specified. During flight, those particles in
the feed that do not undergo fragmentation up to time
t are assumed to undergo expansion. Therefore, quan-
tity (1 — ny) represents the mass fraction of the solid
feed that undergoes expansion up to time ¢ without
fragmenting.

The fragmentation index defined by Eq. [6] may take
on values in the range of zero to unity. When #; = 0, no
fragmentation has occurred, and the population is made
up of the initial particles in the feed undergoing expan-
sion. Similarly, when #; = 1, the whole population is
made up of fragments. The special case 1 = 0.5 indicates
that half of the solid feed entering the reactor undergoes
fragmentation up to time ¢, whereas the other half
undergoes expansion without fragmenting. Therefore,
the value 5y = 0.5 establishes the limit of predominance
of both expansion and fragmentation phenomena in the
population. As a result, when #; is in the range
0 < 15;<0.5, particle expansion prevails. Similarly, when
0.5 <n; < 1, particle fragmentation prevails. It is empha-
sized that predominance of either phenomenon does not
imply that the other does not occur in the population.
The fragmentation index #; is thus an overall indicator of
the prevalence of expansion and fragmentation phenom-
ena in the whole population of particles.

In addition to the size changes experienced by the
particles, it is of interest to investigate the chemical
composition of dust particles during their flight in the
reaction shaft. In this work, the sulfur content was used
to represent the chemical composition of the particles,
assuming the oxidation of S, Cu, and Fe occurs
according to the stoichiometry of Reaction [5]. The
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Table I. Simulation Runs and CFM Parameters used in the Calculations

[15]

Run Size Fraction Oxygen-to-Matte O, Concentration in

No. in the Feed (um) Ratio (kg O,/kg Matte) Process Gas, (vol pct) g (um/s)  —y for ot fe T

1 <37 0.25 70 57 241 0.66 —0.06 1.1 800
2 <37 0.33 70 18 2.37 087 —-1.62 1.0 950
3 <37 0.25 100 55 2.54 0.83 —0.15 1.2 1100
4 <37 0.33 100 55 2.70 0.80 —-042 1.3 1000
5 37-74 0.25 70 18 2.27 0.22 .15 1.1 800
6 37-74 0.33 70 38 2.51 0.60 091 1.2 700
7 37-74 0.25 100 19 2.33 0.31 0.81 1.1 1100
8 37-74 0.33 100 40 2.53 0.81 0.51 1.2 1000
9 74-105 0.25 70 6 2.62 0.24 0.63 1.0 550
10 74-105 0.33 70 17 2.56 0.39 1.03 1.1 600
11 74-105 0.25 100 6 2.48 0.03 1.08 1.0 750
12 74-105 0.33 100 26 2.66 0.60 0.70 1.1 775
13 105-149 0.25 70 5 276 —0.22 1.27 1.0 400
14 105-149 0.33 70 13 2.62 0.45 074 1.0 450
15 105-149 0.25 100 6 2.66 0.17 099 1.0 600
16 105-149 0.33 100 12 2.81 0.15 .12 1.0 700
17 (A) <149 0.25 70 58 236 —0.02 145 1.0 600
18 <149 0.33 70 47 2.75  —0.06 1.75 1.1 600
19 <149 0.25 100 60 2.73 0.21 099 1.2 800
20 (B) <149 0.33 100 51 2.64 043 L1 1.2 800

average sulfur content in dust (ws), at time 7 was
computed from

3 ws,ﬁ(xi)(Axi)
= ) [7]

ngfs(xi)(Axi)

1

(ws)y =

where wg; is the mass fraction of sulfur in a particle
with size x;, and other symbols have been defined pre-
viously. Quantities f3(x;) and ws,; in Eq. [7] are instan-
taneous values. The former was computed from Eq. [1]
along the trajectory of the particle cloud, whereas the
latter was computed by solving the rate equation for
the oxidation of individual particles traveling through
the reactor. In the present formulation, fragmentation
was assumed to produce daughter particles with the
same apparent density and chemical composition as
their mother particle. It is also assumed that daughter
particles do not react any further in the reactor, so
that their size and chemical composition remain
unchanged throughout the reaction shaft. Because
the mechanisms governing particle fragmentation are
unknown, these assumptions were made for mathemat-
ical simplicity and may be relaxed in the future as new
experimental evidence becomes available. During the
calculations, the properties of the reacting particles
such as mass, apparent density, and chemical composi-
tion are stored as they travel through the reaction
shaft. This information is further used to calculate the
properties of all particles in the reactor at any time.['”)

It is noted that symbol (ws), in Eq. [7] is defined as
the mass of sulfur contained in all particles with sizes in
the range of 0 to 20 um divided by the mass of those
particles, i.e., it is an average sulfur content. This
quantity may be obtained experimentally by sieving a
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sample of the particle population collected at a given
location in the reactor and analyzing its chemical
composition. Similarly, the average sulfur content in
the population of particles (ws) can be obtained by
conducting the summations on the right-hand side of
Eq. [7] over all sizes in the population, N. Based on the
definition of the density function given by Eq. [1], the
denominator on the right-hand side of Eq. [7] becomes
unity, and

N
(0s) =D 5.3 (x) (Ax,). 8]
=1

I

The symbol (ws) thus represents the mass of sulfur
contained in all particles in the population divided by
the mass of the whole population. Egs. [7] and [8] allow
the comparison between the average sulfur content of
dust particles and that of the population at any location
along the reactor.

The major goal of this investigation was to clarify the
role of expansion and fragmentation phenomena on the
general characteristics of dust particles in a flash
converting reactor under a variety of operating condi-
tions. Table I shows the simulation runs considered in
this study, as well as the CFM parameters used in the
calculations. The operating conditions shown in Table I
correspond to all the experiments conducted in the
laborator;/ flash converting reactor at the University of
Utah'%'%13] For the purpose of further discussion,
Runs 17 and 20 were labeled as cases A and B,
respectively. In both the runs, the solid feed consisted
of unsieved copper matte particles containing a wide
range of sizes. This is a typical feed to the industrial
reactor. Details of the size distributions of all size
fractions shown in Table I and their representation b%/ a
set of empirical expressions are presented elsewhere.'”!
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Table II. Parameters for the Simulations Runs!'!

Parameter Value
Reactor length 2m

System pressure 87.1 kPa
Furnace wall/gas temperature 1350 K (1077 °C)
Particle velocity 2.3 m/s

298 K (25 °C)
800 K (527 °C)
1155 K (882 °C)
1473 K (1200 °C)
31.6 kmol/m?

Particle initial temperature
Temperature of incipient reaction
Melting point of unreacted core
Melting point of oxide layer
Molar density of matte

Molar density of Cu,O 37.7 kmol/m?
Molar density of FesO4 22.4 kmol/m3
Particle emissivity 0.85

Heat of reaction 400 + 600y kJ/mol

of matte
FeS,-to-Cu,S molar ratio, y 0.14
S to Fe atomic ratio, x 0.93
Time step to solve the kinetic model 1075 s

In this paper, cases A and B are shown as examples of
the capabilities of the present formulation to provide
detailed information for the analysis of a flash convert-
ing reactor. Case A corresponds to typical operating
conditions in which the amount of oxygen supplied to
the reactor was the stoichiometric amount to oxidize all
the sulfur in the particles to sulfur dioxide, and all the
iron to magnetite. Also, the oxygen concentration in the
process gas was set to 70 pct by volume. In contrast,
case B represents the most severe oxidizing conditions
tested in the experiments,''®'%'3 in which the amount of
oxygen supplied to the reactor was higher than the
stoichiometric amount, and the process gas consisted of
pure oxygen.

Table IT shows the parameters that were kept con-
stant in all the simulation runs shown in Table 1. They
include the reactor characteristics as well as the input
data to solve the rate equation for individual particles.
The size distributions in the feed!"” and the population
of particles along the reactor were represented by setting
n = 200 and N = 410, respectively. With such
information, the CFM was solved according to the
procedure described by Parra-Sanchez er al.!'> To track
the characteristics of both dust and the population of
particles, 20 equidistant locations along the reactor were
set, and their numerical results were smoothed for
graphical purposes. The first location at axial distance
equal to zero was set at the burner tip, whereas the last
location corresponds to the end of the reaction shaft.

III. DISCUSSION OF RESULTS

For the purpose of the present discussion, any particle
with size in the range of 0 to 20 um is referred to as dust
or dust particle. Particles with sizes larger than 20 um
are called large particles. In both cases, the definitions
make no distinctions regarding the chemical composi-
tion and state of matter of the particles under consid-
eration. In what follows, the analysis of cases A and B is
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Fig. I—Profiles of fragmentation index, mass fraction of dust, and
dust generation for case A.

presented first; the results of Runs 1 through 20 in
Table I are discussed later.

A. Analysis of Dust Characteristics in a Flash Converting
Reactor

The goal of this section is to show the capabilities of
the CFM to provide a detailed analysis of a flash
converting reactor. Figure 1 shows the values of the
fragmentation index #;, the mass fraction of dust F,;, and
dust generation G, as functions of the reactor length for
case A. The dotted line shown at the ordinate value of
zero is aimed at separating the regions in which G; may
take on either positive or negative values, as defined by
Eq. [4]. It is noted that the fragmentation index #;
remained close to zero within the first 0.14 m from the
burner tip. Thus, in this region, all particles entering the
reactor initiated expansion, but no fragmentation has
taken place. Particle fragmentation started beyond 0.14
m and occurred continuously in the particle population,
as the fragmentation index increased mostly linearly
with the axial distance.

By the time, the particle population reached the
reactor exit, about 38 pct (17, = 0.38) of the solid mass
entering the reactor underwent fragmentation, whereas
the remaining 62 pct underwent expansion without
fragmenting. The above results may be in contrast with
preconceived ideas in the industrial practice, which in
general assume that particle fragmentation predomi-
nates in the flash converting reactor. During the
industrial operation, an undetermined number of
reacted particles that did not reach the molten bath
are typically carried away by the turbulent off-gas
stream toward the waste heat boiler and electrostatic
precipitator, where they can continue to oxidize and
possibly undergo fragmentation. The present analysis is
focused on the phenomena occurring within the reaction
shaft only. Thus, the transformations occurring in the
particles upon leaving the shaft are not considered in the
present study.

A significant feature in Figure 1 is the fact that
beyond 0.14 m, the fragmentation index increased
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mostly linearly with the axial distance along the reactor.
The analysis of a number of simulations under a variety
of experimental conditions showed that the shape of the
plot, n¢ against axial distance, strongly depends upon the
rate of fragmentation occurring within the particle
population, i.e., the larger the fragmentation rate, the
steeper the slope of 7, and the larger its curvature.
Figure 1 thus indicates that for most practical purposes,
once fragmentation started in the particle population, its
rate was mostly uniform throughout the reactor. As will
be discussed later in this paper, this was one of the major
differences observed with case B.

Regarding the behavior of the fraction of dust in the
particle population, Figure 1 shows a number of fea-
tures. First, F; does not vary monotonously along the
reactor but shows a minimum. It should be recalled that
F, is a local value that represents the proportion of dust
in the particle-gas suspension (Eq. [3]), i.e., it does not
represent the net amount of dust in the particle
population. The latter quantity is given by Fg,m,, the
behavior of which may be slightly different from that of
F,; because of the reduction in the total mass of the
condensed phase m, upon oxidation. From Eq. [4], the
behavior of the amount of dust in the population Fypm,
is the same as that of dust generation G, which is
discussed later in this paper.

Figure 1 also shows that the feed to the reactor
contained about 8 pct by weight of dust (F; = 0.08). As
the particle population traveled through the reaction
shaft, F,; decreased to a minimum of 3 pct (F; = 0.03) at
0.62 m from the burner tip due to expansion, and it
further increased to achieve the final value of 6 pct
(F;=0.06) at the reactor exit. The presence of a
minimum in the value of F; along the reactor may be
explained in terms of the competition between the rate
of expansion of dust particles in the feed and the rate of
fragmentation of large particles in the population to
produce dust. Upon entering the reaction shaft, dust
particles in the feed start oxidation and a shell of oxides
begin to form surrounding the solid matte core. When
the core of sulfides melts, the ongoing oxidation
produces bubbles of sulfur dioxide gas that coalesce
and accumulate inside the particle, thus increasing the
internal pressure.’) The gas inside the particle then
pushes the oxide shell out, and particle expands.
Although expansion also occurs in large particles in
the feed, they typically fall into the molten bath and do
not cause the same problems as dust particles.

Regarding Figure 1, this situation prevailed within
the first 0.14 m while no significant fragmentation had
yet occurred in the population, as shown by the values
of the fragmentation index. Because dust particles in the
feed that expanded to large sizes were not replaced by
new dust particles produced by the fragmentation of
large sizes, the mass fraction of dust in the population of
particles decreased. As the particles traveled beyond
0.14 m, the oxidation rate of the particle population as a
whole increased, and so did the fragmentation rate of
the reacting particles. As a result, the rate of expansion
of dust particles in the feed reacting at those locations
was gradually compensated by the rate of fragmentation
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of large reacting particles producing dust fragments.
When the rate of both phenomena became equal, the
value of F; reached a minimum. In the present case,
such a situation occurred at 0.62 m from the burner tip.
Beyond that location, the rate of fragmentation of large
particles producing dust overcame the rate of expansion
of dust particles in the feed, and the value of Fjy
increased along the reactor until the population of
particles reached the reactor exit. As a result, within the
last portion of the reactor length, dust was locally
produced.

The above discussion indicates that the flash convert-
ing reactor may be analyzed as two sections in series. In
the first section next to the reactor entry, the rate of
expansion of dust particles prevailed, and the amount of
dust decreased. Farther down the reactor, as the
oxidation reactions became violent, the rate of forma-
tion of dust fragments prevailed, and there was net
production of dust. In the present case, the length of the
net dust-producing section (1.38 m) was larger than the
length of the net dust-consuming section (0.62 m). The
presence of two sections in the flash converting reactor
does not contradict the behavior of the fragmentation
index shown in Figure 1, which indicates that particle
expansion prevailed throughout the reactor (0 < g;<
0.5). This is because #; represents fragmentation into
particles of any size, not just dust size, whereas the
previous analysis focused on the range of 0 to 20 um. It
is thus concluded that the fragmentation index alone
cannot be used to infer the behavior of dust particles in
the flash converting reactor.

Finally, Figure 1 shows the values of the net gener-
ation of dust G; computed from Eq. [4] as a function of
the axial distance. The shape of this plot is similar to
that of F; discussed previously. This is expected because
Eq. [4] reduces to Eq. [3] when the mass of the particle
population does not change significantly along the
reactor, i.e., m,~m;. This is indeed the case for
Reaction [5], which decreases the weight of a reacting
particle to 90 pct of its initial value when proceeding to
completion. Because the reacting particles in the popu-
lation oxidized unevenly in the reaction shaft, and a
number of them underwent fragmentation before they
were fully oxidized, in the present case, the assumption
mp /&~ mp 1S a reasonable approximation to the real
situation in the reactor.

Figure 1 shows that G, took on negative values all the
way along the reactor, with a minimum of G; = —0.05.
Therefore, the net effect of the flash converting reactor
was to reduce the amount dust in the population.
Because at the reactor exit G; = —0.02, the reduction in
the amount of dust represents 2 pct of the solid feed.
This may seem contradictory to the presence of a
dust-producing section beyond 0.62 m, which was
discussed previously. While in the dust-generation
section dust was produced from fragmentation of large
particles, the rate at which dust was produced was not
sufficient to surpass the amount of dust that entered the
reactor. As a result, even within the dust-generation
section of the reactor, the amount of dust in the
population of particles was less than the amount of dust
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in the feed. At this point, the differences in the physical
significance of Gy and F; should be emphasized.
Whereas G, is an overall indicator of the generation of
dust per unit mass of solid feed up to a given position in
the reactor, F, indicates the local proportion of dust in
the population of particles.

The previous discussion can be readily extended to the
results for case B shown in Figure 2. In contrast to the
behavior shown in Figure 1, in case B the fragmentation
index #; took on values greater than zero immediately
after the entrance to the reactor, increased gradually
within the first 0.35 m, and further increased rapidly in a
nonlinear manner up to the final value of n; = 0.62 at
the reactor exit. Therefore, the population of particles
started fragmentation immediately after it entered the
reactor and as it traveled, its rate of fragmentation
increased. Because the shape of #; is related to the
oxidation rate, in case B, the rate of Reaction [5] was
more violent than that in case A. As a result, at the exit
of the reaction shaft 62 pct of the solid feed underwent
fragmentation. The extent of expansion and fragmenta-
tion were equal (5, = 0.5) at 1.8 m from the burner tip.

0.7

Fragmentation Index 7,
Dust Fraction F, Dust Generation G,

Axial Distance from Burner Tip, m

Fig. 2—Profiles of fragmentation index, mass fraction of dust, and
dust generation for case B.

Thus, particle expansion prevailed within the first 1.8 m,
whereas fragmentation prevailed within the last 0.2 m. It
is of interest to note that the oxidizing conditions tested
in case B are unlikely to be used in industrial practice.
Figure 2 shows that despite such extreme conditions,
particle expansion prevailed over 90 pct of the reactor
length.

Regarding the behavior of F,, Figure 2 shows a
similar trend to that observed in Figure 1: a minimum
(F; =0.04) is observed at 0.48 m from the burner tip,
after which F; increased steadily up to the final value
F; = 0.2 at the reactor exit. This result notably differs
from case A which showed the opposite trend. Thus, in
case B, dust was consumed within the first 0.48 m,
whereas dust was produced within the last 1.52 m. It is
noted that the latter result was of similar order of
magnitude as that in case A (1.38 m) even though the
oxidizing conditions were significantly different. There-
fore, the length of the dust-producing section was rather
insensitive to the operating conditions. In contrast,
Figure 2 shows that both F,; and G, were strongly
dependent on the operating conditions. The general
shape of G, in Figure 2 is similar to that of F,, with a
minimum G; = —0.05 at 0.48 m. A significant feature in
this plot is that G; turned from negative to positive
values at 1.1 m from the burner tip. Therefore, within
the first 1.1 m, there was a net consumption of dust,
whereas farther down, there was a net generation of dust
in the reactor. At the reactor exit, the generation of dust
represented 11 pct of the solid feed.

Although the values of F; and G, in cases A and B
showed a minimum along the reactor length, such a
behavior was not a general rule. A summary of the
relevant results from Figures 1 and 2 are shown in
Table III, in which the last row shows the overall
evaluation based on the values of yrand G, at the reactor
exit. According to such criteria, case A is classified as an
expansion-predominant operation with net consump-
tion of dust. Similarly, case B is a fragmentation-pre-
dominant operation with net generation of dust.

A relevant issue concerning the operation of a flash
converting reactor is the clarification of the chemical
composition of dust. Figure 3 shows the average sulfur
content in dust particles along the reactor for cases A

Table III. Summary of Relevant Results for Cases A and B

Characteristic Location/Condition Case A Case B
g reactor exit 0.38 0.62
Fy reactor exit 0.06 0.2
Ga reactor exit —0.02 0.11
min (Fy) minimum 0.03 0.04
min (Gy) minimum —0.05 —0.05
Length of expansion predominance, m 0<n<0.5 2 1.8
Length of fragmentation predominance, m  0.5<n; <1 0 0.2
Length of dust-consuming section, m Fr> Fy>min(Fy) 0.62 0.48
Length of dust-producing section, m min(F,) < F; < Fy(exit) 1.38 1.52
Length of net consumption of dust, m G;<0 2 1.1
Length of net generation of dust, m G,>0 0 0.9

Overall evaluation reactor exit

expansion-predominant
net dust consumption

Fragmentation-predominant
net dust generation
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Fig. 3—Profiles of average sulfur content in dust particles for cases
A and B.

and B, in which the values were computed from Eq. [7].
Because the chemical composition of the initial particles
was uniform, the average sulfur content in dust is equal
to that of the feed at the reactor entry. Upon entering
the reaction shaft, the particle population initiated
oxidation, and a sharp minimum in sulfur content is
observed within the first 21 cm below the burner tip.

According to Table III, at these locations, particle
expansion was the predominant phenomenon in the
population in both cases, and fragmentation was incip-
ient. Therefore, within the first 21 cm, dust mostly
consisted of particles in the feed undergoing oxidation
and expansion. Because of its high reactivity, the
average sulfur content in dust decreased sharply upon
entering the reaction shaft. Thus in case A, the value of
(ws), decreased to 8 pct, whereas in case B all the sulfur
in the feed dust was ecliminated when the particles
reached 10 cm below the burner tip. Therefore, the value
of (ws), was zero within the interval of 10 to 21 cm. At
these locations, no significant production of dust
occurred as a result of fragmentation, which is associ-
ated with bursting of molten sulfide droplets due to the
rapid production of sulfur dioxide gas.

The average sulfur content of dust at the minimum
shown in Figure 3 is a relevant result. Because in case A
this value was nonzero, this implies that a portion of
dust particles at these locations continued to react
further in the reaction shaft. As a result, the changes in
(ws),; observed farther down the reactor may be
attributed to two factors: (1) the oxidation and expan-
sion of reacting dust particles, and (2) the fragmentation
of large particles to produce dust fragments. In contrast,
in case B, all dust particles at the minimum shown in
Figure 3 were completely oxidized. Furthermore, the
changes in (wg), observed farther down the reactor can
be solely attributed to the fragmentation of large
particles to produce dust.

Beyond 21 cm below the burner tip, the value of (ws),
increased rapidly in both cases up to about 75 cm. Based
on the previous discussion, the major cause for such a
trend was the fragmentation of large, partially reacted
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particles that contributed to the mass of dust in the
population. Because the chemical compositions of the
mother and daughter particles were assumed to be the
same, the dust fragments of partially reacted particles
increased the amount of sulfur in dust. This hypothesis
is consistent with Figures 1 and 2 that showed that the
fragmentation index in both the runs increased rapidly
within the range of 21 to 75 cm. It is noted that farther
down the reactor, the behavior of cases A and B differed
significantly. In the former, the average sulfur content
(ws), decreased continuously up to the reactor exit,
whereas the opposite trend was observed in the latter.
This discrepancy is mostly attributed to the origin of
dust fragments in each case, which was dependent upon
the operating conditions.

It is of interest to note that the shape of the average
sulfur content profiles shown in Figure 3 was similar in
all runs shown in Table I. For the sake of brevity, such
results are not presented here. This indicates that the
above discussion is valid for any set of operating
conditions in the flash converting reactor. Thus in
general, within a short distance from the burner tip, dust
mostly consists of particles in the feed undergoing
oxidation and expansion, whereas farther down the
reactor, it mostly consists of fragments of partially
reacted particles.

B. Overall Trends of Dust Characteristics

Regarding the previous discussion of Figure 2, it may
be reasonable to expect that whenever expansion pre-
vails in the population of particles (0 < 5;<0.5), a net
consumption of dust occurs (G;<0). However, such a
hypothesis was found to be false. An example of failure
of this statement is shown in Figure 2 within the interval
1.1 to 1.8 m. In this section of the reactor, particle
expansion prevailed (0.18 <#;<0.5), and yet a net
generation of dust occurred (0 < Gy < 0.09). Therefore,
the predominance of particle expansion in the whole
population did not guarantee a net consumption of dust
in the reactor. To clarify this point, the values of G, for
all runs shown in Table I are plotted against 7; in
Figure 4. Here the physical location in the reactor is
implicit in the values of both #; and G,. Because the
fragmentation index 7, in all runs increased steadily as
the particle population traveled through the reaction
shaft, the curve corresponding to each run can be read
from left to right to show the simultaneous evolution of
ne and G, along the reactor. Based on the criteria
presented in Table III, the values of #; and Gy
established four quadrants, which are numbered as I
through IV. Figure 4 shows thus a map that summarizes
the role of expansion and fragmentation phenomena
occurring in the whole population #; relative to the net
generation of dust in the reactor Gy. It is noted that the
values of the pair (1;,G4) occurred in all quadrants.
Therefore, net generation of dust occurred under both
expansion-dominated (I) and fragmentation-dominated
(IT) conditions. Similarly, net consumption of dust
occurred under both expansion-dominated (III) and
fragmentation-dominated (IV) conditions. Overall, the
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Fig. 4—Map of dust generation against fragmentation index for all
runs shown in Table 1.

number of points contained in each quadrant followed
the order I (50 pct) > 1T (42 pct) > II (6 pct) > IV (2
pct). Because 92 pct of the points were located in
quadrants I and III, particle expansion prevailed in all
runs along a significant portion of the reactor. Further-
more, in 7 out of 20 runs (Runs 5, 9, 11, 13, and 17 to
19), expansion was still prevailing when the particles
reached the reactor exit. In contrast, in 13 out of 20 runs
(Runs 1 to 4, 6 to 8, 10, 12, 14 to 16 and 20),
fragmentation prevailed in the particles at the reactor
exit.

An alternative interpretation of Figure 4 can be made
by adding the number of points in quadrants I and 11, as
well as quadrants III and IV. This yields 56 and 44 pct,
respectively. Such values indicate that the number of
locations at which dust was generated in the reactor (56
pct) was slightly higher than those at which dust was
consumed (44 pct), regardless of the predominant
phenomenon in the whole population of particles. This
confirms that the value of G, was insensitive to the
magnitude of the fragmentation index #;. Another
relevant finding concerns the overall evaluation of the
flash converting operation based on the values of #; and
G, at the reactor exit. Figure 4 shows that such values
do not necessarily represent the history followed by the
particle population along the reactor.

Regarding the effect of particle size in the feed on the
values of n; and G, Figure 4 shows three groups of
runs. The first group is the most numerous and includes
Runs 5 through 16, i.e., those experiments conducted
with the sieved fractions of the raw material within the
nominal range 37 to 150 um. This group is characterized
by the following features: (a) The values of G, are all
positive, i.e., net generation of dust occurred all the way
along the reactor; (b) the values of G, increased mostly
linearly as #; increased; and (c) the trajectory of the
population of particles initiated in quadrant I and
moved toward quadrant II along the reactor.

The second group includes Runs 2, and 18 through
20. This corresponds to one of the experiments
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conducted with the finest fraction in the feed, <37 um,
as well as three out of four experiments conducted with
the unsieved material. This group shows the following
features: (a) The values of G, turned from negative to
positive along the reactor, i.e., net consumption of dust
was followed by net generation of dust; (b) the values of
G, showed a negative minimum at a value of nywithin
the range: 0<#x;<.05; and (c) the trajectory of the
population of particles initiated in quadrant III and
further moved to quadrants I and II along the reactor.

Finally, the third group comprises Runs 1, 3, and 4
and corresponds to three experiments conducted with
the finest fraction in the feed, <37 um. This group shows
the following features: (a) The values of G; are mostly
negative, i.e., net consumption of dust occurred all the
way along the reactor; (b) the values of G, showed a
negative minimum at a value of #x; within the range
0.05 <#;<0.2; and (c) the trajectory of the population of
particles initiated in quadrant III and moved toward
quadrant IV asymptotically along the reactor.

It is noted that the first and third groups represent the
extreme cases in Figure 4, whereas the second group
shows a behavior that combines features of the other
two. Overall, in the first group, net generation of dust
occurred all the way along the reactor. In contrast, in
the third group, net consumption of dust occurred all
the way along the reactor. Finally, in the second group,
the reactor length is divided into a section of net
consumption of dust followed by a section of net
generation of dust. It is noted that Run 17 (case A) did
not belong to any group, as it seems to be an
intermediate case between the second and third groups.
This was the only case in which the trajectory of the
particle population remained within a single quadrant
along the reactor, i.e., quadrant I1I. As a result, in this
case, the values of n; and G, at the reactor exit
represented the history followed by the particle
population.

Figure 4 indicates that the behavior of the unsieved
material is more complex than that of the sieved
fractions and shows features of both first and second
groups. Thus, in principle, the behavior of the typical
feed to the reactor may be obtained from those of the
individual fractions making up the population of
particles. Regarding the numerical values of Gy, a
relevant feature in Figure 4 concerns the behavior of
the finest fraction in the feed: <37 um (Runs 1 to 4),
which significantly differed from the behavior of other
sieved fractions (Runs 5 to 16). Whereas in Runs 1 to 4
the values of G, were mostly negative, in Runs 5 to 16
they were all positive. From a numerical standpoint,
such results may be attributed to the values of parameter
Jfurin Runs 1 through 4, which are substantially different
from other values shown in Table I. Their physical
interpretation is that the finest particles in the feed (<37
um) offered a higher resistance to fragmentation than
other size fractions. As a result, even when fragmenta-
tion started rather quickly in some of the particles, it did
not spread extensively in the population, and a large
mass of particles continued to expand in the reactor.
Eventually, such particles reached the reactor exit with a
size significantly larger than their initial size. In contrast,
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particles in the feed with sizes larger than 37 um offered
a lower resistance to fragmentation. Furthermore, once
fragmentation started, it spread extensively in the
population with substantial generation of dust.

The above results are in good agreement with
experimental observations regarding the morphology
and size distribution of reacted particles collected at the
receptacle of the laboratory furnace!!®™'?!3! which
showed that overall, small particles in the feed tended
to expand, whereas large particles tended to fragment
upon oxidation. Because the mechanisms governing the
expansion and fragmentation of particles are uncertain,
the cause for such a behavior is not clear. A possible
explanation provided early!'” stems from the fact that
large particles contain more sulfur than small particles.
According to Jokilaakso er al.® when the core of
sulfides is fully molten, the ongoing oxidation produces
bubbles of sulfur dioxide gas that coalesce and accu-
mulate inside the particle. This increases the internal
pressure until it overcomes the mechanical resistance of
the oxide shell that envelops the particle core, and
fragmentation occurs. Under similar oxidizing condi-
tions, it is possible that large particles accumulate more
sulfur dioxide gas than small particles. As a result, the
internal pressure necessary to break the oxide shell is
reached rather quickly, as opposed to small particles.
According to this hypothesis, the high resistance to
fragmentation exhibited by small particles may be
attributed to a slow evolution of their internal pressure,
which delays the breakage of the oxide shell. Another
possible explanation is related to the thickness of the
oxide shell surrounding the reacting particles. When two
spherical particles with different size react under iden-
tical oxidizing conditions, the oxide shell formed around
the small particle is thicker than that formed in the large
particle provided the reaction time is the same. Fur-
thermore, small particles are expected to show a higher
resistance to fragmentation than large particles simply
from a mechanical point of view

On the other hand, the experimental observa-
tions!!®1%13] and the results shown in Figure 4 suggest
the existence of a critical value of particle size below
which the behavior of the finest particles considerably
differs from that of other size fractions in the feed. In the
present case, such a critical size was about 37 um. A
recent study conducted in this laboratory!'® showed
similar results for copper concentrate particles oxidized
under suspended-smelting conditions. Therefore, this
may be a common feature in the oxidation of a variety
of sulfide particles. Although the cause for such a
behavior is unknown, this is likely the result of the
mechanical interactions between the fluids inside the
particle and the oxide shell that maintains the particle
integrity.

A practical concern in flash converting and flash
smelting operations is the estimation of the amount of
dust generated in the reactor. Whereas the CFM is
capable of computing the value of G, from Eq. [4] at any
location along the reactor, it would be helpful to find an
experimental measurement capable of providing a good
estimate of this quantity without conducting the exten-
sive calculations involved in this model. Based on the
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Fig. 5—Correlation of average sulfur content in the population
against average sulfur content in dust for all runs in Table I. The
area enclosed by the blue dashed lines represents the locations where
the difference in the values of (ws) and (ws), is less than 10 pct of
the value of (ws).

stoichiometry of Reaction [5], the complete oxidation of
the solid feed leads to m, ~ 0.9my. Because the particle
population includes both partially oxidized and com-
pletely oxidized particles, the assumption AF; =~ G, is a
reasonable approximation of the actual process. This
relationship was confirmed by the calculations, which
are not shown for the sake of brevity.

A final discussion regards the experimental measure-
ment of the average chemical composition of dust
particles shown in Figure 3. This may be a difficult task
because it requires either a careful classification of the
particle population prior to its chemical analysis or the
use of sophisticated technology, such as a QEMSCAN
unit.>'*) In contrast, the chemical analysis of the whole
population can be readily obtained by conventional
AAS techniques. From a practical perspective, it is of
interest to investigate whether the average sulfur content
of the particle population {ws) can be used to represent
the average sulfur content of dust (ws),. To clarify this
issue, Figure 5 shows the values of (ws) against (ws),
computed from Egs. [8] and [7], respectively, for all runs
shown in Table I. The simultaneous evolution of (ws),
and (ws)may be tracked by following the sequence of
symbols from left to right. The dashed diagonal repre-
sents the locations where (ws) and (ws), are equal.

Considering the experimental uncertainties that are
typically associated with the sampling and chemical
analysis in this type of system, two blue dashed lines are
also shown. The area enclosed by the blue lines
represents the locations where the difference in the
values of (ws) and (ws), is less than 10 pct of the value
of (ws) . Within this area, the hypothesis (ws) = (ws),
may be assumed to be valid for most practical purposes.
Figure 5 shows that the large majority of the data points
lay to the left of the dashed diagonal. Therefore, in most
runs, the amount of sulfur in the population (ws) was
higher than that in the dust (ws),. This implies that, on
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average, dust is made up of particles that underwent a
more extensive oxidation than the whole population.
The exception to this trend are Runs 17 and 18, in which
the values of (ws) are lower than (ws), along the second
half of the reactor. Therefore, in those runs, dust mostly
consisted of particles that underwent a less extensive
oxidation than the whole population.

As expected, the largest discrepancies in the values of
(ws) and (wg), correspond to those locations at a short
distance from the burner tip, in which the average sulfur
content in dust (ws), was close to zero. The cause for
such a behavior was explained in the discussion of
Figure 3. Such data points are located on and in the
vicinity of the vertical axis in Figure 5. Overall, as the
particle population traveled through the reaction shaft,
the values of (ws)and (ws), approached each other.
With the exception of Runs 1 to 4, at the end of the
reactor most data points lay within the area enclosed by
the blue dashed lines. Figure 5 thus indicates that for
most practical purposes, the composition of the particle
population at the reactor exit may be assumed to
represent that of the accompanying dust and vice versa.

IV. CONCLUDING REMARKS

The compositional fragmentation model (CFM) pre-
viously developed by the authors proved to be a useful
tool for analyzing the role of expansion and fragmen-
tation phenomena with respect to the generation and
chemical composition of dust particles in a flash
converting reactor. For that purpose, a fragmentation
index was introduced to represent the predominance of
expansion and fragmentation in the particle population.
Dust generation was found to be the result of two
competing phenomena in the reaction shaft: the expan-
sion of dust particles in the feed to produce large
particles, and the production of dust from the fragmen-
tation of large particles. At short distance from the
burner tip, dust mostly consists of particles in the feed
undergoing oxidation and expansion, whereas farther
down the reactor, it mostly consists of fragments of
partially reacted particles.

Based on the computer simulation under a variety of
operating conditions, general trends concerning the
generation and the average sulfur content of dust were
determined. The results of this investigation indicate
that further advances in this area should incorporate a
mechanistic model to represent the expansion of the
reacting particles prior to fragmentation.
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1. RESUMEN

En el proceso de conversion instantanea para la produccion de cobre se tienen
problemas operativos como la dificultad del control térmico y la generacion sustancial
de polvos, los cuales tienen posibles implicaciones al medio ambiente. En el presente
trabajo se aplicé un modelo computacional desarrollado en este laboratorio™ para
predecir el comportamiento del reactor y generar criterios de operacion y optimizacion.
Se realizaron simulaciones en condiciones tipicas de operacion en ausencia y
presencia de dispersion de la energia radiante y se compararon las predicciones del
modelo. Los resultados indican que la dispersion de la energia radiante afecta
significativamente al comportamiento de las particulas y de la fase gaseosa en la
camara de reaccién, por lo que se enfatiza la necesidad de determinar
experimentalmente las propiedades épticas de las particulas de mata, con el fin de
mejorar en el futuro las predicciones del modelo computacional para fines de
optimizacién del proceso.

2. INTRODUCCION

El cobre es uno de los metales mas importantes para la humanidad. A nivel
industrial, este metal se obtiene mayormente a partir del mineral conocido como
calcopirita (CuFeS,). La ruta de produccion del cobre involucra las siguientes etapas:
minado, molienda del mineral, flotacion, fusion de concentrado para producir mata de
cobre, conversion de la mata para producir cobre blister, y refinacion electrolitica para
producir cobre de 99% de pureza.

El presente trabajo se enfoca a la etapa de conversion instantanea (Figura 1) en la
cual particulas sdlidas finamente divididas de mata de cobre se oxidan en un reactor a
temperaturas del orden de 1200 °C en presencia de oxigeno gaseoso para producir
cobre fundido con una pureza de 98% en peso. La mata de cobre es una solucion
sélida de Cu,S y FeS en proporciones gue varian de acuerdo al mineral de origen.

A pesar de ser una tecnologia probada, el proceso de conversion instantanea
presenta una serie de problemas operativos, tales como dificultad para su control
térmico y la generacion sustancial de polvos con posibles implicaciones al medio
ambiente. Debido a la complejidad de los fendbmenos que ocurren simultaneamente en
su interior, la disponibilidad de wun modelo computacional que represente
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razonablemente los fendmenos relevantes que ocurren en el reactor seria de utilidad
porque permitiria predecir su comportamiento y generar criterios de operacion
tendientes a la optimizacion del proceso.

En el presente trabajo se aplicé el modelo computacional previamente desarrollado
en este laboratorio” para simular la camara de reaccién de un horno industrial de
conversion instantanea. Un punto de interés en esta area es determinar si la dispersion
de la energia radiante en la camara de reaccion por efecto de la nube de particulas
puede afectar el balance térmico del horno y/o el grado de conversion global de las
reacciones de oxidacion. Este es un punto que ha recibido poca atencion en la
literatura. Algunos autores®?! han llegado a conclusiones contradictorias. Con el fin de
esclarecer este punto, se realizaron simulaciones en condiciones tipicas de operacion
en ausencia y presencia de dispersion de la energia radiante y se compararon las
predicciones del modelo computacional. Para representar la dispersiéon de energia
radiante isotrépica se utilizé la funcién de fase del modelo de Henyey-Greenstein', y
para la no isotrépica se usé el modelo de gran esfera difusa’™.

PARTICULAS DE MATA

PARTICULAS DE FUNDENTE

"\. /=<—— AIRE ENRIQUECIDO CON OXIGENO

: PRECIPITADOR
CALENTADOR ELECTROSTATICO

= — 50,

Wl [ APLANTA
k DE ACIDO
SULFURICO

POLVOS

ESCORIA
COBRE BLISTER

Figura 1. Proceso de conversion instantanea para la produccion de cobre!®.

3. ESTRATEGIA DE SIMULACION

Para la simulacion se emple6 el modelo tridimensional reportado por Pérez-Tello
et al™. El modelo incluye la transferencia de momentum, calor y masa en tres
dimensiones y la cinética heterogénea de las reacciones de oxidacion de las particulas
en la camara de reaccion en condiciones de turbulencia. La fase gaseosa se trata
desde un enfoque Euleriano, se resuelven la ecuacion de continuidad global, las
ecuaciones de continuidad para el oxigeno y el diéxido de azufre, la ecuacién de
energia y las ecuaciones de energia cinética turbulenta y su rapidez de disipacion.
Separadamente se resuelve el campo de radiacién en el interior del horno. La fase
particula se resuelve utilizando un enfoque Lagrangiano, se resuelven la ecuacion de
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movimiento, energia, y las expresiones que describen la cinética de las reacciones de
oxidacion de las particulas. La dispersion turbulenta de particulas se describe mediante
el modelo de nubes de particulas de Baxter y Smith!”). Las ecuaciones que describen
ambas fases se acoplan a través de términos fuente en las ecuaciones de la fase
gaseosa, los cuales se actualizan periddicamente hasta alcanzar la convergencia
mediante un método iterativo. La solucion numérica se realiza utilizando un método de
volumen finito. En la Tabla 1 se muestran los parametros utilizados para las
simulaciones. Dichos valores corresponden a condiciones tipicas de operacion del
horno industrial.

Tabla 1. Parametros para la simulacién computacional de un horno industrial de conversidn instantanea

Parametro Valor

Geometria del reactor*:

Didmetro de la camara de reaccién, m 4.25

Longitud de la camara de reaccién, m 6.5

Distancia entre bafio fundido y camara, m 1.0
Temperatura de las paredes, K:

Pared superior 1570

Pared lateral 1570

Bafio fundido 1620
Emisividad superficial 0.85
Corriente de particulas:

Temperatura de entrada, K 298

Velocidad de entrada, m s™ 308§

Densidad de las particulas, kg m™ 5400

NuUmero de puntos de inyeccion 6
Corriente gaseosa:

Temperatura de entrada, K 298

Temperatura de salida, K 1570

Velocidad de entrada, m/s 46 §

Presién, kPa 86.1

Intensidad turbulenta 0.18

*Adaptado de George et al.
F1Sdlo para calculos de radiacion
8Estimado

Se simularon tres casos: en el primero se desprecio la dispersion de la energia
radiante por las particulas; en los dos siguientes, la dispersion de la energia radiante se
representé mediante las funciones de fase: isotrépica con Henyey-Greenstein!” y no
isotrépica con esferas difusas'®, respectivamente.
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

Los resultados computacionales incluyen los campos de velocidad, temperatura,
concentracion de O,, SO, y grado de turbulencia de la fase gaseosa en el interior del
reactor. Para las nubes de particulas se determinaron sus trayectorias dentro de la
camara de reaccion, densidad de particulas, composiciéon quimica y temperatura. La
Figura 1 muestra un ejemplo de los resultados de las simulaciones, en la cual las
paredes del horno se representan en color gris semitransparente. Dentro del reactor se
muestran las trayectorias seguidas por particulas individuales durante su vuelo por la
camara de reaccion hasta depositarse en el bafio de metal fundido del fondo. En un
plano vertical y en la superficie horizontal del bafio fundido se muestran la region
ocupada por la nube de particulas. La escala de colores en la Figura 1 indica la
temperatura de las particulas en Kelvins.

La comparacion de las imagenes de la Figura 1 muestra que la dispersion de la
energia radiante por parte de la nube de particulas tiene un efecto significativo sobre la
temperatura de las particulas. En presencia de dispersion radiante (Figuras 1b y 1c), las
particulas adquieren una temperatura mas alta en la parte superior de la camara de
reaccion en comparacion con la ausencia de dispersion radiante (Figura l1a). Una
explicacion de este resultado es que al dispersarse la energia radiante proveniente de
las paredes del horno, las particulas distribuyen entre las demas el calor radiante
incidente; esto a su vez permite que un numero importante de las particulas alcancen
su punto de igniciébn en un tiempo mas corto. Puesto que las reacciones de oxidacion
son altamente exotérmicas, una vez alcanzada la ignicién las particulas aumentan
rapidamente su temperatura. En contraste, cuando la energia radiante no es dispersada
por las particulas (Figura 1a), las particulas que viajan en la parte central de la nube no
reciben energia radiante proveniente de las paredes debido a que las particulas de la
periferia de la nube la absorben por completo. Esto obliga a las particulas del centro de
la nube a viajar una mayor distancia en el horno antes de alcanzar su temperatura de
ignicion.

Un analisis similar se realizo en términos de la fraccion de azufre remanente en las
particulas. Esta variable es una medida del grado de oxidacion, ya que el objetivo del
proceso de conversion instantanea es eliminar el azufre contenido en las particulas
para convertirlo a SO, de acuerdo a la siguiente reaccion simplificada:

i) +(xy+1)802(g)

Cu,S-yFeS, | + (3+ 43y + 2xyj02(g) —Cu,0 )y + ;’ Fe,O

donde los simbolos x e y son valores determinados empiricamente a partir de la
composicién elemental de la mata de cobre alimentada al reactor. La comparacion de
los resultados de esta variable de respuesta (no mostrados) indicé que la dispersion de
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la energia radiante tiene asimismo un efecto significativo sobre el grado de oxidacion de
las particulas.

Los efectos discutidos anteriormente pueden evaluarse de manera global al
comparar la composicion de SO, gaseoso en la salida del reactor, la cual es
representada por la saliente rectangular en la parte superior derecha de las imagenes
en la Figura 1. Estos valores corresponden a 62 y 49% volumen para los casos de
ausencia y presencia de dispersion radiante, respectivamente. Asimismo, el flujo total
de energia radiante intercambiada entre las paredes del horno y las nubes de particulas
varié entre 12 y 14.8 MW (ver Tabla 2). Este resultado indica que la presencia de
dispersiéon radiante reduce el intercambio neto de radiacion entre las particulas y las
paredes del horno. La diferencia representa aproximadamente el 25% del valor de 12
MW, lo que es significativo y puede tener implicaciones en el control térmico del horno.

0 &

Figura 1. Regiones ocupadas por las particulas en un reactor de conversién instantdnea y trayectorias de
las nubes de particulas coloreadas de acuerdo a la temperatura de las particulas; (a) ausencia de
dispersion de energia radiante, (b) dispersion isotrdpica, (c) dispersién no isotrépica. Valores de la escala
en Kelvins.

(b)

Tabla 2. Energia radiante intercambiada entre paredes y nubes de particulas, MW

Ausencia de  Dispersion Dispersion no
dispersiéon isotrépica isotropica
14.8 12.8 12.0

En base a lo anterior, se considera que un aspecto relevante en relacion a la
futura optimizacion del proceso de conversion instantanea, consiste en determinar
experimentalmente las propiedades Opticas de las particulas procesadas
industrialmente. La incorporacion de dicha informacion al presente modelo
computacional permitird predicciones mas realistas del comportamiento del reactor
industrial.
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5. CONCLUSIONES

Los resultados del presente trabajo indican que la dispersibn de la energia
radiante puede afectar significativamente el comportamiento de las particulas y de la
fase gaseosa en un horno de conversion instantdnea cuando ambas corrientes se
alimentan perpendicularmente a la pared superior del reactor. La dispersion de la
energia radiante permite una ignicion mas rapida de las particulas durante el vuelo y la
distribucion mas uniforme de la energia radiante entre las particulas vecinas,
reduciendo simultaneamente el intercambio neto de energia radiante entre las
particulas y las paredes del horno. En funcién de las predicciones del presente modelo,
se enfatiza la necesidad de determinar experimentalmente las propiedades épticas de
las particulas de mata con el fin de mejorar en el futuro las predicciones del modelo
computacional. Asimismo es recomendable extender el estudio a otras configuraciones
de alimentacion de gas y particulas al reactor.
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