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ESTUDIO DE UN PROCESO DE RECUPERACION DE COBALTO DESDE
RELAVES DE COBRE EN CHILE

El presente trabajo de memoria tuvo como objetivo proponer un disefio preliminar de planta
de produccién de cobalto a partir de relaves de cobre. Para ello, se llevé a cabo una revision
del estado del arte de los procesos de produccion de cobalto en el mundo y de la informacién
disponible sobre los distintos depdsitos de relaves de cobre existentes en Chile. A partir de
esta informacién, se analizaron depésitos con contenidos altos de cobalto y estabilidad en la
composicién, selecciondndose el depésito Hamburgo de Minera Escondida como caso de estudio,
por ser el depdsito no activo con mayor contenido de cobalto (7.840t Co aproximadamente).

Se fij6 como caso base una extraccién a 12 anos del contenido total del relave, con un proce-
samiento de aproximadamente 104.700td~!, en una operacién continua 24/7, para producir
aproximadamente 2td~! de hidréxido de cobalto (Co(OH)2), como producto de valor.

El proceso constaria de 15 operaciones unitarias, divididas en dos grandes partes: concentracién
e hidrometalurgia. La primera incluye la etapa de flotacién en 14 celdas de 200m? cada una,
la filtracién y espesado del concentrado obtenido, y la tostacién de este en un reactor de
lecho fluidizado de 5.190t. La segunda contempla la lixiviacién en un reactor continuo de
7.4m3, una extraccién por solvente de dos etapas en mezcladores-sedimentadores de 7,3 y 17 m3
respectivamente, la obtencién de precipitado de Co(OH)sg, y su posterior secado en una cdmara
spray de 3,7m3. Ademas, se requeririan 2 espesadores con reas de 1620 y 160 m?, y 4 filtros
de 4reas de entre 96 y 164m?. Los equipos dimensionados serian en su mayoria técnicamente
factibles de implementar, a excepcién del tostador y los reactores de purificacién final de producto,
los cuales estarian sobredimensionados y requeririan ajustes en sus condiciones de operacién para
tener dimensiones mas adecuadas.

La planta generaria 186.000td ! de relaves, magnitud representativa de la mediana mineria,
ademds de flujos menores de ripios de lixiviacién y precipitados (hidréxidos) de metales. También,
se generan cerca de 554.000 m3 h~! de gases de tostacién procesables para obtener 4cido sulfiirico
y una corriente de organico cargado en cobre para stripping y electroobtencién de catodos de
cobre.

A modo de conclusion, es posible recuperar cobalto a partir de relaves de cobre mediante el proceso
propuesto, aunque las leyes del depdsito escogido son muy bajas para su actual aprovechamiento
econdémico. Sin embargo, el proceso podria ser aplicable a minerales de cobalto con mayor ley,
pudiéndose obtener mayores flujos de producto, y con la oportunidad de generar subproductos de
valor como acido sulfurico o catodos de cobre.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Motivacion

A lo largo de la historia de Chile, la minerfa ha sido una actividad central en el desarrollo
econdémico e industrial del pais, y hoy constituye una de las industrias mas importantes
en la economia nacional. Entre los minerales disponibles en el pais, el cobre es sin duda
alguna el recurso mas relevante, segin se observa en los datos de la Tabla 1.1.

Tabla 1.1: PIB de la mineria versus PIB nacional, PIB del cobre y PIB del resto de la mineria entre 2011 y
2015. [1].

Ano % PIB Mineria/PIB Nacional PIB cobre PIB resto mineria

2011 14,9 13,3 1,6
2012 12,8 11,3 15
2013 11,3 9,9 1,4
2014 11,2 10,0 1,2
2015 9,0 8,1 0,9

La mineria genera diferentes tipos de residuos en su actividad, siendo los relaves de cobre los
mas importantes. Segin COCHILCO, se proyecta un aumento en la generaciéon de relaves
debido a la alta produccién de concentrados de cobre y a la baja en las leyes de mineral de
yacimientos [2]. Se ha encontrado que dichos relaves contienen diversos metales de valor en
concentraciones atractivas [3], entre los que destaca el cobalto, un metal que ha cobrado
gran relevancia en los ultimos anos debido a dos razones principales. La primera es el
aumento en su demanda para ser usado en actividades como la elaboracién de smartphones

y baterias para vehiculos eléctricos, y la segunda es la dificultad creciente de su obtencion



[4]. El aumento en la generacién de relaves en Chile, la presencia de compuestos de valor
en ellos y la importancia del cobalto en el mercado mundial son los hechos que motivan la

idea de desarrollar procesos de recuperacién de metales a partir de relaves.

En el presente trabajo se propone un diseno de proceso de extraccién de cobalto a partir
de relaves para ser aplicado en Chile. Para ello, se realizé un estudio bibliografico sobre la
situacion de mercado actual del cobalto, el estado actual de los depdsitos de relaves en
Chile, y los distintos procesos de extraccién de cobalto aplicados en el mundo, segiin origen
del metal. Luego, se analizaron datos de composicion geoquimica de relaves chilenos para

proponer un caso base de relave a explotar y su mineralogia.

Se planted el diseno conceptual de una planta de produccién de hidroxido de cobalto
(Co(OH)2), incluyendo operaciones unitarias, balances de masa y dimensionamiento de
equipos; ademads, se analizaron las entradas y salidas globales del proceso para dar cuenta

de los principales requerimientos técnicos del proceso y sus posibles impactos ambientales.

1.2. Antecedentes

1.2.1. Cobalto

El cobalto es un metal de transicién, de nimero atémico 27, que se ubica entre el hierro y
el niquel en la tabla periddica. En la Tabla 1.2 se resumen sus propiedades fisicoquimicas

mas importantes.

Tabla 1.2: Propiedades fisicoquimicas del cobalto [5].

Propiedad Valor  Unidades
Densidad 8,85 gem ™3
Punto de fusién 1493 °C
Punto de ebullicién 3100 °C
Coeficiente de expansién térmica 13,8 pmm'K™!
Conductividad térmica a temperatura ambiente 69,04 Wm 'K~!
Calor especifico 0,414 kJkg 'K-!

El cobalto se encuentra presente de manera principal en aproximadamente 70 especies

minerales y también en menor concentracion en varias otras centenas, particularmente en



aquellas que contienen niquel, hierro, cobre y manganeso. Las especies mas frecuentes en
su extraccion y aquellas con un contenido relativamente alto de cobalto se muestran en
la Tabla 1.3 e incluyen principalmente sulfuros, arseniuros, sulfoarseniuros y 6xidos [6].
Se observa que sélo las tres primeras especies son puras, es decir, contienen cobalto no
asociado a otros metales.

Tabla 1.3: Principales minerales de cobalto[6].

Contenido de Cobalto

Mineral Férmula

%
Heterogenita CoO(OH) 64,1
Catierita CoSs 47,8
Linarita CosSy 58,0
Siegenita (Co, Ni)3S4 20,4 - 26,0
Carrolita (CoyCu) Sy 35,2 - 36,0
Cobaltita (Co, Fe)AsS 26,0 - 32,4
Saflorita (Co, Fe)Assy 13,0 - 18,6
Esmaltita (Ca, Ni)Ass 21
Glaucodoto (Co, Fe)Asy 12,0 - 31,6
Escuterudita (Co, Fe)Ass 10,9 - 20,9
Pirrotita (Fe,Ni,C0),-1S, Hasta 1,00
Pirita (Fe, Ni,C0)Ss Hasta 13,00
Esfalerita Zn(Co)S Hasta 0,30
Arsenopirita Fe(Co)AsS Hasta 0,38
Oxidos de manganeso 0,10 - 1,0

Habitualmente se produce en forma de polvo metélico, sales, 6xidos, y en menor proporcion

como catodos metdlicos. Estas formas dan origen a una serie de productos y aplicaciones.

1.2.1.1. Usos del Cobalto

En la mayoria de los usos del cobalto este se encuentra en conjunto con otros elementos,
por lo que sus aplicaciones son variadas y pueden dividirse en dos grandes grupos: usos
metalirgicos y no metalirgicos. Los usos metalirgicos contemplan principalmente aleaciones,
tanto en base de cobalto como agregado en otros metales, y los usos no metaltrgicos incluyen
la catdlisis, electronica, y aplicaciones en la industria quimica en general. Las aplicaciones

del cobalto se resumen en la Figura 1.1.

A continuacién, se describen los principales usos metalirgicos:
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Figura 1.1: Usos del cobalto.

= Aleaciones con base Co: Se caracterizan por ser resistentes al desgaste, a la
corrosion y a las altas temperaturas. Los principales usos de este material son en
aplicaciones que requieran materiales resistentes como las turbinas a gas, aerondutica,

reactores nucleares y plantas de energia.

» Superaleaciones: Estas aleaciones incluyen mezclas con base niquel (Ni) y base
hierro (Fe). Para el primer caso, el cobalto se encuentra en una proporcién de entre
10 a 15 %, y provoca cambios en la solubilidad del aluminio y el titanio en la solucién
solida, los cuales permiten la predominancia de fases metalirgicas que otorgan
resistencia a altas temperaturas y a la deformacién. En las aleaciones con base Fe,
el cobalto puede estar presente hasta en un 20 % y otorga a los materiales dureza y
bajos coeficientes térmicos de expansion, por lo que se utiliza en aplicaciones de alto
stress mecanico y que requieran estabilidad de superficie, como vehiculos espaciales,

turbinas y equipamiento quimico.

= Materiales magnéticos: En la fabricaciéon de materiales magnéticos, que pueden
ser tanto imanes permanentes como no permanentes, el cobalto otorga resistencia a
la desmagnetizacion, ya que es naturalmente ferromagnético. Entre estos materiales
destacan los imanes de Al-Ni-Co y Sm-Co, cuyos usos incluyen turbinas edlicas,

unidades de disco duro, motores, sensores y actuadores. [7]

= Aceros: A pesar de que hay otros elementos mas econémicos usados en la fabricacion
de aceros y que otorgan propiedades mas significativas, el cobalto puede influenciar el
comportamiento de algunos aceros de especialidad, como es el caso de los usados en

herramientas de corte de alta velocidad, en los cuales el cobalto aumenta la dureza en



caliente y con ello la eficiencia de corte cuando el material alcanza altas temperaturas.
También forma parte de aceros inoxidables usados en rodamientos o engranajes, en
los cuales el cobalto aumenta la tenacidad y resistencia a la corrosion, asi como a la

resistencia al desgaste entre metales.

= Revestimientos: Las aplicaciones mas comunes de revestimientos en base de cobalto
son las de aleaciones de resistencia al desgaste. Ejemplos de estas son las llamadas
stellite, aleaciones de cobalto-cromo que contienen cantidades variables de tungsteno,

molibdeno o niquel, o las aleaciones tribaloy (Co-Mo-W-Si).

Respecto a los usos no metaltrgicos, se describen las siguientes aplicaciones principales:

» Catalizadores: Los catalizadores con cobalto son usados ampliamente en la industria
petroquimica y de plasticos. El mas comun de ellos consiste en éxidos de cobalto
y molibdeno soportados en Al;Ojz, y se usa para la desulfurizacién del petréleo
crudo, lo cual reduce las emisiones contaminantes, y previene el envenenamiento de

catalizadores de platino utilizados en etapas corriente abajo del proceso de reformado.

El segundo mayor uso es el catalizador mixto de acetato de cobalto/bromuro de
sodio-manganeso, usado en la produccion de acido tereftalico y dimetiltereftalato,
materiales que se utilizan en la produccion de resinas para botellas plasticas y otros

compuestos.

= Pigmentos: Se utilizan 6xidos complejos de cobalto para colorear y decorar ceramicas
y vidrios. Estos mismos 6xidos se usan junto con sales de cobalto en la manufactura
de pigmentos para pinturas, en combinaciéon con otros oxidos y radicales acidos,

dando lugar a un amplio rango de colores.

= Adhesivos: En la industria de neumaticos, se utilizan sales complejas para fortalecer

la unién entre el caucho y las fibras de acero.

» Electrémnica: En baterias de Ni-Cd y de Ni-MH se usan polvos de 6xido o hidréxido
de cobalto para aumentar su rendimiento, mientras que en las baterias de ién-Li, el
LiCoQ, forma parte del 50 % del peso del cdtodo. Otros usos electrénicos importantes

del cobalto incluyen su presencia en semiconductores y en circuitos integrados,
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otorgando una barrera contra la electromigracién, o mejorando las interfaces de

contacto permitiendo el uso de bandas energéticas variables. [8].

= Medicina: Se utilizan isétopos de cobalto (*°Co, **Co, *’Co y **Co) en radioterapia,
en la deteccién de tumores y esterilizacién de material quirurgico. También, se utilizan
aleaciones de Co-Cr en la fabricacion de protesis, debido a que son biocompatibles,
poseen resistencia al desgaste, y son capaces de imitar propiedades fisicas y mecanicas

de las partes del cuerpo a reemplazar [9].

1.2.1.2. Mercado del Cobalto

Al ano 2017, se estim6 que las reservas mundiales de cobalto superaron los 7 millones de
toneladas [10], mientras que la produccién mundial total alcanzé las 110.000 toneladas,
1.000 toneladas menos que el afio 2016 [11]. De esta produccién, una comparacién de la
demanda de cobalto por sector en el ano 2006 versus 2017 se muestra en la Figura 1.2. Se
observa que el area que presenta un mayor aumento en su demanda es la industria de las
baterias recargables, la cual pasé de un 20 % de la demanda total en 2006 a un 50 % en el
2017. Se cree que este escenario se debe principalmente al auge de la electromovilidad, ya
que el desarrollo de vehiculos eléctricos impulsa la demanda del metal por la fabricacién de

sus baterias recargables [4] [12].

2006 2017

Otros

Otros Baterias 19%

20%

Pigmentos
5% Baterias

50%

Metales duros

Superaleaciones
24% Superaleaciones

Metales duros 18%
12%

Figura 1.2: Consumo mundial de cobalto segin uso [13].

La producciéon minera por pais se muestra en la Tabla 1.4. Practicamente todo el cobalto

del mundo, a excepcién del producido en una operacion en Marruecos, se obtiene como



subproducto del cobre o del niquel [10]. Las mayores reservas de cobalto se encuentran
en gran numero en la Reptblica Democrética del Congo (RDC), pais cuya produccién de

cobalto abarca el 58,8 % del total mundial al ano 2017.

Tabla 1.4: Produccién minera de cobalto por paises [10].

Produccién 2017 Reservas totales

Pais /t % del total /t
RDC 64.000 58,8 3.500.000
Rusia 5.600 5,1 250.000
Australia 5.000 4,6 1.200.000
Canada 4.300 4,0 250.000
Cuba 4.200 3,9 500.000
Filipinas 4.000 3,7 280.000
Madagascar 3.800 3,5 150.000
Papta Nueva Guinea 3.200 2.9 51.000
Zambia 2.900 2,7 270.000
Nueva Caledonia 2.800 2,6 _la]
Sudafrica 2.500 2,3 29.000
Estados Unidos 650 0,6 23.000
Otros paises 5.900 5,4 560.000
TOTAL (aproximado) 110.000 100 7.000.000

[a] Territorio de ultramar de Francia. Aunque la mineria de niquel-cobalto continué
durante el ano, el principal productor informé que no existian reservas debido a los
precios recientes del niquel.

Con respecto a la refineria de cobalto, en la Tabla 1.5 se muestran los principales paises
refinadores, ordenados segiin produccién en contenido de cobalto al afio 2004. Se observa que

el mayor productor de cobalto refinado es China, abarcando un 16,3 % del total mundial.

La mineria de la RDC presenta una situacion politica delicada, debido a que casi un
quinto de la produccién de cobalto se realiza de manera artesanal [15], sin ningin tipo
de regulacion, con nulas condiciones de seguridad, e involucrando trabajo infantil [16].
Grandes companias tecnoldgicas que utilizan el cobalto como Apple, Sony, Samsung y
Tesla, han sido cuestionadas ptublicamente por el origen de sus materias primas, ante lo
cual respondieron que estan dispuestas a realizar acciones para quitar de su cadena de
suministro a proveedores que obtengan cobalto de fuentes éticamente cuestionables [17].
Otras companias como Microsoft, Huawei y Lenovo no han tomado acciones a pesar de que

se comprob6 que parte de su materia prima proviene de minerfa artesanal de la RDC [18].



Tabla 1.5: Refineria de cobalto por pais y tipo de producto, ano 2004 [14].

Produccion 2004

Pais Producto Final It % del total
China Metal, polvos, 6xidos y sales 8.000 16,3
Finlandia Polvos y sales 7.893 16,1
Zambia Metal 5.791 11,8
Rusia (sin especificar) 5.400 11,0
Canada Metal, polvos, éxido 5.144 10,5
Noruega Metal 4.670 9,5
Australia Metal, polvos, 6xido, hidréxido 3.880 7,9
Bélgica Polvos, éxido, hidréxido 2.947 6,0
Marruecos Metal 1.593 3,2
Brasil Metal 1.155 2,4
RDC Metal 735 1,5
India Metal y sales 545 1,1
Uganda Metal 436 0,9
Japoén Metal 429 0,9
Sudafrica Polvo y sulfato 309 0,6
Francia Cloruro 199 0,4
TOTAL (aproximado) 49.100 100

El intenso aumento en la demanda de cobalto estos tultimos anos sumado a su escasa
producciéon mundial, y al hecho de que las mayores reservas de mineral se encuentren en
una zona politicamente inestable, han provocado cambios en el precio de mercado del
cobalto. En la Figura 1.3 se observa un histoérico del precio de la tonelada de cobalto en
los dltimos 5 anos segun la Bolsa de Metales de Londres. Se observa que en marzo de
2018 alcanzé los 95.000 dolares por tonelada, para luego caer hasta los 32.000 dolares
por tonelada en marzo de 2019. Los analistas plantean que esta importante variacién en
el precio se debe a la volatilidad de los mercados de metales en 2018, provocada por las
disputas comerciales entre Estados Unidos y China, asi como por la contraccion de la

economia china [11].

Se pronostica que la demanda de cobalto para baterias crecera un 14,5 % anual hacia el
2027, lo cual, acoplado con los aumentos en otras aplicaciones como las aleaciones de niquel

usadas en la aviacion, sugieren un panorama mas que favorable para el futuro del cobalto.

Debido a lo expuesto, el escenario actual del mercado motiva el estudio de nuevas operaciones

de produccién, con miras a diversificar la oferta del metal y aprovechar su valor econémico.



100k
22-03-2018 °
95.000 /USD t!

80k

03-03-2014
31.200 /USD t!

01-03-2019
32.000 /USD t*

Precio /USD t1
3

Figura 1.3: Precio histérico del cobalto en el perfodo 2014-2019 [19].

1.2.2. Relaves Mineros

Un relave minero es una mezcla sélido-liquido compuesta por mineral finamente molido y
agua, que se obtiene como salida de las operaciones de concentrado hiimedo de minerales,
especificamente como producto de cola en la etapa de flotacién. También se le llama relaves
a la fraccién sélida de esta mezcla [20]. Estos residuos se disponen en depdsitos de relaves,
obras de ingenieria construidas para aislar el contenido de los relaves del medio circundante,
y disenadas segin normativas legales. En términos generales, un depésito de relaves tiene

la estructura descrita a continuacion:

Cubeta: Volumen fisico donde se depositan los relaves.

Laguna: También denominada laguna de aguas claras, corresponde a las aguas que

se separan de los s6lidos como producto de la sedimentacion.

Playa activa: Zona donde se encuentra la linea de ingreso de los relaves provenientes

de la planta concentradora al depdsito.

Muro: Obra que permite contener los residuos y separarlos del medio circundante.
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Delimita la cubeta. Puede elevarse conforme va aumentando el volumen contenido en

la cubeta.

= Dren: Sistema utilizado para deprimir al maximo la capa freatica, la cual corresponde
a la altura a la cual el sélido del muro esta saturado de agua y los intersticios de este

material estan llenos de agua. Generalmente se construye en la base del muro.

El esquema general de un depdsito de relaves se muestra en la Figura 1.4. De acuerdo al

Muro
actual

Laguna i
g Playa 3
activa

g Muro
3 inicial

Figura 1.4: Partes de un depdsito de relaves. Adaptado de [21].

D.S. 248/06, se distinguen cinco tipos de relaves:

1. Embalse de relaves: Deposito donde el muro de contencién esta construido por
material de empréstito y se encuentra impermeabilizado en su lado interno por
materiales naturales o geomembranas sintéticas. También se llama asi a los depdsitos
ubicados en alguna depresion natural del terreno en que no se requiere la construccion

de un muro.

2. Tranque de relaves: Depdsito en que el muro de contencién es construido con la

fraccién més gruesa del mismo relave (arenas).

3. Relaves espesados: Depédsito en que los relaves son previamente sometidos a un

proceso de sedimentacién, eliminando una parte importante del agua.
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4. Relaves filtrados: Similar al anterior, pero los relaves son sometidos a un proceso

de filtracién, en el cual se asegure una humedad inferior a 20 %.

5. Relave en pasta: Depdsito de relaves que presenta una situacién intermedia entre el
relave filtrado y el relave espesado. Contiene entre un 10 y 25 % de agua, y particulas

finas menores de 20 um en didmetro en una concentraciéon mayor a 15 %.

1.2.3. Situacion de los Relaves Mineros en Chile

El Departamento de Relaves del Servicio Nacional de Geologia y Mineria (SERNAGEOMIN)
es la organizacion encargada de implementar la normativa vigente sobre depdsitos de relaves
en Chile, con respecto a la aprobacién de proyectos de diseno, construccién, operacion y

cierre de estos.

En la actualidad, el SERNAGEOMIN genera y actualiza informacién para dos programas
importantes: el Catastro Nacional de Depédsitos de Relaves y el Registro Geoquimico de
Relaves. Los datos de estos estudios se encuentran en el sitio web del SERNAGEOMIN y

son de acceso publico.

1.2.3.1. Catastro Nacional de Depésitos de Relaves

El Catastro Nacional de Depositos de Relaves es un programa iniciado el ano 2016 y que
esta en constante actualizacién. Informa sobre el estado de los depdsitos de relaves a lo

largo del pais, a través de la recopilacién de los siguientes datos:

Empresa: Institucion a la cual pertenece el depdsito.

Faena: Planta procesadora de la cual proviene el relave.

Datos de ubicacién: Regién, provincia, comuna y coordenadas globales.

Instalacion: Nombre del depdsito.

Tipo de instalacion: Senala a cudl de los 5 tipos de depdsito corresponde.

Recurso: Elemento principal que se extrae en la faena de origen.
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Estado: Informa si se encuentra Activo (con duefio conocido y en operacion), Inactivo
(con dueno conocido pero fuera de operacién), o Abandonado (sin dueno conocido o

resolucién de origen).

Datos de la resolucién de origen: N°resolucion, fecha resolucion.

Volumen actual y volumen méximo aprobado (m?).

Tonelaje actual y tonelaje maximo aprobado (t).

A diciembre de 2016, se tiene registro de 696 depdsitos de relaves desde la I hasta la VII
region, ademas de la Regién de Aysén. Una distribucion de los depdsitos por region se
muestra en la Figura 1.5, de la cual se desprende que la mayoria de ellos, con un 53 %, se
encuentra en la IV regién. La III regién es la siguiente en cantidad con un 22 % del total

nacional.

Depdsitos de Relaves por Regién
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Figura 1.5: Depésitos de relave por regién a diciembre de 2016 [22].

En relacién al estado de estos depodsitos, la Figura 1.6 muestra una distribuciéon de los
696 depodsitos, en la cual se observa que la mayoria de ellos, casi en un 63 % se encuentra
no activo, es decir, son depdsitos de los cuales se conoce bien el mineral de origen, pero

dejaron de recibir material de manera continua.
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Estado de los depdsitos de relaves

M Activos
@ No activos

O Abandonados

TOTAL: 696 Depdsitos

Figura 1.6: Estado de los depdsitos de relave por regién a diciembre de 2016 [22].

1.2.3.2. Registro Geoquimico de Relaves

El programa de caracterizacién geoquimica de depédsitos de relaves busca cuantificar la
concentracion de 56 elementos y especies de cada muestra. Las muestras se obtienen
mayoritariamente de cubetas, y en menor medida de muros y de sedimentos aguas abajo
del depdsito. Esta caracterizacion esta en desarrollo y constante actualizacién, y hasta
octubre de 2017, se tienen datos analizados de 477 depdésitos de relaves [23]. Estos datos

incluyen informacion sobre:
= 12 elementos mayores formadores de roca (éxidos) y compuestos perdidos por calci-
nacién (carbonatos).
» Contenido porcentual de azufre (S).

= 30 elementos comunes en trazas (<1%): Cu, V, Cr, Co, Ni, Zn, Rb, Sr, Zr, Nb, Ba,
Pb, Cs, Hf, Ta, As, Sc, Y, Mo, Sb, Sn, Th, Ag, Cd, Bi, W, U, Auy Hg.

= 14 tierras raras elementales: La, Ce, Pr, Nd, Sm, Eu, Gd, Tb, Dy, Ho, Er, Tm, Yb y
Lu.
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Capitulo 2

Revision Bibliografica

2.1. Procesos de Extraccion de Cobalto

A excepcion de Marruecos y una unica operaciéon en Canadd, todo el cobalto del mundo se
obtiene como subproducto de otros metales como el cobre, el niquel o el zinc. En términos
generales, los procesos de extraccion de cobalto se dividen en dos partes principales: con-
centracién y obtencion. En la concentracion, se busca separar el mineral con contenido
importante de cobalto de la ganga y del resto de los minerales mediante procesos fisicoquimi-
cos. Por otro lado, en la obtencién, se utilizan procesos hidrometalirgicos, pirometalirgicos
o vapometalirgicos para purificar el material y obtener productos de cobalto en diferentes

grados de refinamiento [3].

Los procesos de extraccién de cobalto suelen ser tinicos segiin la mineralogia del yacimieneto
de origen. Si bien se reconocen varios grupos de minerales de cobalto, los tipos de yacimiento
mas frecuentes en la industria son tres: las menas lateriticas de Ni-Co, sulfuros de Ni-Co, y
menas de Cu-Co de Africa Central. En esta seccién se describen los procesos de extraccién

de cobalto para estos tres tipos de mineral.

2.1.1. Menas Lateriticas

Las lateritas se encuentran principalmente en regiones tropicales como Indonesia, Filipinas
y Cuba. Ocurren cerca de la superficie, y comtunmente estan formadas por tres capas

principales: limonita, esmectita y saprolita. Segin la ubicacién especifica y la madurez del
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depésito, se pueden también encontrar, junto a estas, otras capas como el ferricreto. Es
importante identificar estas capas ya que el proceso de extraccién de metales es diferente
para cada una de ellas. Un ejemplo de perfiles lateriticos de Brasil y Australia se muestra

en la Figura 2.1.

: Superficie
Ferricreto
. ijm{_mita. .
Esmectita
Saprolita Saprolita
\ 4
10-20m

Peridotita Peridotita
Serpentinizada Serpentinizada

Brasil Australia Occidental

Figura 2.1: Perfil de menas lateriticas. Adaptado de [24].

La capa de limonita consiste en una mezcla de minerales ricos en hierro y con un bajo
contenido de MgQO. Para describir esta capa mineral en reacciones quimicas se suele usar la

férmula de la goetita, (Fe,Ni)OOH.

La capa de saprolita se encuentra debajo de la de limonita, y contiene un bajo contenido
de hierro, siendo rica en MgO. Los minerales presentes en esta capa son hidroxisilicatos de
magnesio, como el crisotilo, MgzSioO5(OH),4. Para identificar este tipo de mineral en las

reacciones quimicas, se usa la férmula general de la garnierita (Mg[Ni, C0])351205(0OH )4).

Si bien la capa de saprolita contiene cobalto, este estd en una concentracion muy baja
como para ser recuperado economicamente, por lo que sélo se recupera ferroniquel de estas

fuentes.
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La capa de limonita, en cambio, si se procesa para la obtencion de sulfatos que contienen
Ni y Co, los cuales pueden posteriormente ser refinados para obtener las formas metalicas
de estos elementos. El proceso para la obtencién de sulfatos mixtos de Ni-Co a partir de

limonitas se resume en la Figura 2.2.

Lixiviacion

« Con H,SO, en caliente y alta presién (250°C, 40 bar).

Separacion sélido-liquido

« Luego de enfriar hasta 100°C, se separa el lixiviado de
los solidos.

« Se obtienen ripios de lixiviacion.

Purificacion

¢ Al, Cr, Cu, Fe Mg, Mn y Zn se eliminan por
precipitacion al neutralizar la solucion.

Precipitacion

« Se precipita Ni y Co en presencia de H,S, obteniéndose un sulfato
mixto de estos metales.

« El precipitado obtenido contiene ~5% Co y 50% Ni.

« La recuperacion del Co de la solucién al precipitado es de ~98%.

Figura 2.2: Proceso de obtencién de sulfatos de Ni-Co a partir de limonitas [24].

El refinado de cobalto se obtiene a partir de estos sulfatos mixtos, a través del proceso

esquematizado en la Figura 2.3.

Debido a que la recuperacién de cobalto de la laterita a la solucién lixiviada es de un 95 %,
la recuperacion de la solucién al precipitado es de 99 %, y la recuperacién del precipitado

al metal es de 99 %, la recuperacién general de este proceso para el cobalto es de 93 % [24].

2.1.2. Menas Sulfuradas de Ni-Co

El mineral mas comin de niquel y cobalto en estos depésitos es la pentlandita, (Fe,Ni,Co)oSs,
y esta tipicamente acompanada de pirrotita, FegSg, y calcopirita, CuFeS,. Estos minerales

estan hospedados en gangas de silicatos y alumino-silicatos. La concentraciéon de Co en
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Lixiviacion
e Usando HCI o solucién de amoniaco en presencia de
aire, o H,SO, en presencia de oxigeno.

Extraccion por solvente

« Se separa el cobalto del niquel en la solucién
resultante.

Purificacion

e Antes y después de la extraccion por solvente, para
eliminar iones indeseados.

Obtencién de cobalto metalico

« Mediante electroobtencién o reduccién con hidrégeno.

Figura 2.3: Refinado de cobalto a partir de sulfatos mixtos de Ni-Co [24].

estos minerales varfa desde 0,01 % hasta 0,15 % [24].

A pesar de que existen variaciones y algunos procesos alternativos, el proceso més am-
pliamente usado para este mineral se divide en tres etapas principales: produccién de
concentrado de Ni-Co, piroconversién del concentrado a mata, y refinamiento via hidrome-

talirgica de la mata a metales o productos quimicos.

La etapa de concentrado se resume en la Figura 2.4. El mineral que ingresa al proceso
contiene, para el caso particular de menas de Sudbury, Canadé, concentraciones de 1,5 -
3% Ni, 1-2% Cuy 0,05-0,1% Co. Se considera esta composiciéon como representativa,
ya que este tipo de mineral se encuentra mayoritariamente en latitudes altas del hemisferio
norte [24], y que Canadd es uno de los productores mas importantes del mundo, como se

mencioné en la Tabla 1.4.

Una vez obtenido el concentrado de Ni-Co (15 % Ni, 0,5 % Co), este se debe fundir pasando

a ser otro tipo de mezcla sulfurada denominada mata. Este proceso involucra:
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Conminucién

e Chancado y molienda

« Se alcanza un didmetro de particula de <50 pm.

Flotacién primaria

e Se separan los minerales que contienen Ni, Co y Cu de la
pirrotita y la ganga.

Flotacion Secundaria

« Se separan los minerales que contienen Ni-Co de los que
contienen cobre.

Figura 2.4: Concentrado de Ni-Co a partir de sulfuros [24].

» Oxidacién de sulfuros mixtos de Ni-Co.
» Oxidacién de sulfuros de Fe y posterior disolucién de dichos 6xidos en la escoria.

= Fundido de la ganga silicada para la formacion de la escoria silicada.

Todos estos procesos tienen lugar en un mismo equipo, el cual puede ser un horno flash o un
horno eléctrico. De estos hornos se obtiene la mata fundida, la cual debe ser posteriormente
convertida para disminuir aiin mas el contenido de Fe y minerales indeseados. El proceso

de fundido-convertido se resume en la Figura 2.5.

Finalmente, la mata convertida se lleva a procesos de refinado para la obtencién de
productos finales de niquel o cobalto. El refinado que se hace a partir de esta mata puede
ser vapometalturgico o hidrometaltrgico, siendo este 1ltimo el més utilizado y el que se

describe en la Figura 2.6.
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Pretratamiento

« Secado para el caso de proceso con horno flash.

« Secado y tostado para el proceso con horno eléctrico.

|
Fundido

« Se oxidan parcialmente los sulfuros de Ni-Co y de Fe

a ~1350°C.

« Se obtiene la mata fundida (40% Ni - 0,5% Co — 25%

Fe).

¢ Se descarta la escoria.

Conversion

e Se oxidan en gran medida los sulfuros de Fe y S a
~1300°C. Generalmente en convertidor Peirce-Smith.

« Se obtiene la mata convertida (60% Ni — 1% Co — 1%
Fe).

e Se descarta la escoria.

Figura 2.5: Fundido-convertido a partir de concentrado de Ni-Co [24].
Lixiviacion

« Usando cloruros de niquel o cobre en presencia de gas cloro
o, soluciones de NH; en presencia de aire o soluciones de
H,SO, en presencia de oxigeno.

Separaciéon Sélido-Liquido

« Tipicamente usando filtros.

Extraccién por Solvente

Purificacion

» Mediante precipitaciones o intercambio iénico.

L.

Obtencién Final

« Electroobtencion o reduccién con hidrégeno.

Figura 2.6: Refinado hidrometalirgico de Ni-Co.
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2.1.3. Menas centroafricanas de Cu-Co

El cinturén cuprifero de Africa Central es una zona comprendida entre Zambia y la
Republica Democratica del Congo, que contiene alrededor de un tercio de las reservas

mundiales de cobalto y un décimo de las reservas mundiales de cobre [24].

En general, los yacimientos de esta zona se conforman por una capa superior de éxidos
de entre 70 y 150 m de profundidad, y depdsitos de sulfuros bajo de ella hasta 250 m.
Los minerales mas abundantes en la capa de 6xidos son la crisocola, CuO - SiO, - 2 H50O,
la malaquita, CuCOg3 - Cu(OH)s, y la heterogenita, CoOOH. Por otro lado, en la capa de
sulfuros, los principales minerales son la calcosina CusyS, la digenita Cu; ¢S, y la carrolita,
CooCuSy. Los minerales de la ganga son principalmente dolomita silicea, MgCO3 - CaCOj3

y cuarzo.
Las concentraciones tipicas van desde 4 a 6 % para el cobre y alrededor de 0,4 % para el Co.

El proceso para la obtencion de cobalto desde mineral oxidado de Cu-Co se resume en la

Figura 2.7.

Por otro lado, el proceso para sulfuros de Cu-Co se diferencia del proceso de 6xidos por
cuanto requiere la obtencién de concentrado mediante flotacién, y la posterior tostacion
del concentrado, para producir una mezcla de sulfatos denominada calcina. Esta calcina
pasa a las etapas de extraccién posterior (LX-SX-EW), que son andlogas a las de minerales
oxidados, pero con algunos cambios en las condiciones de operaciéon. Este proceso se resume

en la Figura 2.8.
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Conminucién

e Alcanzando un diametro de particula de <100 pm.

Lixiviacién
« Usando H,S0, en presencia de SO, a condiciones
atmosféricas.

Separacién Sélido-Liquido

» Usando espesadores.

Extraccién por Solvente

« Se separan los iones, quedando el cobre en la fase
acuosa y el cobalto en la fase organica.

Purificacién

« Usando SO,, aire y caliza para las precipitaciones de
hierro, aluminio, manganeso y cobre.

Precipitacién de Co(OH),
« En medio bésico, agregando MgO.

Electroobtencién

« Etapa opcional si se quiere obtener Co
metalico a partir del hidréxido.

Figura 2.7: Obtencién de Co a partir de minerales oxidados de Cu-Co.
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Flotacion
« Usando reactivos colectores de xantato.

o La concentracién de cobalto pasa de 0,4% a 4% (~60%
recuperacion)

Tostacién

e Temperaturas de 695 — 700°C otorgan sulfatos solubles
en lugar de d6xidos.

Lixiviacién

« Usando H,SO, en presencia de aire (tanques Pachuca).

Separaciéon Sélido-Liquido

« Usando espesadores y filtros.

Extraccién por solvente

« Se obtiene una solucién acuosa rica en cobalto y una
orgéanica rica en cobre. Esta tltima pasa a un proceso de
obtencién de Cu.

Purificacion

« Usando SO,, aire y caliza para las precipitaciones de Fe, Al
Mn y Cu.

Precipitacién de Co(OH),
« En medio bésico, agregando MgO

Electroobtencién

« Previa disolucién del Co(OH),

Figura 2.8: Obtencién de Co a partir de sulfuros de Cu-Co.
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2.2. Objetivos
2.2.1. Objetivo General

El objetivo general de este trabajo de memoria es entregar una propuesta técnica de diseno
preliminar de un proceso de producciéon de cobalto a partir de relaves de flotacién de cobre

en Chile.

2.2.2. Objetivos Especificos

Los objetivos especificos del trabajo de memoria son:

= Definir y aplicar criterios para la seleccion de un depésito de relaves para produccion de
cobalto como caso de estudio, que permita una extraccién atractiva econémicamente,

basado en el analisis de datos de composiciéon geoquimica.

= Llevar a cabo la ingenieria conceptual de la secuencia de los procesos de produccién

de cobalto mas adecuados segiin la mineralogia del relave seleccionado.

= Discutir la viabilidad del proceso en términos técnicos.
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Capitulo 3

Ingenieria Conceptual

3.1. Caso Base

El planteamiento del caso base del proyecto contempla tres aspectos: (1) la definicién
del producto final, (2) la seleccién del depdsito de relave, y (3) la definicién del flujo de
produccion de la planta. El primero de estos aspectos se decidié considerando el tiempo
asignado al estudio y las ventajas de los principales productos quimicos de cobalto. Para
el segundo, se definieron y aplicaron criterios sobre la base de datos de geoquimica de
relaves del SERNAGEOMIN. Finalmente, para el tercer aspecto, se aplicé una metodologia
tipicamente usada en la industria minera para decidir el nivel de produccién, la cual
considera el equilibrio entre el costo de capital de la planta y el valor neto de la produccion

en el tiempo.

3.1.1. Seleccion del Producto Final

Entre los compuestos de cobalto mas importantes comercialmente se encuentran los éxidos,
el hidroxido, y sales como cloruros, sulfatos, nitratos, fosfatos y carbonatos, asi como

derivados de acidos carboxilicos como son el acetato y el oxalato [6].

Para este estudio se escogié como producto final el hidréxido de cobalto, Co(OH),, por
dos razones fundamentales. La primera, hace relacién al nimero de etapas requeridas para
su obtencion, la cual es menor que para la obtencién de cobalto metdlico u otros productos

terminados de cobalto, con lo cual se fija un limite al estudio para no extenderlo mas alla
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del tiempo disponible.

La segunda razén, es que el hidroxido de cobalto es uno de los primeros productos
importantes a nivel comercial en la cadena de produccion de cobalto, ya que sus propiedades
quimicas como la alta solubilidad en soluciones acidas lo convierten en un punto de partida
para la sintesis de muchos productos de cobalto [6]. Por lo tanto, la relevancia en la industria

de este compuesto justifica su eleccién como producto final en los alcances del estudio.

3.1.2. Selecciéon del Depédsito de Relave y del Tipo de Proceso

Para escoger el depoésito de relave del cual se obtendria la materia prima, se usé la base
de datos de geoquimica de relaves del SERNAGEOMIN para identificar los depdsitos de

mayor interés bajo una serie de criterios.

Los criterios para identificar relaves de interés se describen a continuacién, en orden

descendiente de relevancia:

1. Contenido de Co: Se buscaron aquellos depdsitos que tienen un mayor contenido
neto de cobalto en toneladas de cobalto, calculado multiplicando el tonelaje total
del dep6sito por la concentracién de cobalto (g Co t71), haciendo las conversiones

necesarias.

2. Concentracion de Co: Al existir depdsitos con contenidos similares de cobalto, se

dio prioridad a aquellos con una mayor concentracién en g Co t1.

3. Concentracion de Cu: Al existir empates en los criterios anteriores, considerando
que el cobalto es tipicamente un subproducto de otros metales, y que en el caso
chileno se presume que estarfa asociado al cobre [3], se consider6 en el anélisis la
concentracion de cobre, en vista de que se pueda recuperar en conjunto con el cobalto

en futuras expansiones de la planta a disenar.

4. Estado: Se prefirieron depoésitos de relave abandonados o no activos por sobre los
activos, debido a que los primeros han alcanzado su tonelaje maximo permitido y

se puede asumir en ellos una composiciéon mas estable en comparaciéon con relaves
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activos que siguen recibiendo material, con la incertidumbre de que sus caracteristicas

cambien en el futuro.

Luego de analizar la informacién disponible con los criterios senialados, se seleccionaron los
depositos de relaves mostrados en la Tabla 3.1, los cuales corresponden todos a depdsitos

generados en faenas de producciéon de cobre.

De acuerdo a datos de produccién mundial, existen yacimientos con contenidos de Co que
van desde las 2.000t Co en Makwa, Canadd, hasta 530.000t Co en Dima, Rep. Democratica
del Congo, pero estos depdsitos tienen concentraciones en masa desde 0,01 % Co para
depdsitos considerados de baja ley, hasta 1,0 % Co para aquellos considerados de alta ley
[26]. Por esto, y observando los datos de la Tabla 3.1, se puede inferir que los depdsitos de
relaves chilenos contienen contenidos de cobalto comparables con otros yacimientos del

mundo, pero con leyes muy bajas en comparacion.

Se debe senalar también, que existen otros depdsitos con concentraciones de Co mucho
mas altas, no mostrados en la Tabla 3.1, pero con tonelajes tan bajos que significan un
contenido de Co no atractivo para su recuperacion. Un ejemplo de esto es el relave 3A de
la faena Tambillos, de la empresa Servicios y Operaciones Mineras del Norte S.A., el cual
presenta una concentracién de 765 gt~ (0,0765 % Co), pero un tonelaje maximo permitido’
de 6.783 1, con lo cual se calcul6 para dicho relave un contenido total de cobalto de sélo
6.783 x 51 % x 0,0765 % = 2,6t Co. Esto podria sugerir que en la zona existen depdsitos

con altas leyes de cobalto que no han sido explotados.

Escoger un depdsito activo para extraccion de metales podria traer problemas al diseno del
proceso, ya que como estos seguirian recibiendo relaves nuevos en el tiempo, las condiciones
para las cuales se disenie un proceso hoy no serian las mismas en el futuro, no pudiéndose
asi asegurar el buen funcionamiento del proceso de manera sostenida. Para evitar esta
incertidumbre, se prefirié escoger un depdsito no activo, ya que tendria una composicién

mas estable.

1Para este depdsito no estd reportada la masa actual de relave, pero si se conoce el tonelaje aprobado
por resolucién de origen, al cual se referird como tonelaje mdximo permitido. Para este caso particular, se
calculd el contenido de cobalto en toneladas usando el tonelaje maximo permitido del depésito en lugar del
tonelaje actual.
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El depédsito no activo mas relevante segiin la Tabla 3.1 es el depdsito Hamburgo de la
faena Escondida, propiedad de Minera Escondida (452,3 Mt masa total, 230,7 Mt masa seca
estimada), ya que posee el contenido més alto de cobalto de entre los depésitos no activos

(7.843t Co) y la concentracién de cobre més alta de los depdsitos senalados (1.911gt™!

Cu, 0,19%).

Debido a lo expuesto, se selecciona para el caso base del proyecto al depésito Hamburgo de

Minera Escondida.

El proceso de extraccién de cobalto a aplicar estaria determinado por el tipo de mineral

presente en la materia prima.

De acuerdo con la base de datos de geoquimica de relaves, se aproximé la razén molar
Ni:Co y Cu:Co en el relave escogido, para luego compararlas con los tipos de minerales

descritos en la seccién 2.1 y decidir cudl es mas cercano al del caso base.

En la 3.2 se muestran los datos para el calculo de razones molares.

Tabla 3.2: Datos para el célculo de razones molares de Co, Cu y Ni en el relave Hamburgo [23].

Masa seca total Concentracién Masa molar Contenido molar
/t /gt™! / gmol™* / mol
Co 34 58,93 1,33 x 108
230.676.613 Cu 1.911 63,55 6,93 x 10?
Ni 14 58,69 5,50 x 107

De los datos de la Tabla 3.2, se desprende que las razones molares de Ni:Co y de Cu:Co en

el depdsito son 0,41:1 y 52:1 respectivamente.

Se observa que la relaciéon Ni:Co es mucho menor a la Cu:Co, por lo tanto, se asume que
la ocurrencia de niquel en este depdsito no estaria asociada ni a menas lateriticas ni a
sulfuros magmaticos de Ni-Co, ya que en ellos el mineral principal es el niquel, y el cobalto

se encuentra siempre en menor concentracion.

Con respecto a la relacion Cu:Co, se muestra una presencia mucho mayor de cobre que de
cobalto, en una razon incluso mayor a la encontrada tipicamente en los minerales sulfurados

de Cu-Co de Africa Central, que es del orden de 10:1 [24].
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A pesar de la diferencia de relacion molar de Cu:Co entre el mineral local y el africano, y
considerando que los relaves de Hamburgo provienen de una faena de extraccion de cobre,
se asumio que el mineral del relave es mas parecido a las menas de Cu-Co de Africa Central

que a los otros tipos de yacimientos de cobalto.

Se asumio también que los relaves corresponden a minerales sulfurados y no a minerales
oxidados, ya que se tomara como supuesto que la ocurrencia de cobalto en relaves corres-
ponde a sulfuros que no pudieron ser recuperados en los procesos de flotacion de los cuales

provienen.

Finalmente, se asumié que el principal mineral portador de cobre en el caso de estudio
corresponde a la calcopirita CuFeS; en lugar de la calcosina CusS del mineral africano,
debido a la predominancia del primero en Chile, y a que ya se ha reportado, en estudios

nacionales, la presencia de cobalto asociado a calcopirita [3].

Por los supuestos planteados, se decidié que para este estudio se aplicaria el proceso de

extraccion de Co desde sulfuros de Cu-Co descrito en la seccion 2.1.3.

3.1.3. Decision del Nivel de Produccion

Para escoger el nivel de produccién que tendria la planta, se aplic6 una metodologia
empiri d i 21 1 i li dad deposito d
pirica usada en proyectos mineros”, la cual consiste en realizar, dado un depdsito de
mineral, una evaluaciéon econémica preliminar, con el objetivo de determinar el flujo de
produccion adecuado que permita un valor 6ptimo del proyecto a partir del balance entre
los costos de capital, costos operaciones e ingresos futuros. La metodologia consiste en los

siguientes pasos:

1. Para un tonelaje conocido de depésito, se toma como supuesto que se extraeria su
totalidad. El tiempo en el cual se extraera este tonelaje sera el nimero de anos que

dure el proyecto, asi, la razén entre ambos da como resultado el supuesto flujo de

2 Agradecimientos al Sr. Humberto Estay Cuenca, investigador asociado del Advanced Mining Technology
Center (AMTC), quien sugirié este procedimiento basado en sus afios de experiencia en el drea de proyectos
mineros.
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entrada, el cual se calcula como:

Masa total del depdsito en toneladas

Flujo de entrada = (3.1)

Duraciéon en anos

dicho flujo de entrada de mineral anual al proceso equivale a la capacidad de la planta

en t ano!.

2. Para dicho flujo de entrada, se estima la capacidad de produccién, asumiendo que la
composicion del relave es homogénea, y que por lo tanto se puede obtener anualmente
el contenido total de cobalto del depdsito dividido por el nimero de anos. Se multi-
plicard ademas por un porcentaje que represente la recuperacién real del proceso.
Como valor referencial se asumié una recuperacion de cobalto de 87 % del mineral

total procesado [27].

3. Para la capacidad de produccién estimada, se estiman los costos de capital. La
estimacion del costo de capital de una nueva planta de procesos puede ser obtenida
sin tener el diseno completo de la planta, a través de un escalamiento desde el costo
y la produccién conocidas de otra planta similar segun la ecuacién [28]:

cia(2) o

donde Cj es el costo de capital de la planta a estimar, cuya capacidad es Sy. C}
es el costo de capital de una planta conocida de capacidad S, y n es un factor de
escalamiento cuyo valor depende del tipo de industria, y estd relacionado con la
cantidad de trabajo mecanico o nivel de instrumentacién utilizados en la planta. Se

utilizé6 n = 0,6 ya que es el valor tipico de la industria quimica [28].

4. Se asumen como fijos los costos operacionales por tonelada de mineral procesado, y

se toma un valor referencial.

5. Se asume un valor para el precio de venta del cobalto y del cobre, una tasa de
descuento, y se calcula el Valor Actual Neto (VAN) considerando sélo los ingresos
por ventas, el costo de capital como inversién inicial, y los costos operaciones a través

de la duracion del proyecto.

6. Se repiten los pasos 1-5 para diferentes duraciones del proyecto (anos), y se escoge
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aquella duracién que signifique el mayor VAN, la cual estard asociada a una capacidad.
Esta capacidad sera la capacidad 6ptima del proyecto y la que se utilizarda como caso

base.

Realizar la extraccién en muy poco tiempo significa tener flujos de procesamiento muy
grandes, lo cual implica equipos demasiado costosos y un costo de capital tan alto que no
se podria recuperar en el corto plazo. En el otro extremo, realizar el proyecto en periodos
demasiado largos implica menores costos de capital al tener plantas de menor tamano, pero
un menor valor neto considerando que los ingresos por ano seran menores y mas lejanos en
el tiempo. La metodologia descrita permite obtener un escenario 6ptimo entre estos dos

extremos, para asi decidir de manera justificada el flujo de produccién.

Se aplicé este procedimiento para 10, 12, 15, 17, 20, 22 y 25 anos, obteniéndose un VAN

para cada una de estas posibles duraciones del proyecto.

Con respecto al valor de costo de capital C' a usarse en la ecuacién 2, se tomé como referencia
el de la planta Tenke Fungurume en la provincia de Katanga, Republica Democratica
del Congo, que produce 100.000t afio~! de catodos de cobre y 8.000t afio~! de hidréxido
de cobalto de alta pureza (que corresponderia al valor de Sy). Este valor asciende a 1,8

MMUSD y su desglose se muestra en la Figura 3.1 [24].

Para los costos operacionales se tomé como referencia el costo operacional por tonelada de
mineral procesado de la misma planta mencionada, que asciende a 85 USD t~! [24], y se

constituyen segun lo expuesto en la Figura 3.2.

Los valores del precio de venta de cobre y cobalto asumidos para la estimacion de los
ingresos por venta son de 6.822 y 80.000 USD t~!, que corresponden al precio de mercado

de estos metales para la primera semana de mayo de 2018 [19] [29].

Se realiz6 el procedimiento descrito para tres escenarios distintos. El primer escenario
corresponde al escenario actual calculado con los parametros ya mencionados. Los resultados
para este escenario se resumen en la Figura 3.3. Se observa que el VAN es siempre negativo
sin importar la duracién del proyecto, con lo cual se concluye que para el escenario

econémico actual un proyecto de estas caracteristicas seria infactible.
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Figura 3.1: Costo de capital de la planta Tenke Fungurume, Katanga, RDC [24].
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Figura 3.2: Costo operacional por tonelada de mineral procesado de la planta Tenke Fungurume, Katanga,
RDC [24].
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Figura 3.3: Obtencién del VAN para las distintas duraciones posibles del proyecto, valores actuales.
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Para el segundo escenario, se redujeron de manera excesiva los costos operacionales hasta
10 USD por tonelada de mineral procesado manteniendo las otras variables constantes.
El resultado de la simulacion se resume en la Figura 3.4. Se puede notar que el VAN es
siempre positivo sin importar la duracién del proyecto, y que el valor del proyecto seria
mayor mientras mas bajo sea el nimero de anos que dure el proyecto de manera no acotada,
con lo cual no se podria optimizar el VAN versus la duracién de anos y no se podria escoger

un valor 6ptimo para el nivel de produccion de la planta.

VAN del Proyecto segin Duracién — Escenario Costos
Operacionales Bajos

$300
$250
X 3 $200
— 2
— = $150
= = $100
$50
$0 Costo operacional
10 12 15 17 20 22 25 / UEID ({6 st 10
procesado) !
Duracién del Proyecto e ot
. recio cobalto
/ afios /USD 1 80.000
Duracion del Precio cobre 6.822
proyecto 10 12 15 17 20 22 25 / USD t! :
/ afios
Nivel de
produccién 682 569 455 401 @ 341 310 273
/ t Cu ano’!
Costo de
capital escalado 411 368 322 299 271 256 237
/ MMUSD
71;[1?\/IUSD 247 232 205 188 163 149 129

Figura 3.4: Obtencién del VAN para las distintas duraciones posibles del proyecto, costos operacionales
reducidos.

Se probaron por tanteo diferentes valores para el costo operacional, y se concluy6 que
el valor limite entre los comportamientos de los escenarios anteriores es de 12 USD por
tonelada de mineral procesado, es decir, si este valor es mayor a 12 USD por tonelada de
mineral procesado, el proyecto es infactible; y si es menor, el valor neto es siempre positivo

sin limite.
Para este valor limite, se realizé la simulacion, cuyos resultados se muestran en la Figura
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3.5. Se observa que para una duracién del proyecto de 12 anos (569t Co afio™!) el VAN
alcanzaria su maximo. Si la extraccion durara menos de 12 anos, podria seguir siendo
factible pero con un valor neto no éptimo, y lo mismo ocurre para duraciones ligeramente
mayores. Si la duracion del proyecto superara los 25 anos, entonces el VAN se volveria
negativo, ya que los ingresos por venta serian menores y muy lejanos en el tiempo, no

alcanzando a compensar los costos de capital asumidos al momento de iniciar el proyecto.

VAN del Proyecto segiin Duracién — Escenario Costos

Operacionales Medios

$25.0
$200 / | Escenario éptimo
%\3 % $15,0
> = 8100
<: =
= Z 850
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$-5.0 10 12 15 17 20 22 25 procosado)’l
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/ anos / USD ¢! 80.000
Duracién del Precio cobre
5 6.822
proyecto 10 12 15 17 20 22 25 / USD ¢
/ anos
Nivel de
produccion 682 569 455 401 341 310 273
/ t Cu afio™!
Costo de
capital escalado 411 368 322 299 271 256 237
/ MMUSD
Y’;&USD 139 190 184 154 97 56 03

Figura 3.5: Obtencién del VAN para las distintas duraciones posibles del proyecto, costos operacionales
limite.

La razén por la cual se variaron unicamente los costos operacionales es porque se considero
que dentro de las variables de este sistema, los costos operacionales son aquellos sobre
los cuales se tiene un mayor control. Ademas, segtin el desglose de la Figura 3.2 una
parte del costo operacional corresponde a mineria, esto es, molienda y transporte de
rocas desde el yacimiento hacia la planta (considerando que el valor de referencia fue
obtenido de una planta que produce cobalto de yacimientos primarios). Para el caso de una

planta que produce cobalto a partir de relaves, este costo no deberia incluirse, porque los
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relaves se encontrarian ya conminuidos en el sitio de su procesamiento. El costo asociado
al procesamiento (que constituye la mayoria del costo operacional) puede ser mitigado
mediante acciones tomadas por la administracion de la planta, no siendo asi con los precios
de venta y el costo de capital de la planta, los cuales estan fuertemente determinados por

factores extrinsecos.

En vista de lo anterior, se asume el ultimo escenario como el hipotético para el caso de
estudio y se tomé una decision final sobre el flujo de relave a procesar, el cual se muestra

en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3: Caso base de produccién.

Tiempo de proyecto 12 Anos

Mineral procesado al afio 19.223.051 t ano~! *s6lo mineral seco

Mineral procesado al dia 52.665 td-! *s6lo mineral seco

Mineral procesado por hora 2.225 th! *s6lo mineral seco

Produccién anual Co 569 t Co ano~ ! *estimada a un 87 % de recuperacién

Produccién anual Cu 36.368 t Cu ano~! *estimada a un 99 % de recuperacién

Se remarca que la metodologia usada no pretende hacer una evaluaciéon econémica exacta

y solo se utiliza para obtener un caso base de produccion justificado.

3.2. Proceso y Operaciones Unitarias

De acuerdo con los supuestos considerados respecto a la mineralogia del relave, se propone

el proceso de extraccién de cobalto mostrado en la Figura 3.6.

37



Q Entradas globales

@ Dilucién .
@ Salidas globales
@ Y
( ) I:l Op. Unitarias (linea principal)
Flotacion Aire

Concentrado

' Relave | EPEED I:l Op. Unitarias (fuera del limite de bateria)
% Espesado

v Relave espesado

A

A Offgas
Tostacion A planta gases

8¢

Fase organica rica en Cu
Calcina A planta Cu
4
Lixiviacién @ @ Ca(@s
Calcina lixiviada @
+PLS
Y Fase acuosa
PLS rica en Co
Espesado »| Ajuste PLS > SX »| Purificacion Precipitacion Secado » Redisolucion
4 Refino Co(OH),
humedo
Filtrado " A Electro-
obtencién
Filtrado Filtrado Vapor
4
Impurezas
Ripios Y

( cu(on), caso, )

Figura 3.6: Flowsheet del proceso.

electrolito agotado



A continuacion, se presenta una descripciéon detallada de cada una de las operaciones

unitarias y los equipos utilizados.

3.2.1. Flotacion

La flotacién es un proceso fisico de separacion, basado en la capacidad de las burbujas
de aire para adherirse selectivamente a las superficies minerales dentro de una pulpa
mineral-agua o slurry. La pulpa dentro de un volumen de operacién se pone en contacto
con burbujas de aire. Las particulas sélidas que se adhieren a las burbujas ascienden junto
con ellas formando una espuma que se retira y se denomina concentrado. El resto de las
particulas humedecidas permanecen en la fase liquida, pudiendo ser recuperadas como una

corriente denominada relave.

La selectividad de las especies minerales para adherirse a las burbujas puede ser modificada
usando un conjunto de quimicos llamados reactivos de flotacién, de modo que una operacion
puede ser adaptada para un amplio rango de especies minerales, lo que otorga una gran

flexibilidad al proceso.

La flotacion es un sistema complejo, ya que una serie de condiciones de operacion, interre-
lacionadas entre si, afectan de manera importante a la operaciéon. A su vez, cambios en
algunas condiciones de operacion provocaran efectos en otras condiciones. Los parametros
de operacion mas importantes en la flotacion se resumen en la Figura 3.7. Las propiedades
de los minerales de origen suelen no ser adecuadas para la flotacién, por lo que se deben
someter a un pre-tratamiento utilizando compuestos quimicos que alteran la hidrofobicidad
de las particulas, u otorgan caracteristicas apropiadas a la espuma. La seleccion de este

conjunto de reactivos de flotacién es unica para cada mezcla especifica de mineral tratado.

3.2.1.1. Reactivos de flotacién

A continuacion se describen los diferentes agentes quimicos utilizados en la flotacion y su

efecto en el proceso [30].
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Componentes quimicos

Colectores
Espumantes
Activadores
Depresantes

Control de pH

Sistema de

Flotacion

Componentes de equipo Componentes operacionales

Disefio de celda Flujo de entrada

Agitacion Mineralogia
Flujo de aire Tamafio de particula
Configuracion del banco de celdas Densidad de pulpa
Control del banco de celdas Temperatura

Figura 3.7: Condiciones de operacién que afectan el sistema de flotacién. Adaptado de [30].

Colectores: Los colectores son reactivos que se adsorben selectivamente en las superficies
de las particulas sélidas. Al hacerlo, forman una monocapa en la superficie de la particula,
compuesta por hidrocarburos apolares e hidrofébicos. Ademas, los colectores aumentan en
gran medida el angulo de contacto burbuja-particula, de manera de promover la adherencia

de estas ultimas al solido.

Los reactivos colectores se pueden clasificar segtin su carga ionica, pudiendo ser no-iénicos,
aniénicos o cationicos. Los colectores no-iénicos consisten principalmente en aceites de
hidrocarburos, mientras que los iénicos poseen un grupo funcional polar en un extremo,
el cual se adhiere a la superficie mineral, y una parte apolar que se orienta hacia la fase

liquida, otorgando asi el cardcter hidrofébico a las particulas.

Espumantes: Los espumantes son compuestos que actiian disminuyendo la energia
superficial y con ella la tension superficial en la interfase aire-agua, lo que conlleva a la
formacion de burbujas de aire mas estables, que permanezcan bien dispersadas en la pulpa
y formen una capa de espuma estable que pueda ser recuperada antes que las burbujas

revienten.

Existen dos aspectos importantes en la seleccion del espumante adecuado. El primero de
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ellos es que la disminucién de la energia superficial debe ser controlada, ya que se requiere
un valor definido de energia para que el sélido de interés se adhiera a la superficie de la
burbuja. Asi, si un espumante disminuye muy levemente la energia superficial, las burbujas
tenderan a capturar una mayor variedad de minerales, y si se disminuye demasiado, se
requerird un angulo de contacto mucho mayor para poder formar el complejo estable

particula-burbuja, haciendo el sistema mas selectivo.

El segundo aspecto es que algunos espumantes tienen la capacidad de actuar también como
colectores, lo cual hace que el control de la operacion sea mas dificil al no poder controlar

las caracteristicas de espumante y de coleccién del sistema de manera independiente.

Modificadores: Los modificadores son sustancias que determinan la forma en que los
colectores se unen a las superficies minerales, pudiendo promover la adsorcién de un colector
a una determinada especie mineral (activadores), o restringir la adsorcién del colector
a otra especie mineral, de manera que esta permanezca hidrofilica y no sea recuperada
en el concentrado (depresante). Los activadores o depresantes son tnicos para cada par
mineral-colector, ya que no necesariamente se tendra el mismo rendimiento usando el

mismo activador para un mineral que es recuperado con diferentes colectores.

Los modificadores incluyen también el uso de agentes controladores de pH, ya que la
quimica superficial de la mayoria de los minerales esta influenciada por el pH del medio
en que se encuentran, haciendo que los minerales adquieran diferentes cargas en funcién
de este, pudiendo manipularse la atraccién de los colectores a las superficies mediante el

control de pH.

3.2.1.2. Equipos de flotacién

Se reconocen dos categorias principales de equipos de flotacion: mecanicos y neumaticos.
Dentro de cada una de ellas existen disenos mas especificos. Los equipos mecéanicos son
aquellos que utilizan propulsores rotatorios para agitar las particulas manteniéndolas en
suspension, o dispersar las burbujas de aire inyectadas, y junto con ello promover el contacto

entre fases.
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Por otra parte, los equipos neumaéticos son aquellos en los que la agitacion se logra a partir
del movimiento ascendente de las mismas burbujas, las cuales son inyectadas a grandes

presiones (tipicamente cercanas a 3 atm) en la parte inferior del equipo.

Para el caso de estudio se escogié la columna de flotacién. Esta corresponde a un tipo
especial de equipo neumaético que se caracteriza por tener una forma cilindrica con una
gran relacién altura-didmetro (de 5 a 20), que le permite tener un flujo contracorriente
entre el mineral y las burbujas con largos tiempos de contacto. Se asume que este es el
equipo mas adecuado, ya que dentro de sus ventajas esta el poseer las mayores tasas de
separaciéon de entre los equipos de flotacién y ser especialmente eficaz en minerales con

granulometrias muy finas, como es el caso de los relaves [31].

Un esquema de la columna de flotacion se muestra en la Figura 3.8.

Agua de lavado

i Concentrado

Zona de
Interfase espuma
_ _Burbujas
Zona de
recoleccién
Alimentacion—
Aspersor
Aire N
Relaves
D —

Figura 3.8: Columna de flotacién. Adaptado de [31].

3.2.2. Espesado

El espesado corresponde a una separacion gravitacional, en la cual la pulpa se deja reposar

en estanques durante un tiempo determinado, en los cuales la diferencia de densidad entre
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el agua y los sélidos, provoca que estos ultimos desciendan hasta el fondo del estanque,
pudiéndose recuperar hasta un 80 % del agua del proceso [32]. Para conseguir este objetivo,
se utilizan estanques cilindricos con fondos planos o cénicos, y la velocidad de entrada de

la pulpa es minimizada para reducir la turbulencia en el medio.

El espesado puede hacerse en equipos batch o continuos. Para el proceso en estudio se
escogid el espesador continuo, el cual consiste en un estanque cilindrico con base plana o
coOnica como el mostrado en la Figura 3.9. Se prefiere un equipo continuo para evitar la
adicion de un estanque de almacenamiento requerido en caso de que fuera batch, ya que la
operacién anterior al espesado es continua.

Motor rastrillo

Entrada ¥ - I_l
pulpa

Salida agua
(overflow)

Rastrillo

___________

G0 M Pl R T ] _ Salida pulpa espesada
Ot ARG I R ) N - (underflow)

Figura 3.9: Espesador continuo. Adaptado de [32].

3.2.3. Filtrado

La pulpa obtenida en el underflow del espesado de concentrados de minerales contiene
tipicamente un porcentaje de sélidos entre 50 y 75% [33], por lo que se debe seguir
separando los sélidos del agua en una mayor medida. Esto se realiza tipicamente usando

filtros.

Los filtros requieren un diferencial de presion AP a ser aplicado través de la torta de sélidos.
Se sabe que el AP requerido depende de las fuerzas dentro de los poros intersticiales de
una torta de solidos en suspension, las cuales a su vez dependen del tamano de particulas

a filtrar [33].
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La seleccién del tipo de filtro més adecuado para desagiie de minerales depende del rango
del AP requerido y del porcentaje de humedad residual deseado en la torta, segin se

muestra en la FIGURA 3.10. Se asume que el caso en estudio corresponde a un concentrado
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Figura 3.10: Seleccién de filtros segtin humedad deseada de torta y tamarfio de particulas. Adaptado de [33].

de cobre tipico, el cual presenta un pgg de aproximadamente 404, y que la humedad residual
requerida por la tostacién posterior esta entre 8 y 10 %. [33]. Con esto, se determina que
el filtro de presion es el mas adecuado para lograr el objetivo. En particular, se utilizara
un filtro de presion horizontal como el mostrado en la Figura 3.11, ya que es un equipo

estandar de esta categoria.

3.2.4. Tostacion

La tostacion consiste en una transformacion quimica del concentrado a altas temperaturas,
la cual tiene por objetivo remover los sulfuros presentes en los minerales de interés, convir-
tiéndolos en una mezcla de éxidos y sulfatos solubles denominada calcina, y obteniéndose
SO, como subproducto. Los metales de interés se oxidan parcialmente, es decir, no alcan-

zando su méaximo estado de oxidacién. Esto se logra restringiendo el suministro de oxigeno
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Figura 3.11: Filtro horizontal. Imagen: Indiamart [34].

en el equipo y controlando la temperatura de operacion.

Para esta operacion se utiliza tipicamente el horno de lecho fluidizado, que consiste en
un tanque como el mostrado en la Figura 3.12, en el cual entra el concentrado por la
parte superior, y es sometido a una corriente ascendente de aire que entra por cabezales
de insuflacion ubicados en la base del equipo, formando un lecho de aire-particulas que
reaccionan de manera rapida y uniforme. Un ciclon recupera las particulas de calcina que

escapan por la salida superior, separdndolas de la salida gaseosa denominada offgas [24].

Offgas

Entrada pulpa

Cabezales de aire

Are=p| &

Figura 3.12: Horno de lecho fluidizado. Adaptado de [24].

Para el caso particular de la tostacion de minerales sulfurados de cobre-cobalto, se conside-
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raran las oxidaciones parciales de las tres especies tipicamente mas abundantes en este

proceso: carrolita, calcopirita y pirita.

Las reacciones quimicas que ocurran dentro del equipo dependen de la temperatura a la cual
se encuentre. A temperaturas muy bajas no se alcanzan a formar los compuestos solubles,
y a temperaturas demasiado altas se forman 6xidos insolubles que no son adecuados para
el posterior procesamiento. Thoumsin y Coussement [35] demostraron experimentalmente
que el rango de temperatura 6ptimo para el cual se alcanza la maxima solubilidad de la
calcina (de sulfuros de cobre-cobalto) esté entre 650 y 700°C. En este rango, ocurren las

reacciones quimicas para las tres especies como se describe a continuacion [35] [36]:

= Carrolita:

CooCuSy(s) + 705(g) —— 2CoS04(s) + CuSO4(s) + SO4(g) (3.3)

= Calcopirita:

2 CuFeSs(s) + 702(g) — CuO(s) + CuSO4(s) + FeaO3(s) +3S02(g)  (3.4)

s Pirita:

FeSs (s) + % Os(g) — % FesOs(s) + 250s(z) (3.5)

3.2.5. Lixiviacion

En la lixiviacién, la calcina obtenida en la etapa anterior se pone en contacto con una
solucién acida para disolver las especies metéalicas de interés que se encuentran dentro de
la matriz sélida de la calcina. Tipicamente, se utiliza como solvente el mismo refinado de
la extraccion liquido-liquido aguas abajo, el cual consiste en una soluciéon de HySOy4 de
30g1! aprox. mezclado con 4cido sulftirico fresco para mantener el pH bajo 1,5. Para
este propésito, se utiliza un reactor de tanque agitado. La alta solubilidad en acido de
los compuestos formados durante la tostacién [35] permite que esta operacién se realice a

temperaturas relativamente bajas (cercanas a 75°C) y a presién atmosférica.
La mezcla de sélido-liquido saliente del equipo se separa mediante sedimentacion y fil-
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tracion, obteniéndose una solucién enriquecida en metales denominada PLS (Pregnant
Leach Solution) y sélidos agotados denominados ripios de lixiviacion, los cuales deben ser

dispuestos seguiin la normativa vigente.

3.2.6. Extraccion por solvente

El cobre y el cobalto presentes en la PLS se separan a través de la extraccion de los iones
de cobre, lo cual se logra mezclando la PLS con una solucién orgéanica e inmiscible, la
cual consiste en un compuesto extractante disuelto en un solvente o carrier. El extractante
posee una alta afinidad y selectividad por los iones Cu®", dejando los iones Co*" en la fase
acuosa. Posteriormente, esta mezcla inmiscible se separa, obteniéndose la fase organica
cargada en cobre, la cual es llevada al proceso de obtencion de cobre, y la fase acuosa rica

en cobalto, la cual continia en el proceso hacia la purificacién y obtencién de Co(OH)s.

Es importante mencionar que la extraccién por solvente usada en la recuperacién de metales
es ligeramente distinta a las extracciones por solvente en otras industrias, en las cuales
el soluto de interés es extraido directamente por el solvente debido a que ya existe una
afinidad entre ellos. En la extracciéon por solvente metaltrgica, la separacion del soluto se
logra como producto de una reaccién de intercambio idnico con el compuesto extractante

disuelto en el carrier. Para el caso en estudio, la reaccién de extraccién es:
2RH(1) + Cu®*(aq) — RyCu(l) +2H" (aq) (3.6)

donde RH corresponde al extractante orgénico. Los extractantes mas cominmente usados
para iones de cobre son las oximas, como la denominada LIX984N, una mezcla 1:1 de
aldoxima y cetoxima. Las estructuras de estos compuestos se muestran en la Figura 3.13.

La concentracién tipica de estos extractantes es de entre 20 a 35 %.

El carrier mas comun es el Shellsol 2325, un destilado de petréleo similar al queroseno. [37]
Existe una gran variedad de equipos en los cuales se puede llevar a cabo esta operacién,
tanto de forma continua como batch. Para este proceso se escogera el mixer-settler, ya
que estos son capaces de funcionar con un amplio rango de condiciones de operacién [38],

siendo bastante consistentes y versatiles en comparacién con otros dispositivos como las
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Figura 3.13: Estructura de las oximas. Las aldoximas se obtienen de la condensacién de aldehidos con
hidroxilaminas, mientras que las cetoximas se obtienen a partir de cetonas.

columnas de extraccién. Considerando que en una operacién real de extraccién de metales
de relaves la composicién podria variar significativamente, se asume que el mizer-settler es

la opcién mas adecuada.

Un esquema del equipo para la operacién descrita se muestra en la Figura 3.14.

+2 Cu*?
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G 1} Cu*?
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cut? Co*?
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PLS Extractante
(fase acuosa) (orgénico)

Figura 3.14: Mezclador-sedimentador para extraccion de cobre de la solucién enriquecida.

3.2.7. Purificacion

La purificacion tiene por objetivo eliminar los elementos metélicos que quedan en el refinado
acuoso y que no son de interés para el producto final, a través de la precipitacion de las
especies disueltas, provocada por cambios en el pH de la soluciéon. En una operacion tipica
de obtencién de Co, se precipitan de manera secuencial especies de Al, Fe, Mn, Zn y
Cu remanentes en el refinado [24]. Para este caso de estudio, se tomara como supuesto

que las tnicas impurezas presentes son especies de Fe y Cu, ya que se conoce mejor el
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comportamiento de ellos en las etapas anteriores, y se considerara que el aluminio, el
manganeso y el zinc no fueron lixiviados, siendo descartados como parte de los ripios de

lixiviacién.

3.2.8. Precipitacién

Una vez removidas las impurezas mediante precipitacion, se realiza una precipitacién final

aumentando el pH hasta 8.8 con hidroxido de calcio segtin la Reaccion 3.7:

CoSOy4(aq) + Ca(OH)a(s) + 2H0 (1) —— Co(OH)a(s) + CaSOy4 - 2H,0 (s) (3.7)

Obteniéndose el producto final, hidréxido de cobalto Co(OH)s, un polvo de color rosado
como el mostrado en la Figura 3.15, el cual es posteriormente secado y preparado para su

despacho.

Figura 3.15: Hidréxido de Cobalto [39].

3.2.9. Secado

Luego de la precipitacién se obtiene una mezcla sélido-liquido con el producto final y la
solucion agotada. Dicha mezcla debe ser filtrada y la torta obtenida se seca con aire para
remover la humedad residual. El equipo escogido para el secado corresponde al secador
spray, el cual consiste en una camara cilindrica donde se atomiza la pulpa a secar, y se pone
en contacto con una corriente de aire caliente para luego salir seco por la parte inferior,
mientras que el aire saturado sale por otra parte del equipo. Un esquema simplificado del

secador spray se muestra en la Figura 3.16.

A pesar de que existen muchos equipos de secado, se ha demostrado que el secador spray

es adecuado para este tipo de materiales (hidréxidos) [40].
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Figura 3.16: Secador spray.

3.3. Balances de masa

En esta seccion se presentan las caracteristicas de la materia prima y los balances de masa
para todas las etapas del proceso. La nomenclatura de las corrientes usadas se explicita en

el Anexo B .

3.3.1. Caracterizacion de la corriente de entrada

La corriente de entrada se obtiene del depésito de relaves Hamburgo de Minera Escondida.
Se considerd que la totalidad del depdsito serd procesada durante los 12 anos que dure el

proyecto, como se justificé en la seccién 3.1.3.

La corriente de entrada corresponde a una mezcla solido-liquido. Se decide que el porcentaje
de sélidos con que se encuentra el relave es de 51 %, ya que este es un valor tipico alcanzado
por el espesado de relaves, y se sabe que en el tranque de relaves Hamburgo se aplica este

tipo de espesado [25].

Se asume que todo el depdsito posee una composicion homogénea, la cual se detalla en
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la Tabla 3.4. Los detalles de los calculos para los porcentajes de especies minerales se
muestran en el Anexo A .

Tabla 3.4: Composicién de entrada del proceso.

Fase Componente Foérmula Porcenta/y;}en fasa /l\fjsie /Fth}li]?l

Liquida Agua H,O 49 221.630.471 2.138
Calcopirita CuFeS, 0,546 1.260.398 12,16
Carrolita CoyCuS, 0,009 20.590 0,20
Pirita FeS, 2,113 4.873.787 47,01
Molibdenita MoS, 0,012 27.498 0,27

S6lida Blenda /nS 0,037 84.225 0,81
Cuarzo SiO, 54,74 126.272.378 1.217,90
Dolomita CaMg(CO3)2 10,67 24.613.195 237,40
Oxido de aluminio Al, O3 21,94 50.610.449 488,14
Oxido férrico Fe, O3 3,07 7.081.772 68,30
Otros éxidos inertes 15.832.322 153,00

Suma sélidos  230.676.613 2.225
Total 452.307.084 4.363

3.3.2. Dilucion

Debido a que las operaciones de flotacién se realizan con una pulpa cuya concentracién de
sélidos es de entre 20 y 40 % [41], y el relave se extrae del depdsito con un 51 % de sélidos,
se diluird antes de ingresar a la flotacién, hasta alcanzar un 28 % de sélidos, ya que es un
valor tipico utilizado en la flotacién. La dilucién se realiza en un tanque como el mostrado

en la Figura 3.17. Donde Ej corresponde a la entrada de pulpa desde el depésito, Ey al flujo

Figura 3.17: Tanque de dilucién.

de agua de diluciéon y F; a la pulpa diluida, que sera la entrada de la etapa de flotacién.
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Se asume que el equipo funciona en estado estacionario, por lo que no tiene acumulacion.

No hay término de generaciéon y consumo debido a que no hay transformaciones quimicas.

3.3.2.1. Balance de Masa Global

El balance de masa global estd dado por:
acumulacion = entradas — salidas + generacion — consumo (3.8)

Los términos de generacion y consumo son nulos, puesto que solo hay entradas y salidas de

material. Luego, la ecuacion anterior con las corrientes del sistema se expresa segin:

0=Ey+E,— E (3.9)

3.3.2.2. Balance de Agua

El balance de agua esta dado por las respectivas fracciones de agua w de las corrientes:
0= onO -+ wdEd - lel (310)

Asumiendo que wy = 0,49, w; =1—-0,28 =0,72 y que wyg = 1, se resuelve el sistema de

ecuaciones obteniéndose como resultado el flujo de agua de dilucién:

E;=3.58351tH,0Oh!

Ey =7.946,04th™!

El balance de masa global del equipo se resume en la Tabla 3.5. No se muestra el desglose

de las especies solidas ya que no son relevantes en esta etapa.

3.3.3. Flotacion

Para realizar los cédlculos del equipo de flotacion, se asumira un esquema como el mostrado
en la Figura 3.18, en el cual se tiene la entrada de pulpa, la entrada de aire, una salida de
concentrado en la parte superior y una salida de relave en la parte inferior. Se considera

que el equipo estd dividido en dos zonas con diferentes composiciones: una zona de pulpa y
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Tabla 3.5: Balance de masa de dilucién.

Entradas Salidas

Ey Eq Ey
/th™*  /th™! /th!

Agua 2.137,64 3.583,51 5.721,15

Sélidos  2.224.,89 . 2.224.89
TOTAL 430253 3.58351 7.046,04
7.946,04 7.946,04

una zona de concentrado.

Zona de concentrado

E, |
SN .
XE1
Sg1
t
— >
s
X
E, Xs1
Ot S1
alre

Figura 3.18: Celda de flotacién.

La operacién corresponde a una flotacion colectiva, lo cual significa que se separan en

conjunto los sulfuros del resto de los minerales.

Se acepta generalmente que la flotacién se asemeja cinéticamente a una reacciéon quimica

del tipo [42]:
A+B—C

donde A representa al mineral flotable, B a la burbuja y C al complejo mineral-burbuja.

Si se asume que el aire se encuentra en exceso, la cinética de formacién de complejos

mineral-burbuja se asemeja a una cinética de primer orden con respecto a la concentracion
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de mineral flotable en la zona de pulpa C}y, es decir:
re = —1a = kpotCaViior (3.12)

Se toma como supuesto que el equipo funciona de manera continua en estado estacionario,

es decir, no hay acumulacion de materia en su interior.

3.3.3.1. Balance de masa global

El balance de masa global de la etapa de flotacién esta dado por:
O=E1+E,—-—F -5 (3.13)

Como el equipo estd abierto, se asume que la masa de aire inyectada al equipo es la misma
que escapa por la parte superior y es despreciable en comparacion con las otras corrientes,

con lo que el balance de masa global queda expresado segin:

O:El—Fl—Sl (314)

3.3.3.2. Balance de sélidos

Sea x; la fraccion de sélidos de la corriente ¢, el balance de sélidos se escribe como sigue:

OZIElEl—ZL'FlFl—l'SlSl (315)

3.3.3.3. Balance de masa global de sulfuros

Sea s; la fraccién de masa de sulfuros en los sélidos, el balance de masa de sulfuros
correspondera a la fracciéon de sulfuros en los sélidos en cada corriente menos el consumo

de ellos en el volumen de pulpa para la formacién de mineral flotado:
0=sgrp Bl — sprp Pl — 85,7551 — (=74)Viior

Se define (—r4) segin una cinética de primer orden. Luego, se asume que la zona de pulpa
estd bien agitada, por lo que la concentracién de sulfuros de equilibrio Cy,;y es homogénea

e igual a la concentracién en la salida de relaves, la cual corresponde a su vez a la fraccion
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de sulfuros en el flujo volumétrico de relaves, es decir:

0=sp2p By —spor P — 55,2551 — kf1otCsuif Vot

0=sprp E1— spar F1 — $5,25,.51 = kot Csuifs, Vitot

55,25,51
0= SElelEl - 5F1xF1F1 - 551$S151 - kflot (1 g )SI; = + 2 51/) lvflot
1 agua 1 s0
- E F S —k °5 15 vV 1
O - SElel 1~ SleFl 1 — 851‘7:51 1 = R~flot flot (3 6)

(1 - x51)pagua + 5, Psol

3.3.3.4. Balance de masa de sulfuros flotados

Se puede realizar un balance de masa de los minerales flotados si se considera que estos pasan
a formar parte de la fase de espuma inmediatamente cuando se generan en la fase de pulpa.
Esto se logra asumiendo que: (1) la cinética de flotacién estd controlada exclusivamente por
la colisién entre particulas y burbujas, es decir, tanto el acoplamiento particula-burbuja
como el ascenso a la zona de espuma tienen cinéticas despreciables en comparacién con
el encuentro de ambas particulas; y (2) la espuma es retirada inmediatamente del equipo
como concentrado una vez que se forma. Sea s* la fracciéon de minerales flotados, este
balance esta dado por:

8513351

Oz—S}I.TFlFl‘Fk‘ﬂot(l_mS )pg —{—l’SIO l
1) Fagua 1Pso

4 (3.17)

3.3.3.5. Supuestos adicionales

Se define la recuperacién metalirgica R, de una celda de flotacién como la fraccién de
mineral de interés en el concentrado sobre el total de dicho mineral en la alimentacién, es

decir:

I F;
R, — ShtRTL (3.18)

SElelEl

Se asumird una recuperaciéon metalirgica de 85 % y se exigird como minimo una fraccién de
sulfuros en el concentrado de 0,98, ya que estos son parametros tipicos de las operaciones
de flotacién en Chile. Se asume también que todo el mineral sulfurado en la salida de

concentrado corresponde Unicamente al mineral que fue flotado exitosamente, y no se
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arrastran sulfuros en la forma no flotada (sin estar acomplejados con una burbuja de aire),

es decir sp, = 0.

Se resuelve el sistema para los pardmetros de la Tabla 3.6 como un sistema de ecuaciones
no lineal usando el Solver de Microsoft Excel, obteniéndose los resultados mostrados en la

Tabla 3.7.

Tabla 3.6: Parametros para la resolucién de la etapa de flotacion.

Simbolo  Valor Unidad Descripcion

E 7946,04 th™!  Flujo mésico de entrada

o 0,027 - Fraccion sulfuros en entrada

Tp, 0,28 - Fraccién sélidos en entrada

SE 0 - Fraccién sulfuros en concentrado

Sk, 0,98 - Fraccion sulfuros flotados en concentrado
Pagua 0,997 tm™3  Densidad agua

Psolido 2,9 tm~  Densidad sélido

k fiot 25,08 h—! Constante cinética de flotacién [41]

R, 0,85 - Recuperacion metaltrgica

Tabla 3.7: Resultados del sistema de ecuaciones de flotacion.

Simbolo Valor Unidad Descripcion

F 187,23 th™!  Flujo mésico de concentrado

Sy 7758,81  th™!  Flujo mésico de relave de salida

TR 0,280 - Fraccién de sélidos en concentrado
58, 0,004 - Fraccion sulfuros en relave de salida
xs, 0,280 - Fraccién de sélidos en relave de salida
Vitot 2681,9 m? Volumen total de flotacién

El resumen del balance de masa se muestra en la Tabla 3.8.

3.3.4. Espesado de Concentrado

Las corrientes del equipo de espesado se muestran en la Figura 3.19.
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Tabla 3.8: Tabla resumen del balance de masa en la etapa de Flotacion.

Entradas Salidas
E1 E2 Fl Sl
/Jth™t  /th™' /th! / th!
Agua 5.721,15 - 134,80  5.586,34
Calcopirita 12,16 - 10,33 1,82
Carrolita 0,20 - 0,17 0,03
Pirita 47,01 - 39,96 7,05
Blenda 0,81 - 0,69 0,12
Molibdenita 0,27 - 0,23 0,04
Cuarzo 1.217,90 - 0,59 1.217,31
Dolomita 237,40 - 0,11 237,28
Oxido de aluminio 488,14 - 0,24 487.,9
Oxido férrico 68,30 - 0,03 68,27
Otros 6xidos 152,70 - 0,07 152,63
Aire - - - -
TOTAL 7.946,04 0 187,23  7.758,81
7.946,04 7.946,04
S2
F1
X,
F2
X,

Figura 3.19: Esquema de corrientes en espesador.
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3.3.4.1. Balance de masa global

En estado estacionario, sin acumulacién en el sistema, el balance de masa global estd dado

por:

0=F —F,— 5, (3.19)

3.3.4.2. Balance de soélidos

Sea z; la fraccién de masa sélida en la corriente ¢, el balance de sélidos queda determinado

segun:
OZJ,‘FlFl —ZL‘FZFQ—ISQSQ (320)

Se considerara que el overflow no arrastra sélidos y es sélo liquido claro, es decir, zg, = 0,

con lo que el balance anterior queda como:

OISL’F1F1—3?F2F2 (321)

3.3.4.3. Balance de agua

Debido a que la pulpa esta compuesta tinicamente de agua y sélidos, este balance se obtiene

a partir de la ecuaciéon 3.20:

0=(1—ap)F — (1 —xp)F, — S, (3.22)

3.3.4.4. Supuestos adicionales

Se impone como objetivo operacional la obtencién de una descarga o underflow con un
porcentaje de sélidos de 55 %. Este es un valor cercano al que se obtiene en la industria

con las tecnologias actuales [43]. Con esto, se agrega la ecuacién 3.23:

zp, = 0,55 (3.23)
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Resolviendo, se obtiene el balance de masa resumido en la Tabla 3.9. No se muestran

detalles de la composicion sélida ya que no es relevante para esta etapa.

Tabla 3.9: Resultados del balance de masa en la etapa de espesado de concentrado.

Entradas Salidas

Fy Fy Sy
/th™t  /th™t /th!

Agua 134,80 4289 91,91
Solidos 52,42 52,42 -

187,23 9531 91,91
187,23 187,23

TOTAL

3.3.5. Filtrado

En la Figura 3.20 se muestran las corrientes de entrada y salida del sistema de filtrado.
Debido a que en el equipo a utilizar (filtro de placas horizontal) se libera el concentrado
filtrado de manera discontinua, se puede utilizar para este un sistema de transporte
mecanico con velocidad ajustable, de manera de tener un flujo continuo de sélidos a la

salida del sistema, como se puede apreciar en el esquema.

transportadora J

XFZ E ! XS3
F, | | : S3
. :| Filtro prensa ’ : >
! Torta |
I \ ) XF3
i Correa 1 : Fs =

Figura 3.20: Sistema de filtrado-almacenamiento.

29



3.3.5.1. Balance de masa global

El balance de masa global estd dado por la ecuacion 3.24.

0=F —F;— 55 (3.24)
3.3.5.2. Balance de agua
El balance de agua esta dado por
O0=(1—ap)Fy— (1 —ap)F3— (1 —x5,)5 (3.25)

3.3.5.3. Supuestos adicionales

Se exigird como objetivo operacional, una recuperacion Ry del 99 % de los sélidos de la

entrada, es decir:

F
R = 2123 — 0,99 (3.26)

ZL’F2F2

Considerando que la humedad residual de los concentrados de minerales filtrados requerida
para transporte y tratamiento térmico es tipicamente de entre 8 y 10 % [33] se selecciona
para el caso de estudio un porcentaje maximo de humedad residual de torta de 10 %, es

decir:
Htm"ta - (]- - ng,) = 071 (327)

Con lo anterior, se resuelve el sistema y se obtienen los valores de la Tabla 3.10.

Tabla 3.10: Variables de filtracion.

Simbolo  Valor  Unidad Descripcion

S 37,65 th™!  Flujo mésico de filtrado

Fy 57,67 th™!  Flujo mésico de torta de sélidos
T, 0,0139 - Fraccion de sélidos en filtrado
Ty 0,9 - Fraccion de sélidos en torta

El balance de masa se resume en la Tabla 3.11. No se muestra la composiciéon de la fase
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solida ya que no es relevante en esta operacién.

Tabla 3.11: Resultados del balance de masa en la etapa de filtrado de concentrado.

Entradas Salidas

FZ F3 S3
/th™t  /th™t /th!

Agua 42,89 577 37,13
Sélidos 52,42 51,90 0,52

95,31 57,67 37,65
95,3 95,3

TOTAL

3.3.6. Tostacion

La tostacion se realiza en un reactor de lecho fluidizado. Las corrientes que entran y
salen de este equipo se describen en la Figura 3.21. F3 y F) corresponden a la entrada
y salida de sélidos, respectivamente, mientras que F, y S corresponden a las corrientes

gaseosas de entrada de aire y salida de offgas, respectivamente. Como se trata de un estudio

s, C

02,out

i,F3

i,Fy

“ Tostador de Lecho |
" Fluidizado

\/

e

E
4 COZ,in

Figura 3.21: Corrientes del tostador de lecho fluidizado.

preliminar, se consideraran solo las reacciones de tostacion para la especies participantes,
que son: calcopirita (CuFeS,), carrolita (CooCuS,) y pirita (FeSy). Esto debido a que las

dos primeras especies contienen los metales de interés, y la tercera especie debido a que
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es la mas abundante en la corriente de entrada. Ademas, no se considerara el efecto de
arrastre (elutriacién) de particulas finas al interior del reactor, por lo cual para el diseno

preliminar no seria necesaria la adicion de un ciclén.

3.3.6.1. Reacciones quimicas

Como se describe en la seccién 3.2.4, se considerd el set de reacciones quimicas mostrado
en la Tabla 3.12. Estas son las reacciones que ocurririan a la temperatura de operaciéon del

equipo (aprox. 750 °C), que es la temperatura donde se alcanza la maxima solubilidad de

la calcina.

Tabla 3.12: Reacciones consideradas en la tostacién [35] [36].
Especie Reaccion Nimero
Carrolita ~ CoyCuSy(s) + 702(g) —— 2C0S04(s) + CuSO4(s) + SOx(g) (RT1)
Calcopirita 2 CuFeSy(s) +702(g) —— CuO + CuSOy4(s) + Fe,O3(s) +3S02(g)  (RT2)
Pirita FeSy(s) + 4 0a(g)  —— 5 Fea05(s) +2S0,(g) (RT3)

Se define el parametro b como el coeficiente estequiométrico que acompana al reactante
sélido B cuando la reaccién se expresa en la forma A (g) + bB(s) — Productos, donde A
es el reactante gaseoso. Este pardmetro es requerido en el modelo cinético a aplicar, por lo
cual se normalizan las reacciones anteriores con respecto al reactante gaseoso (en este caso

O,, quedando como se muestra en la Tabla 3.13:

Tabla 3.13: Reacciones normalizadas para el reactante gaseoso.

Especie Reaccion Ntimero

Carrolita % CoyCuSy(s) + O2(g) ——  £C0SO04(s) + 2 CuSO4(s) + 2 SO2(g) (RT4)

Calcopirita %CUFGSQ(S) +02(g) —— 1CuO+1CuSO4(s)+ %FQQO,‘;}(S) + %SOQ(g) (RT5)

Pirita A FeSy(s) + 02(g) —— & FepO3(s) + = SO2(g) (RT6)

3.3.6.2. Balance de masa global

Debido a que se trata de un equipo en operacién continua, se asumirda que no existe

acumulacion en estado estacionario, por lo cual el balance de masa global queda determinado
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Particula Particula parcialmente Particula reaccionada
inicial reaccionada casi completamente

t ‘I' t N\ ceniza
—_— —_— »

— .

e e

Figura 3.22: Modelo de nicleo sin reaccionar para el caso en que el producto no se separa de la particula.
Sélo el nicleo de reactante sélido reduce su tamafio (r.) y no la particula completa.

por la ecuacién 3.28.

0=Fs+ E3— Sy — F (3.28)

3.3.6.3. Cinéticas de reaccion

Para la realizacion de los balances de masa por especie se requiere conocer la cinética de
las reacciones, y asi determinar las conversiones de cada una de las especies participantes,

las cuales luego son aplicadas en los balances molares respectivos.

Si bien existen diferentes esquemas de formacion de producto en las reacciones fluido-
particula, se sabe que en la tostacion de sulfuros, el comportamiento de los sélidos es como
esta esquematizado en la Figura 3.22, es decir, los productos generados por la reaccién
(sulfatos) pasan a formar una capa firme denominada calcina o ceniza [44]. A partir de
lo anterior, como el ntucleo de reactante sélido va reduciendo su tamano a medida que
avanza la reaccion, se puede usar como modelo cinético el modelo de niticleo sin reaccionar.
Esto a su vez, requiere asumir los supuestos propios del modelo, como que las particulas
tienen una geometria uniforme (en este caso, esférica). También se asume que el mineral de
alimentacion esta perfectamente liberado, es decir, cada particula corresponde a un tnico

mineral sulfurado y estas no presentan mezclas de compuestos en su estructura.

Ingraham y Kerby [45] demostraron que las velocidades de reaccién en la tostacién de
sulfuros de cobre y cobalto estdn controladas por la difusion del reactante gaseoso a través

de la capa de producto recién formada (ceniza), por lo tanto, se asume que la velocidad
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de reaccion para el sistema en estudio es la velocidad de difusién de reactante gaseoso a

través de la capa de ceniza.

Con esto, el modelo plantea que el tiempo para la conversion completa de una particula

de un cierto reactante sélido B, g, es decir, el tiempo en el cual el tamano de nicleo se

reduce completamente (r. = 0), estd dado por:
PR3

__Pho 3.29
2= 60D, Co, (3:29)

donde:

p es la densidad molar del reactante sélido (mol cm™3).

Ry es el tamario inicial de la particula (cm).

D, es el coeficiente de difusividad efectiva del oxigeno en la capa de ceniza (cms™!).

Co, es la concentracién molar de oxigeno al interior del equipo (mol cm™3).

b es el coeficiente estequiométrico que acompana al reactante solido cuando la reaccion
estd normalizada con respecto al reactante gaseoso (en este caso, oxigeno), es decir,

de la forma A (g) 4+ bB(s) — Productos.

Junto con lo anterior, se conocen las expresiones 3.30 y 3.31 que relacionan el progreso de
la reaccién en funcién del radio de nicleo en el tiempo r.(t) o de la conversién fraccional

de B, X respectivamente.

t e\’ re \°

—=1-3(= 2 (= 3.30

B (RO> i (RO) (3:30)
— =1-3(1—Xp)5 +2(1— Xp) (3.31)
con t el tiempo de residencia del flujo al interior del reactor.

Al tratarse de un lecho de particulas finas en presencia de una corriente de aire, se puede
tomar el supuesto de la agitaciéon perfecta para ambas fases, es decir, las condiciones
de las salidas son similares a las condiciones en el interior del equipo [44]. Con esto, la

concentracion de Os al interior del equipo se puede aproximar a la concentracion de Os en
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la salida de offgas, la cual se calcula como:

Co, = “Ozout (3.32)
Qoﬁgas

con no, out €l flujo molar de oxigeno en el offgas y Qoﬁgas el flujo volumétrico de offgas. El
flujo molar de oxigeno a la salida esta a su vez determinado por la conversiéon alcanzada

por los reactantes sélidos (por cuanto estos consumen oxigeno).

Escribiendo la ecuacion 3.31 para cada uno de los tres reactantes sélidos se obtienen las

siguientes expresiones:

t

=1- 3(]- - Xcarrolita)% + 2(1 - Xcarrolita) (333)

Tcarrolita

t

=1- 3(1 - Xcalcopirita)% + 2(1 - Xcalcopirita) (334)

Tcalcopirita,

t 2
== 1 - 3(1 - Xpirita)§ —|— 2(1 - Xpirita) (335)
Tpirita

Para el calculo de los tiempos de conversion de particula completa 7 se utilizaron los
parametros listados en la Tabla 3.14.

Tabla 3.14: Pardmetros para el cdlculo de tiempo de tostacién completa para las distintas especies.

Simbolo Parametro Valor Unidades Referencia
Pearrolita  Densidad molar carrolita 0,016 mol cm ™3 [46]
Pealcopirita  Densidad molar calcopirita 0,023 mol cm ™3 [46]
Ppirita Densidad molar pirita 0,042 mol cm ™3 [46]

D, Coef. de difusividad efectiva Os-ceniza 5,54 x 107°  cms™! [47]
bearrolita Parametro estequiométrico carrolita 1/7 -

bealcopirita  Pardmetro estequiométrico calcopirita 2/7 -

bpirita Pardmetro estequiométrico pirita 4/11 -

Ry Radio de particula promedio 4x1073 cm 33] @]

[0l Se considera el tamaifio de particula tipico usado en la filtracién de concentrados de sulfuros.

Se define un vector de tiempos de residencia y se resuelve numéricamente el sistema de las
ecuaciones desde 3.32 hasta 3.35, obteniéndose la cinética del sistema segin se muestra en

la Figura 3.23.

Considerando que en operaciones reales se alcanzan conversiones de tostacion de carrolita
de hasta 95 % [35], se escogera para este caso de estudio una conversién objetivo de carrolita

de X amolita = 0,9. En este caso, el tiempo de residencia corresponderia a t = 90h y las
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Conversion versus Tiempo en Tostacion
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Tiempo de residencia / h

Figura 3.23: Conversion en funcién del tiempo en equipo de tostacién.

conversiones de los reactantes solidos quedan determinadas como se muestra en la Tabla
3.15.

Tabla 3.15: Conversiones finales para tostacion.

Conversion final

XCarrolita 0790
XCalcopirita 0796
XPirita 0788

Con estas conversiones, se realizé el balance de moles para las especies participantes
mientras que el resto se consideraron inertes. Se considerd una entrada de aire a un 35 % de
exceso respecto del oxigeno requerido para la conversion completa de la carrolita, calcopirita
y pirita, el cual es un valor cercano al usado en operaciones comerciales y de laboratorio de
tostacién de sulfuros de cobre-cobalto [36] [35]. Se asume también que el agua residual de la
corriente de entrada se vaporiza por completo liberdndose como parte del offgas debido a
la alta temperatura y el largo tiempo de operacion. Con esto, se obtienen los flujos masicos

resumidos en la Tabla 3.16.
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Tabla 3.16: Resultados del balance de masa en la etapa de tostacién.

Entradas Salidas

F3 E; Fy Sy

/th™t /th™t /th™t /th!

Agua 5,767 - - 5,77
Calcopirita 10,230 - 0,360 -
Carrolita 0,167 - 0,017 -
Pirita 39,557 - 4,530 -
Blenda 0,684 - 0,684 -
Molibdenita 0,223 - 0,223 -
Cuarzo 0,584 - 0,584 -
Dolomita 0,114 - 0,114 -
Oxido de aluminio 0,234 - 0,234 -
Fe,O3 0,033 - 27,661 -
Otros oxidos 0,073 - 0,073 -

09 - 47,82 - 15,96

SO, - - - 4263
CuSO, - - 4,372 -
CoSOy - - 0,150 -
CuO - ; 2,140 ;

Ny - 157,52 - 157,52

TOTAL 57,67 205,34 41,14 221,87

263,0 263,0

3.3.7. Lixiviacion

Los sulfatos generados en la tostacion son disueltos en un tanque agitado en presencia de
una solucién acuosa de acido sulfirico (HoSOy). Las corrientes se muestran en la Figura

3.24.

3.3.7.1. Balance de masa global

El balance de masa global en estado estacionario estd dado por la ecuacién 3.36.

0=Fy+E, — F (3.36)

67



Figura 3.24: Tanque de lixiviacién.

3.3.7.2. Reacciones

Para este sistema se consideran tres reacciones: la disolucién de CuSQy, la de CoSOy y la

lixiviacién de CuO. El set de reacciones se muestra en la Tabla 3.17.

Tabla 3.17: Reacciones consideradas en la lixiviacién [48].

Especie Reaccion Nimero
Sulfato de Co CoSO4(s) —— Co®T(aq) +S042 (aq) (RL1)
Sulfato de Cu CuSO4(s) —— Cu?"(aq) 4+ S042 (aq) (RL2)

Oxido de Cu  CuO(s) + HySO4(aq) —— Cu?t(aq) + 504> (aq) + H,O(1)  (RL3)

Las dos primeras se consideran debido a que son los sulfatos de interés generados en la
tostacion, y la dltima se considera ya que en la tostacion también se genera una cantidad
importante de CuO, que como se observa en la reaccién, también aporta iones de cobre a
la solucién lixiviada. Con respecto al Fe;O3, se determind que su constante de solubilidad
K, es aproximadamente 1 x 107% [49], por lo cual se considera completamente insoluble y
se tomara como un inerte en esta etapa. El resto de los compuestos se considera insolubles

para efectos de simplificacion de célculos.

3.3.7.3. Cinética de disolucién/lixiviacién

Se considera que la cinética de este sistema estd descrita por el modelo de ntcleo sin
reaccionar. Pero, a diferencia de la tostacién, la calcina se disuelve y los iones generados se
separan de la particula, provocando una reduccion de su tamano como se esquematiza en

la Figura 3.25.
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Particula Calcina parcialmente Calcina completamente
inicial disuelta disuelta

t t

® — ® — @

\ calcina

Figura 3.25: Modelo de nicleo sin reaccionar para el caso de reduccién de tamaiio.

Para las disoluciones de sulfatos de Cu y Co, se ha determinado que la tasa de disolucién
estd controlada por difusién de iones en la capa limite [50], para lo cual la conversién en
funcién del tiempo X, (t) estda dada por la ecuacién 3.37.

t

Tlix

=1 (1 Xp,)5 (3.37)

donde 7;, es el tiempo de disolucion completa de la particula y se expresa segiin la ecuacion

3.38:

PRy
- 3.38
"9 Cryso, D (3.38)

con Cy,s0, la concentracion molar de HoSO,4 y D la difusividad del respectivo ion metalico

en agua.

Para el caso de la reaccién (RL3), Tabla 3.17, se sabe que su cinética esté controlada por

la reaccién quimica superficial, para lo cual Xj;,(t) queda determinada segin la expresién

3.39:

kt=1—(1— Xu)? (3.39)

donde k es la constante cinética de la reaccion.
Los parametros utilizados en las expresiones cinéticas se resumen en la tabla 3.18.

Usando lo anterior, se grafican las cinéticas de las tres reacciones obteniéndose los resultados

mostrados en la Figura 3.26.
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Tabla 3.18: Parametros usados en cinética de lixiviacién.

Simbolo Valor Unidades Descripcién Referencia
PCoSO. 2,40 x 1072 molem™3  Densidad molar CoSO4 _[al
PCuSO4 2,26 x 1072 molecm™3  Densidad molar CuSOy4 [a
D2+ 7,32 x 1076  cm?s™!  Difusividad Co*" en agua [51]
D¢ 2+ 714 x107%  em?s™!  Difusividad Cu®" en agua [51]
kcuo 0,15 min~!  Constante cinética de lixiviacién [48]
Ry 4x1073 cm Tamano de particula inicial [33]
CH,50, 1x1074 molcm ™ Concentracién de acido [48]

2] Calculada a partir de la densidad y la masa molar de la especie, como el nimero de moles
contenido en 1cm? de compuesto.

Conversion

0,9
0.8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

Cinéticas de disolucion/lixiviacion

L

2 3 4

Tiempo / min

—&— Disolucién CoSO4

—&— Disolucién CuSO4

Reaccién CuO

Figura 3.26: Cinéticas de disolucion y lixiviacion.
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Se observa en la Figura 3.26 que es posible alcanzar la conversién completa de todas las
especies consideradas en un tiempo relativamente corto (aprox. 7 minutos). Considerando
un breve tiempo extra por seguridad, se decidié que el tiempo de residencia del tanque de

lixiviacion 7, seria de 10 minutos.

Con esto, se realizaron los balances de moles asumiendo conversion estequiométrica. Para
obtener el flujo de acido, se obtuvo de estequiometria la cantidad de moles de HySOy4
requeridos, y luego se impuso que la solucion al interior del equipo deberia ser de 0,1 M. Se
escogio esta concentracion ya que demostro ser la concentracion éptima de acido sulfirico

en estudios cinéticos [50].

Mediante los balances molares, se obtuvieron los respectivos balances de masa cuyos
resultados se resumen en la Tabla 3.19. Se observa un error de 0,08 % entre las entradas y

salidas totales, el cual se atribuye a errores de aproximacion.
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Tabla 3.19: Resultado del balance de masa de la etapa de lixiviacion.

Entradas Salidas
F, E, F;
/th™*  /th™' /th!
Agua - 33,770 34,255
Calcopirita 0,360 - 0,360
Carrolita 0,017 - 0,017
Pirita 4,530 - 4,530
Blenda 0,684 - 0,684
Molibdenita 0,223 - 0,223
Cuarzo 0,584 - 0,584
Dolomita 0,114 - 0,114
Oxido de aluminio 0,234 - 0,234
FesO3 27,661 - 27,661
Otros 6xidos 0,073 - 0,073
SO, - - -
CuSO4 4,372 - -
COSO4 0,150 - -
CuO 2,140 - -
HySO4 - 0,281 -
Cu®t - - 3,450
Co** - - 0,057
SO4*" - - 2,890
H* - - 0,003
rorar AL 3405 7514
75,2 75,1
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3.3.8. Espesado post-lixiviacion

De la lixiviacién se obtiene una mezcla de solidos agotados y solucién enriquecida o PLS
(Pregnant Leach Solution). Para poder recuperar los iones metdlicos de la solucién se debe
primero realizar la separacion sélido-liquido, la cual se hace en dos etapas: espesado y

filtracion.

En el espesado post-lixiviacion se separa una parte de la PLS. El esquema de las corrientes

se muestra en la Figura 3.27.

Fs
Xg
R —
Fs
— >
F;
Xp

Figura 3.27: Corrientes en espesador post-lixiviacion.

Para esta etapa se utilizé el mismo modelo del espesador de concentrado, presentado en la

seccion 3.3.4, pero esta vez con los parametros mostrados en la Tabla 3.20.

Tabla 3.20: Pardametros usados para balance de masa de espesador post-lixiviacion.

Simbolo Valor Unidades Descripcién Referencia
3 75,1 th=! Flujo masico de mezcla lixiviada Etapa anterior
T Fy 0,5 - Fraccién sélida en mezcla lixiviada Etapa anterior
TRy 0,6 - Fraccion objetivo de sélido en descarga [40]

Resolviendo para los parametros mencionados, se obtiene el balance de masa resumido en

la Tabla 3.21.

3.3.9. Filtrado de ripios

La descarga inferior del espesado se filtra para recuperar una mayor parte de la PLS. Las

corrientes de esta etapa se esquematizan en la Figura 3.28.
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Tabla 3.21: Resultados del balance de masa en la etapa de espesado de mezcla post-lixiviacién.

Entradas Salidas

Fs F Fy
/th™t  /th™! /th!

Agua 34,25 12,32 21,94

Soélidos 34,48 - 34,48
Tones 6,4 2,3 4.1
TOTAL 75,14 14,62 60,52
75,1 75,1
Fg
Xpg
F, g
Xp.,
—
Ss
Xse

Figura 3.28: Corrientes en filtrado de ripios de lixiviacién.

Se utilizé el mismo sistema de ecuaciones que en el filtrado de concentrado, pero aplicado

a esta etapa obteniéndose las variables senaladas en la Tabla 3.22.

Tabla 3.22: Variables de filtracién de ripios.

Simbolo Valor Unidad Descripcion

Fyg 19,83 th™!  Flujo mésico de filtrado (PLS)

T Fy 0,02 - Fraccién de solidos

S5 40,69 th™!  Flujo de torta (ripios de lixiviacién)
Ty 0,9 - Fraccién de sélidos en torta

A partir de las variables obtenidas se obtiene el balance de masa resumido en la Tabla 3.23.

3.3.10. Ajuste de PLS

La PLS obtenida de la separacion soélido-liquido debe ser ajustada en sus condiciones de

operacién antes de ser ingresada a la etapa de extraccién por solvente, especificamente, la

74



Tabla 3.23: Resultados del balance de masa en la etapa de filtrado de ripios de lixiviacién.

Entradas Salidas
F; Iy Ss
/th™t  /th™!t /th!
Agua 21,94 18,14 3,79
Sélidos 34,48 0,34 34,14

Compuestos en solucién 4,10 3,39 0,71
TOTAL 60,52 21,88 38,64
60,5 60,5

concentracién de Cu** debe ser diluida desde 101 g1~! hasta 12g1~" y el pH de la solucién
debe aumentarse de 1 (valor con el que entra a esta operacién) hasta 3. Esto debido a que
son las condiciones de operacién requeridas por el extractante a utilizar (LIX 622N) y para

las cuales se encontraron datos de equilibrio [52].

Para ello se agrega a la PLS una solucién acuosa de NaOH, la cual es capaz de aumentar
el pH y diluir los iones de Cu®" simultdneamente. Se realiza en un estanque agitado segin

el esquema mostrado en la Figura 3.29.

Es
F9 ; FlO!

—

Figura 3.29: Ajuste de condiciones de operacién para PLS.

Para determinar las caracteristicas de la solucién requerida, se calculdé primero el agua

requerida para diluir la concentracién de cobre mediante la expresién 3.40.

Luego, se realizé un balance de moles para determinar la cantidad de iones H™ que se deben
neutralizar para alcanzar un pH de 3. Con esto, se determind que se requieren 225.204 Lh~*

de una solucién 0,013 M de NaOH. El resumen del balance de masa se muestra en la Tabla
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3.24.

Tabla 3.24: Resultados del balance de masa en la etapa de ajuste de PLS.

Entradas Salidas

Fg E5 FIO
/ th™1 /th™t / th™1

Agua 30,462 225,204 255,717

Cu*t 3,068 - 3,088
Co?** 0,051 - 0,051
SO, 2,570 - 2,570
H* 3,07 x 1073 - 2,56 x 1074

Na* - 0,065 0,065

OH?* - 0,048 -
TOTAL 96154 225317 261471
261,471 261,471

3.3.11. Extraccion por Solvente

Con el objetivo de separar los iones Cu®" de la corriente acuosa, la solucién PLS rica en
iones de cobre y cobalto ingresa a un proceso de extraccién por solvente, en la cual se
pone en contacto con un solvente organico altamente selectivo que extrae los iones Cu*",
dejando los iones Co*™ en la solucién acuosa. El extractante cargado en cobre pasarfa a una
planta de stripping y electroobtencién de cobre (fuera del limite de baterfa), mientras que
el refinado acuoso sigue el proceso hacia la purificacién. Esta operacién se lleva a cabo en
un banco de mizer-settlers a contracorriente como se muestra en el esquema de la Figura

3.30.

Alimentacion Solvente

FlO ’ XFlO E6J YE6

56‘,Y56i @/_li? J@ E'""’Jj@!/—tg_—ﬂ;XFll

Extracto

Figura 3.30: Banco de mezcladores-sedimentadores a contracorriente.
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3.3.11.1. Descripcién del solvente

Segun datos encontrados en literatura, un buen extractante para la separacién de iones
de cobre es el denominado LIX622, ya que presenta la mayor tasa de extraccion de
Cu®" de entre un grupo de extractantes similares. Este extractante es una mezcla de
5-nonilsalicilaldoxima con tridecanol, y estd disuelto en kerosene. Ademas, se demostré que
la adicién de triiscoctilamina (TIOA) ayuda a evitar reducciones en el pH y asi promover
la extraccién completa del cobre [52]. Finalmente, se agrega un porcentaje de isodecanol
para evitar la formacion de terceras fases. Sabiendo esto, se muestra la composicion del
solvente a utilizar en la Tabla 3.25.

Tabla 3.25: Composicién del solvente.

Compuesto % Vol.

Kerosene 75
LIX622 10
TIOA 10
Isodecanol 5
TOTAL 100

Los parametros mas importantes del LIX622 se muestran en la tabla 3.26.

Tabla 3.26: Propiedades fisicoquimicas y de rendimiento del LIX622 [53].

Parametro Valor Unidades
Gravedad especifica 0,91 -
Tiempo de extraccién al 95% 30 S
Tiempo de separacion de fases 70 s
Carga maxima de cobre 59 gl Cu

3.3.11.2. Obtencion de la curva de equilibrio

Se obtuvieron de bibliografia [52] los datos de equilibrio mostrados en la Tabla 3.27 y se
ajusté una funcién logaritmo, obteniéndose la curva de equilibrio descrita por la ecuacién

3.41.
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Tabla 3.27: Datos de equilibrio [52].

Cobre en fase acuosa (X) Cobre en fase organica (Y)

gl gl
0,036 1,282
0,045 2,603
1,272 5,551
6,633 5,846
Y =0,7583Inz +4,5237 R2 = 0,928 (3.41)

3.3.11.3. Balance de masa de especie

Se realiza el balance de masa de Cu** segtin el esquema de la Figura 3.30, donde X1y Xp11
son las concentraciones de Cu®" en la entrada y salida acuosa en g L', respectivamente, y
YEes v Yse son las concentraciones del ion en la entrada y salida organica, respectivamente.
Definiendo los flujos volumétricos como Qrig, Qri1, @rs ¥y @s6 en Lh™!, el balance se

expresa segun la ecuacion 3.42.

0=Xri0Qri0+ Yes Qs — Xr11 Qr11 — Xs6 Wse (3.42)

Sobre la expresién anterior se realizan los siguientes supuestos:

» Los flujos acuoso y organico no varfan durante el proceso, es decir Qri0 = Qri0 = Qaq

y QEG = QSG = Qorg

» El extractante ingresa a la operacién completamente agotado de iones de cobre, es

decir, Ygg =0

Con lo anterior, se obtiene la expresion 3.43 para calcular el flujo de organico necesario:

ao( X - X
e = Qaq(X 10 F11) (3.43)
Ys6

Sobre la cual se aplican los siguientes supuestos adicionales:
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» La extraccién objetivo de Cu®" es al 95 %, ya que la cinética para este porcentaje
de extraccién esta reportada por el fabricante del solvente [53], esto es, Xpy; =

XFlO X O, 05.

= Se considera que el organico saldré de la operacién con una carga de cobre igual al
80 % de la carga maxima Y,,,, que puede soportar segun el fabricante [53]. Esto es,

Yoo = 0,8 X Viaw = 4,722 171,

Resolviendo para los datos conocidos Quq = 255.716Lh™ y Xpg = 12g L™, se obtiene

un flujo de organico aproximado de:
Qorg ~ 617.498 Lh~*

Lo cual implica que la razén organico/acuoso es de 2,4.

3.3.11.4. Balance de Masa Global

Asumiendo que el extractante es selectivo y solamente separa el cobre de la solucion inicial,
el balance de masa final se resume en la Tabla 3.28.

Tabla 3.28: Resultados del balance de masa en la etapa de extraccién por solvente.

Entradas Salidas
Fl() EG Fll 56
/Jth™t /th*  /th'  /th!
Agua 255,72 - 255,72 -
Cu*t 3,07 - 0,15 2,91
Co?* 0,05 - 0,05 -
SO, 2,57 - 2,57 -
H" 2,6 x10~* - 2,56 x 1074 -
Na't 0,06 - 0,06 -
Solvente - 501,72 - 501,72
TOTAL _ 26147 501,72 258,56 504,63
763,19 763,19
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3.3.12. Purificacion

El refinado acuoso obtenido de la extraccién por solvente debe ser purificado de los iones
remanentes de otros metales antes de poder obtenerse el producto final de cobalto. Para
el caso de estudio, se consider6 que s6lo quedan iones de cobre como contaminantes. En
una situacién real, es probable que existan otros contaminantes como por ejemplo iones de
hierro, manganeso, molibdeno o zinc, y se tendria que disenar una etapa de purificacion para
cada uno de estos. Por simplicidad del diseno preliminar, se disenara sélo la purificaciéon de

iones de cobre.

La purificacion es realizada en un tanque agitado continuo, en el cual se ingresa una
corriente con la base necesaria (en este caso, Ca(OH)y) para aumentar el pH, y dejar

ocurrir las reacciones de precipitacion. El esquema de las corrientes se muestra en la Figura

3.31.

F11 F12

N\ /

Figura 3.31: Corrientes de etapa purificacion.

Para poder alcanzar una precipitacion selectiva de cobre se escoge el pH segun lo observado
en la Figura 3.32. De acuerdo a esta Figura, el cobre precipita por completo a partir de pH
5,5 aproximadamente. Por seguridad, se decide que en esta etapa se deberia aumentar el
pH hasta 6,0. Sin embargo, al hacer esto, necesariamente deberfa co-precipitar un 20 % del

cobalto disuelto. [54].
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Figura 3.32: Precipitacion de metales segin pH usando Ca(OH)y [54].

3.3.12.1. Reacciones quimicas

Se aumenta el pH hasta 6,0 usando Ca(OH),. Para dicho punto de operacién, se consideran
las reacciones mostradas en la Tabla 3.29.

Tabla 3.29: Reacciones de purificacién [54].

Especie Reaccién Ntimero
Cobre CuSOy +2H,0 ——~ Cu(OH)2) +H,SOs  (RP1)
Cobalto CoSO4 +2H0 ——  Co(OH)2 ) 4+ HySO4  (RP2)
Calcio Ca(OH)2 + HoSO4, ——  CaSO4 + 2H50 (RP3)

3.3.12.2. Calculo de base requerida

Se calcula el flujo requerido de Ca(OH), realizando un balance de moles, considerando que
se trata de un reactor perfectamente agitado (las condiciones de salida son las condiciones
al interior del equipo), que la base debe aumentar el pH desde 3,0 hasta 6,0, y que se debe
neutralizar el efecto de reduccién de pH provocado por formaciéon de productos acidos,
segin la estequiometria de las reacciones. Ademas, se considera que el hidréxido de calcio

es una base fuerte y es divalente, es decir, un mol de este en solucion genera dos moles de
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ion hidroxilo al disociarse completamente.

Considerando lo anterior, se obtiene un flujo mésico requerido de Ca(OH)y de 0,188 th™!.

3.3.12.3. Equilibrio de solubilidad

Luego de realizar los balances de moles para las reacciones, se obtienen las concentraciones

molares de las especies a la salida, las cuales se listan en la Tabla 3.30.

Tabla 3.30: Concentraciones molares a la salida de la etapa de purificacion.

Especie Concentracién
/M
Co?** 3,4 x 1073
Cu*t 9,4 x 1073
SO 1,0 x 107!
Ca’" 9,9 x 1073

Con los datos de la Tabla 3.30, se generaron diagramas de distribucién usando el software
Hydra-Medusa, en funcién del pH, con el objetivo de determinar la fracciéon de productos

que precipitan, y la fraccién de productos que permanecen disueltos en la solucion.

En la Figura 3.33 se muestra la distribucién de especies de cobre. Se observa que a un
pH ligeramente superior a 6, la especie predominante es un precipitado de Cu en la forma
CuySO4(OH)g. Para efectos de calculo, se consideré que esta especie es similar al hidréxido

de Cu mencionado en la ecuacién (RP1) de la tabla 3.29.

El segundo diagrama corresponde al del cobalto, y se muestra en la Figura 3.34. En él se
observa que a pH 6, y para estas concentraciones de operacién, todo el cobalto permanece
disuelto. Por esto, no se considerd en el calculo de balance de masa la co-precipitacion de
cobalto que se mencioné anteriormente (la cual si se ha observado en otros sistemas, con

otras concentraciones).

El tercer y ultimo diagrama corresponde al equilibrio de especies de calcio mostrado en la
Figura 3.35. De acuerdo a lo observado en el equilibrio a pH 6, se estimé que un 60 % del
sulfato de calcio generado permaneceria en solucién, mientras que el otro 40 % precipitaria

como CaSOy-2Hy0(s).
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Figura 3.33: Diagrama de distribucién para el Cu, fase purificacién.

3.3.12.4. Balance de Masa Global

Con las consideraciones de calculo anteriores, el balance global de la etapa de purificacién

se resume en la Tabla 3.31.
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Figura 3.34: Diagrama de distribucién para el Co, fase purificacién.

84



[Co**] op = 3.40 mM o [8O#] = 100.00 mM

QY.
[Cu3*] = 9.40 mM 7 [Ca?t] = 990 mM
TOT >3 TOT
R
1.0 N Ca(/OH)z(S)
0.8 -
S o6l
'O
&)
(9]
S
I

o
IS

CaS0O,:2H,0(s)
0.2
|

0.0

Figura 3.35: Diagrama de distribucién para el Ca, fase purificacién.
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Tabla 3.31: Resultados de balance de masa en la etapa de purificacién.

Entradas Salidas
Fiy Er Fia
/ th™1 /th™? / th™1
Agua 255,717 - 255,721
Cu**(aq) 0,153 - -
Co*f(aq) 0,051 - 0,051
SO,* (aq) 2,570 - 2,473
H"(aq) 2,557 x107* - 2,557 x 1077
Na*f(aq) 0,065 - 0,065
Ca’*(aq) - - 0,061
Ca(OH)y(s) - 0,188 -
Cu(OH)s(s) - - 0,236
CaSOy(s) - - 0,138
TOTAL 258,556 0,188 258,745
258,745 258,745

3.3.13. Filtrado Impurezas

La corriente obtenida en la fase de purificacién debe ser filtrada para poder separar y

descartar los precipitados generados, y obtener una corriente de iones de Co mas limpia.

El esquema de corrientes de la etapa de filtrado de impurezas se muestra en la Figura 3.36.

Fi3
XF13
»
Fi,
X5
—>
Sy
X
57‘

>

Figura 3.36: Esquema de corrientes de filtrado de impurezas.

3.3.13.1. Balances de masa

Para realizar los calculos, se utilizo el mismo modelo de la seccion 3.3.5, asumiendo también

un 99 % de recuperacién de sélidos y un 10 % de humedad residual de torta, obteniéndose
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los resultados mostrados en la Tabla 3.32.

Tabla 3.32: Variables de filtracién de impurezas.

Simbolo Valor Unidad Descripcién

Fis 258,3 th™! Flujo masico de filtrado refinado

S7 0,41 th™!  Flujo mésico de torta de impurezas

TF, 1,5 x 1075 - Fraccién de sélidos en filtrado refinado
xS, 0,90 - Fraccion de sélidos en torta de impurezas

Con lo anterior, se obtiene el balance de masa de filtraciéon de impurezas presentado en
la Tabla 3.33. Se destaca que la cantidad de iones presentes en la humedad residual de
los solidos es despreciable en términos numéricos, aunque puede estar presente en una
situacién real.

Tabla 3.33: Resultados del balance de masa en la etapa de filtrado de impurezas.

Entradas Salidas
Fio Fi3 Sy
/ th™? / th™! / th™t
Agua 255,721 255,681 0,041
Co*"(aq) 0,051 0,051 -
SO,4* (aq) 2,473 2,472 -
Ht(aq) 2,56 x 1077 2,56 x 1077 4,07 x 10~
Na*(aq) 0,065 0,065 -
Cu(OH)y(s) 0,236 0,002 0,233
CaS04(aq) 0,061 0,061 -
CaSO, -2 Hy0O(s) 0,138 0,001 0,137
TOTAL _ 25874 258,33 0,41
258,74 258,74

3.3.14. Precipitacion

De manera similar a la purificacion, la corriente purificada se somete a un aumento de pH
para precipitar el cobalto a su forma de producto final, hidréxido de cobalto (Co(OH)s,).

El esquema de corrientes del equipo se muestra en la Figura 3.37.

La precipitacién de hidréxido de cobalto puede realizarse usando diferentes sustancias

alcalinas. Para el caso de estudio, se comparé el uso de Ca(OH), versus el uso de NaOH, y
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Figura 3.37: Esquema de corrientes de precipitado de producto.

se determiné mediante graficos de solubilidad, que el hidréxido de calcio anade al producto,
como impureza, un co-precipitado de yeso (CaSOy(s)) de alrededor del 40 % del calcio
presente en la corriente de salida. Para la magnitud de los flujos de este proceso, este valor
constituiria una cantidad mayor que el mismo producto de hidroxido de cobalto, por lo

cual su uso se consideré inviable.

Por otro lado, el uso de NaOH tiene como consecuencia la aparicién de iones de sodio
residuales en la solucién, pero estos permanecen disueltos durante toda la etapa, pudiendo
ser casi completamente separados del hidréxido de cobalto, otorgando asi un producto mas
puro. Dentro de las desventajas del uso de NaOH se encuentran su costo mayor y mas

riesgos de seguridad en comparacién al Ca(OH)y [54].

Se decidié que para esta etapa el objetivo operacional es la pureza del producto final, por
lo cual se escogié el NaOH como base a utilizar a pesar de las desventajas mencionadas,

las cuales deberian ser abordadas en una operacion real.

3.3.14.1. Reacciones quimicas

Las reacciones quimicas consideradas en la etapa de precipitacién final se muestran en la
Tabla 3.34.

Tabla 3.34: Reacciones de precipitacién usando NaOH [54].

Especie Reaccion Ntmero

Cobalto CoSO4 + 2H50 —_— CO(OH)Q J + HsSO4 (RP4)

Sodio H5SO4 + 2NaOH —_— NasSO4 + 2H50 (RP5)
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3.3.14.2. Calculo de base requerida

Se calculé el flujo requerido de NaOH usando la misma metodologia de la seccion 3.3.12.2,
pero para alcanzar un pH de 9,0, y considerando la neutralizacién del acido sulfirico
generado por la reaccién (RP4) de la Tabla 3.34, obteniéndose un requerimiento mésico de

NaOH de 0,07th*.

3.3.14.3. Equilibrio de solubilidad

Safitri et al. [55] demostraron que una conversién cercana al 92 % para el la precipitacién
de hidroxido de cobalto a partir de una soluciéon multimetalica de iones es recomendable
para obtener un producto de alta pureza, ya que por la cinética de precipitacion de los
otros metales, estos no alcanzarian a co-precipitar en gran medida junto con el cobalto
para el tiempo en que se alcanza dicha conversién. Por esto, se decidié usar un 92 % de

conversion para la reaccion en cuestion.

Asumiendo agitacién perfecta, una conversién de 92 % para la reacciéon (RP4), Tabla 3.34 y
una conversiéon completa de la reaccién de formacién de sulfato de sodio soluble (reaccién
(RP5), Tabla 3.34), se realizan los balances de moles correspondientes, obteniéndose las
concentraciones de iones totales de salida presentadas en la Tabla 3.35.

Tabla 3.35: Concentraciones molares a la salida de etapa de precipitacién final.

Especie Concentracién
/M
Co** 3,4 x 1073
Na™ 1,8 x 1072
Ca?t 1,8 x 1073
SO 0,1

Para esas concentraciones se generaron los diagramas de distribucién presentados en las
Figuras 3.38, 3.39 y 3.40. El primer diagrama es el de especies de cobalto, mostrado en la
Figura 3.38. Se observa que la precipitacion completa de Co para este sistema ocurre a
partir del pH 9 aproximadamente, lo cual difiere del valor de 7,5 reportado en el diagrama
de la Figura 3.32. Esto sugiere que el pH al cual precipitan diferentes metales depende de

las condiciones de operaciéon de cada sistema en particular, por lo que en una operacién
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real se deberia contar con datos experimentales validos para las concentraciones de cada
especie en una determinada planta, de manera de conocer exactamente el pH minimo de

precipitacion y tener un mejor control de pH.

[C02+]TOT = 3.40mM [5042‘]TOT = 100.00 mM
[Na*] .= 18.00 mM !)*Iigperacjélgca%]ToT = 1.80 mM
BRRRE Co(OH),(s)
Lor CoSO, —

/

0.8 |

0.6

Fraccion

0.4

0.2

______________________________\\_

0.0 I | L 1 L

Figura 3.38: Diagrama de distribucién para el Co, etapa precipitacién final.

Con respecto al equilibrio de Na, en la Figura 3.39 se comprueba que al pH de operacién
no se tienen especies de sodio que co-precipiten como impurezas en el producto final. Se

observa que hay aproximadamente un 30 % de NaSO, y un 70 % de Na™.

Finalmente, en este sistema tampoco se tendrian precipitados de los iones de Ca remanentes
de etapas anteriores, como se aprecia en la Figura 3.40, ya que al pH de operacion sélo existen
especies de Ca en solucién. Esto implica que las trazas de CaSQO, -2 H,O (s) remanentes de
la etapa anterior se redisuelven, y que el producto final, una vez filtrado, no contendria

impurezas de calcio.

3.3.14.4. Balance de masa global

Considerando que las reacciones de la Tabla 3.34 ocurren a conversion completa, y tomando

en cuenta el equilibrio de solubilidades presentado en las Figuras 3.38, 3.40 y 3.39, ademas
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Figura 3.39: Diagrama de distribucién para el Na, etapa precipitacion final.
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Figura 3.40: Diagrama de distribucién para el Ca, etapa precipitacién final.
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de las conversiones ya mencionadas, se obtiene el balance de masa global de la operacién
resumido en la Tabla 3.36.

Tabla 3.36: Resultados del balance de masa en la etapa de precipitacion.

Entradas Salidas
Fi3 Eg Fuy
/Jth™t  /th™! / th™t
Agua 255,68 - 255,68
Co®*(aq) 0,05 - 4,1 x 1073
SO4* (aq) 2,47 - 2,47
H*(aq) 2,56 x 1077 - 2,57 x 10710
Na**(aq) 0,07 - 0,08
NaOH (s) - 0,07 -
Co(OH)a(s) - - 0,07
CaS0y4(aq) 0,06 - 0,06
CaSO,4-2H,0(s) 1,38 x 1073 -
NaSO, (aq) - - 0,03
TOTAL 258,33 0,07 258,41

258,4 2584
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3.3.15. Filtrado producto

La corriente de salida de la etapa anterior, Fi, que contiene el producto final como sélido
suspendido en la solucion agotada de Co, debe ser filtrada y secada. El esquema de corrientes

de filtracion se muestra en la Figura 3.41.

Sg
Xsg
Fiq
Xryy
Fis
XF15‘

Figura 3.41: Esquema de corriente de filtrado de producto final.

Para los célculos de filtrado se utilizé el mismo modelo presentado en la seccién 3.3.13,
pero cambiando la humedad residual de la torta de salida a un 75 %, a diferencia del 10 %
de etapas anteriores, ya que para hidroxidos, incluso con filtrado a presién, la fraccién

sélida no suele superar el 25 % [56].

Resolviendo el sistema de ecuaciones pertinente, se obtuvieron las variables de filtrado
descritas en la Tabla 3.37.

Tabla 3.37: Variables de filtracién de producto.

Simbolo Valor Unidad Descripcién

Fis5 0,292 th™'  Flujo mésico de torta de producto

Sg 258,11 th™!  Flujo mésico de filtrado agotado

TR 0,25 - Fraccién de sélidos en torta de producto
T S 3 x10°° - Fraccion de sélidos en filtrado

3.3.15.1. Balance de masa global

Con los resultados de la Tabla 3.32, se obtuvo el balance de masa resumido en la Tabla

3.38.

93



Tabla 3.38: Resultados del balance de masa en la etapa de filtrado de producto.

Entradas Salidas
F14 Sg F15
/th™t / th™1 /th™t
255,684 255,467 0,217
2,472 2,470 0,002
2,557 x 1071% 2,555 x 10710 2,170 x 10713
0,079 0,079 6,681 x 107
0,031 0,03 2,617 x 107°
0,062 0,062 5,297 x 107°
0,074 7,381 x 107* 0,073
258,41 258,11 0,292
258,41 258,41

3.3.16. Secado

Debido al alto porcentaje de agua residual en la torta de producto filtrado (aproximadamente

75 % agua), el Ca(OH), se somete a una etapa de secado con aire antes de ser comercializado.

El equipo a utilizar es el secador spray, como fue explicado en la seccién 3.2.9.

El esquema con las corrientes de secado y algunas variables se muestran en la Figura 3.42.

Los parametros de humedad de aire y temperaturas de bulbo htimedo fueron obtenidos

mediante carta psicrométrica [57].

Aire atmosférico

Tam = 20°C

68% humedad relativa
=Humedad especifica (W,,) 9,96

f

[g H20/kg aire seco]

,5eC0

M

/

Sélido humedo

FlS,seco
WFls,seco

Tpi5 = 25°C (supuesto)
74% Humedad

Aire humedecido

S‘),su(u

E‘),suco

WI{‘J

N | |

Wy

>
Tso= T, = T, =29,3°C
Humedad relativa 90%
(supuesto)

Aire calentado
Tgo = 60°C
Wig = Woem = 9,96

=Humedad relativm%\(/
ST, = 29,3°C

Sélido seco

SlO,seco
Wsio

Figura 3.42: Esquema de secado spray.

Ts10 = Tgg = 29,3°C (Ssupuesto)

En este esquema, las variables en base seca mostradas se definen como:
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" Fi55eco: Flujo de entrada de Co(OH); en base seca (kg sélido) h™?

" S10.seco: Flujo de salida de Co(OH); en base seca (kg sélido) h™?

» Fy .o Flujo de entrada de aire en base seca (kg aire) h™*

" S9seco: Flujo de salida de aire en base seca (kg aire) h™
» wp,,: Humedad absoluta de entrada de Co(OH), (kg agua)(kg sélido) ™
» wg,,: Humedad absoluta de salida de Co(OH), (kg agua)(kg sélido) !

» Wg,: Humedad absoluta de entrada de aire (kg agua)(kg aire) ™!

» Ws,: Humedad absoluta de salida de aire (kg agua)(kg aire)™*

Como las corrientes estan expresadas en base seca, se asume que los flujos mésicos de

solidos y aire se mantienen constantes, es decir:

F15,seco - SlO,seco - Fs (344>

Eg,seco = SQ,seco = Fa (345)

donde F} es el flujo mésico de solidos secos (kgh™') y F, el fluyjo mésico de aire seco

(kgh™1).

3.3.16.1. Flujo de agua deseado en salida de producto

Se calcula el flujo de agua Sig qgua que debe estar presente en la corriente de producto final,
asumiendo como objetivo operacional un 15 % de humedad final de sélidos. Se escoge este
valor tomando como referencia que en la Republica Democratica del Congo existe un limite
superior de humedad para la exportacién de hidroxido de cobalto de un 25 % [58]. Sea

Tagua,S:o 12 fraccién de agua en la corriente de salida de sélidos, esta se expresaria como:

SIO a

agua

Lagua,S19 — (346)
SlO,agua + SlO,solidos
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Donde S1o sotidos Seria igual a la suma de todos los compuestos distintos del agua que vienen

en la entrada Fi5. Resolviendo para ggua,s,, = 0, 15, se obtiene:

S10.agua = 12,90 (kg agua) h™* (3.47)

3.3.16.2. Requerimiento de calor

El requerimiento de calor total transferido del aire a la corriente de entrada por unidad de

solido seco, # se puede calcular mediante la ecuacion 3.48.
S

qt
F = CPS(TSm - TF15) + wFlscpﬂgua(Tv - TFIS) + A(me - wSlO) + wSlOvaagua(TSIO - Tv)

+va(wF15 - wSlo)(TvSw - Tv)

(3.48)
Para calcular }—i se utilizan los datos y supuestos detallados en la Tabla 3.39.
Tabla 3.39: Parametros para el calculo del requerimiento de calor de secado.

Simbolo Valor Unidades Variable Referencia
Cps 1273 Jkg 1K1 Calor especifico Co(OH), @298K [59] 2]
Cp.agua 4187 Jkg ' K™! Calor especifico agua @298K [60]
Cpv 1863 Jkg 1K1 Calor especifico vapor @298K [60]
T, 298 K Temperatura entrada sélido Supuesto
Ts,o 302 K Temperatura salida sélido [b]
(o 2,96 (kg agua)(kg sdlido)™!  Humedad entrada sélido De etapa anterior
W, 0,18 (kg agua)(kg s6lido)~*  Humedad salida sélido [c]
Ty 301 K Temperatura de vaporizacion (d]
Tvs1o 301 K Temperatura salida del vapor [e]
A 2.260.000 Jkg™! Calor latente de vaporizacién [61]

[al Estimado a partir de datos experimentales.

(b Se puede aproximar igual a temperatura de salida de aire [62].

] Objetivo operacional.

[ Tgual a T bulbo hiimedo para las cond. de entrada (la cual es igual para entrada y salida).
] Se asume igual a T vaporizacién [62].

Con los datos senalados, se obtiene el calor transferido por kg de sélido seco (requerimiento
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de calor):

% — 6.350 kT kg (3.49)

s

Considerando que el flujo de sélidos secos es de F, = 73,07kgh™!, se obtiene el calor total

transferido multiplicando la ecuacion 3.49 por Fi:

q = 478.234kJh™! (3.50)
3.3.16.3. Requerimiento de aire

Asumiendo que el sistema es adiabatico, es decir, que no existen pérdidas de calor para
el aire dentro del equipo y por lo tanto la corriente de sélidos recibe la totalidad de esta

energia, se cumple la ecuacién 3.51.

—q = Fa(l + VVEQ)CS’E9 (TSQ — TEQ) (351)

Donde F, es el flujo de aire seco. El resto de los parametros conocidos o supuestos se

detallan en la Tabla 3.40.

Tabla 3.40: Pardmetros para el cdlculo del requerimiento de aire de secado.

Simbolo Valor Unidades Variable
W, 9,96 x 1073 (kg agua)(kg aire)™! Humedad especifica aire entrada [
Cs By 1.031 Jkg 1K1 Calor himedo aire entrada [l
Tg, 333,0 K Temperatura entrada aire
Ty, 302,3 K Temperatura salida aire [

2] Esta humedad especifica se obtiene de la carta psicrométrica asumiendo que el aire se obtiene
a 20°C de Antofagasta, donde se encuentra el relave. Este aire posee una humedad relativa
cercana al 68 % [63].

De carta psicrométrica [57].

[c] Supuesto: el aire atmosférico se calienta hasta 60 °C antes de entrar al equipo. Si la temperatura
fuera més baja, se corre el riesgo que la temperatura de bulbo himedo del aire sea menor a la
de la entrada de sélidos himedos, con lo cual no habria vaporizacion, ya que la transferencia de
calor seria en sentido inverso. 60 °C es una temperatura adecuada para la cual esto no ocurre.
Para la mayoria de los casos, se puede asumir igual a la temperatura de vaporizacién, que a su
vez se aproxima a la temperatura de bulbo himedo [62].

(b]

(d]

Conociendo el calor ¢; y los deméas parametros, se resuelve la ecuaciéon 3.51 para F,
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obteniéndose el flujo de aire requerido para esta operacién, en base seca:

F,=14.960kgh™! (3.52)
3.3.16.4. Balance de agua

Se puede usar el balance de agua para determinar la humedad de salida del aire. Como los

flujos estan en base seca, el balance se agua se expresa segin la ecuacion 3.53.
0= FS(wF15 - wSlO) + FG(WEQ - WSQ) (35?))
Resolviendo para Wg,, se obtiene la humedad de aire de salida:

W, = 0,024 (kg agua) (kg aire seco) ™" (3.54)
3.3.16.5. Balance de masa global

Con los parametros requeridos ya calculados, se realiza el balance global y por especies
como se muestra en la Tabla 3.41. De manera excepcional, por tratarse de flujos muy bajos

en th™! y por ser la etapa final, la tabla se presenta en unidades de kgh=1.

Tabla 3.41: Resultados del balance de masa en la etapa de secado.

Entradas Salidas
F15 Eg SQ SIO
/kgh™  /kegh™' /kgh! /kgh!
Agua 216,974 149.,0 359,4 6,629
Aire (base seca) - 14.960,3 14.960,3 -
SO4* (aq) 2,098 - - 2,098
H*(aq) 2x 1071 - - 2 x 10710
Na™(aq) 0,067 - - 0,067
NaSO4 (aq) 0,026 ; ; 0,026
CaSOy(aq) 0,053 - - 0,053
Co(OH)4(s) 73,074 - - 73,074
TOTAL 292,3 15.109,3 15.319,6 81,95
15.401,6 15.401,6
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3.4. Dimensionamientos

3.4.1. Flotacion

El volumen total de flotacion Vi se obtiene como resultado del sistema de ecuaciones de
flotacién presentado en la seccién 3.3.3, el cual corresponde a 2.681,89 m3. Si se divide este

volumen total en columnas operadas en paralelo de 200 m? cada una, se obtiene:

2.681,89m? _

Ny = =505 =~ 14 (3.55)

Es decir, se requieren 14 columnas de flotacién de 200m? cada una.

Las columnas de flotacién de 200 m® estdn comercialmente disponibles y se consideran de
las més grandes dentro de la industria [64]. Considerando ademds que el niumero de celdas
normales en circuitos de flotacién varia entre 10 y 16 para la flotacién de niquel y entre 12
y 16 para la flotacién de cobre [30], se concluye que el resultado obtenido es coherente con

valores reales en la industria.

3.4.2. Espesado de Concentrado

El dimensionamiento se realizé usando la ecuaciéon 3.56, que proviene del método de Coe y
Clevenger. La obtencién de esta expresion se detalla en el Anexo C .

A= (f — d) Fotim (3.56)

VsPL

Para el calculo del area se usaron los parametros listados en la Tabla 3.42.

Tabla 3.42: Parametros usados para dimensionamiento de espesador de concentrado.

Simbolo  Valor  Unidades Descripcién Referencia
fespt 2,57 - Razon masica de alimentacion Balances de masa
despt 0,82 - Razén masica de descarga Balances de masa

I3 0,82 - Flujo masico de alimentacién  Balances de masa
Vs 0,2 mh=!  Velocidad de sedimentacién 65] [®
Pagua 0,997  tm™3 Densidad del agua [66] [P

[l Valor referencial de datos experimentales de espesado de minerales de flotacién de
cobre-cobalto (sin uso de floculante) en la Republica Democratica del Congo.
] Densidad a 25°C
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Resolviendo 3.56, se obtuvo el valor aproximado del area requerida:

Acsp.eone = 1.620m? (3.57)

Se sabe que en el espesado convencional en mineria, los sedimentadores poseen un area
unitaria que suele estar entre 0,05 y 0,3m? por td~! de flujo procesado [67]. Considerando
que en esta etapa se procesarian 187th~! de pulpa, es decir casi 4.500td™}, se tendria un
drea unitaria aproximada de 0,36 m? por td=!. Con esto, se podria afirmar que el drea de
sedimentador requerida en el caso de estudio seria de gran magnitud dentro de lo existente

en la industria, aunque seguiria siendo un resultado cercano a la realidad.

Los resultados fueron obtenidos usando un valor de v, de otra operacién similar, debido a
que no se contaba con ensayos de sedimentacion para el caso de estudio. En un estudio
futuro seria necesario realizar ensayos experimentales con minerales locales para rectificar
los resultados obtenidos y que aseguren mejores condiciones para el caso particular. Junto
con esto, se podria reducir el area requerida usando floculantes, ya que esta comprobado
que estos aumentan la velocidad de sedimentacién de los sélidos, reduciéndose el area

requerida para su sedimentacién [65].

3.4.3. Filtrado de Concentrado

Para el dimensionamiento se obtiene el area total de filtro A, a partir de la ecuacién
3.58, que corresponde a la ecuacién de diseno de un filtro para el caso en que el flujo
volumétrico de filtrado ()5 es constante, ya que se asume que es el caso que mejor describe
el sistema en cuestién.

_apcQi pQs Ry

AP = t+ (3.58)
A?ciltro Afiltro

Los parametros fueron calculados con datos obtenidos del balance de masa o tomados de

bibliografia segtin se muestra en la Tabla 3.43.

Resolviendo la ecuacién 3.58 para los parametros mencionados, se obtiene un area requerida

de filtro de:

Afiltro,conc ~ 164 Hl2 (359)
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Tabla 3.43: Parametros usados para dimensionamiento de filtro.

Simbolo Valor Unidades Descripcién Referencia
i 0,0095 Pas Viscosidad de pulpa [68]
ot 0,533 - Resistencia especifica de torta [68]
R 1,00 x 10'2 m~! Resistencia del medio filtrante [68]
AP 6 x 10° Pa Caida de presién [33]
Q fittrado 0,01 m3s! Flujo volumétrico de filtrado De balances de masa
c 0,34 kgm™3  Masa de sélido / Vol. de liquido de entrada De balances de masa
t fittrado 1.200 s Tiempo de filtrado [33]

Los valores tipicos de dreas de filtracién se encuentran entre 1 m? para escala de laboratorio
y 1.000m? para entornos de produccién [69], por lo cual el resultado obtenido es coherente
con la realidad industrial, aunque podria considerarse como un filtro relativamente pequeno

de entre los filtros industriales.

3.4.4. Tostacién

La tostacion ocurre en un reactor de lecho fluidizado. Comunmente, el parametro de
dimensionamiento de este tipo de equipos corresponde a la masa del lecho de sélidos Wy,
[44]. Asumiendo que el tamano de particulas y la conversién son uniformes al interior del
reactor (con lo cual todas las particulas tendrian un tiempo de residencia t;,s; uniforme),

se puede calcular la masa del lecho de sélidos segun [44]:

ttost — (360)

donde Fj es el flujo de alimentacién de sélidos. Calculando para los valores obtenidos en
la seccién 3.3.6 toe = 90h v Fy = 57,67t h™! se obtiene la masa de sélidos al interior del
reactor:

Wtost ~ 5.190t (361)

Se consider6 que el volumen del equipo corresponderia a la masa de lecho dividida por
la densidad promedio de las particulas, multiplicado por un factor € que representa la
expansion del lecho producto de la fluidizacién, es decir:

Wtost

Psélidos

‘/tost - (362)

Sélo para efectos de estimacion, se considerara que € = 1, 3, es decir, el lecho se expandiria
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un 30 % respecto de su volumen de lecho fijo. Se tomd este valor sélo para dar una primera
estimacion del volumen, puesto que no se cuenta con datos experimentales sobre la fraccion
de vacio de fluidizacion para este sistema. Resolviendo para una densidad de concentrado

de sulfuros de psgrigos = 4.100kgm=3 [70], el volumen aproximado del equipo es de:
Viost = 1.650 m® (3.63)

Este volumen es relativamente grande tomando como referencia un reactor de tostacién
que procesa 3,3th™! de concentrado de cobre-cobalto en Jadotville, Congo [36] el cual
posee un volumen aproximado de 22m?® y opera para un tiempo de residencia cercano a 6
horas. Frente a esto, se puede decir para el caso de estudio que los tiempos de residencia
resultaron ser mucho mayores que los observados en el mineral africano, lo cual lleva a
un mayor volumen de equipo a pesar de tratar un mayor flujo de concentrado de mineral.
Reducir la cantidad de pirita en el concentrado que ingresa al tostador podria ser clave para
reducir el volumen de reaccién requerido, ya que la pirita es el componente mas abundante

en el concentrado y su conversion no otorga productos de valor en el proceso.

3.4.5. Lixiviacion

Para el dimensionamiento se usa la ecuacién de diseno de reactor CSTR 3.64, con el flujo
volumétrico de alimentacién total, que corresponde a la suma de ambas corrientes de

entrada, es decir le = QF4 + QE4.

Qli;t * Tlie = ‘/I’L.T (364)

Resolviendo para 7;; = 10 min y Qi = 0,74 m3 min~!

de:

se obtiene un volumen aproximado

Viie = 7,4m>. (3.65)

3.4.6. Espesado Post-Lixiviacion

Se aplicé el mismo método usado en el espesador de concentrado (seccién 3.4.2), pero con

los parametros listados en la Tabla 3.44.
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Tabla 3.44: Parametros usados para dimensionamiento de espesador post-lixiviacién.

Simbolo  Valor  Unidades Descripciéon Referencia
fesp2 1,18 - Razon masica de alimentacion Balances de masa
desp2 0,76 - Razén masica de descarga Balances de masa

Fy 75,1 - Flujo masico de alimentacion  Balances de masa
Us 0,2 mh=!  Velocidad de sedimentacién 65] (&
Pagua 0,997 tm 3 Densidad del agua [66] (b]

[l Valor referencial de datos experimentales de espesado de minerales de flotacién de
cobre-cobalto (sin uso de floculante) en la Reptiblica Democrética del Congo.
[b] Densidad a 25°C

Resolviendo, se obtiene el area aproximada de espesador de mezcla lixiviada de:
Aesp,post—l:r ~ 157 m2 (366)

En términos del drea unitaria, este espesador tendria un valor de 0,08 m? por t d~! (obtenido
dividiendo el area total por el flujo de alimentacién en un dia de 24 horas), por lo cual,
segun lo discutido en la seccion 3.4.2 sobre valores tipicos de areas de sedimentacion, la
dimensién de este equipo estaria dentro de lo observado en la industria minera, aunque

con una magnitud relativamente baja.

Se remarca nuevamente que estos valores presentan incertidumbre debido a que fueron
calculados con datos considerados similares al caso de estudio, ya que se contaba con

informacion limitada sobre ensayos de sedimentacion para este tipo de soélidos.

3.4.7. Filtrado de Ripios

Se dimensiono el area de filtrado a partir del flujo de filtrado obtenido en el balance de

masa, y usando la misma metodologia de la seccién 3.3.5 pero con los parametros mostrados

en la Tabla 3.45.

Resolviendo la ecuacion de diseno de filtrado usando Solver en Microsoft Excel, se obtiene

el valor aproximado del area de filtrado necesaria:

At rip ~ 96 m? (3.67)
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Tabla 3.45: Parametros usados para dimensionamiento de filtro.

Simbolo Valor Unidades Descripcion Referencia
1 0,0095 Pas Viscosidad de pulpa [68]
a 0,533 - Resistencia especifica de torta [68]
R, 1,00 x 1012 m~! Resistencia del medio filtrante [68]
AP 6 x 10° Pa Caida de presién [33]

Pagua 997 kgm™  Densidad del agua [66]
Dsélidos 4.960 kgm™  Densidad de sélidos [70]
Pfilt,rip 1.011 kgm™  Densidad de filtrado Calculado !

Q fitt,rip 0,01 m3s~! Flujo volumétrico de filtrado Balances de masa
c 0,44 kgm™3 %z?élﬁ(juigi)lc}zmra da) Balances de masa
tfitt rip 1.200 s Tiempo de filtrado (33]

2] Calculado como el promedio arménico entre las densidades del agua y los sélidos, con sus respectivas
fracciones masicas.

3.4.8. Extraccion por Solvente

El dimensionamiento contempla el nimero de etapas de equilibrio, y los tamanos aproxi-

mados de mezclador y de sedimentador.

Para el calculo del niimero de etapas se aplica el método grafico de McCabe-Thiele, para
lo cual se obtienen las concentraciones de entrada y salida de las corrientes a partir del

balance de masa, las cuales representan los puntos de la linea de operacién:

X0 =12 Xr11=0,6

YEG =0 Ysg = 4, 72
Como se trata de un régimen contracorriente, se definen los puntos P; = (12,00;4,72) y
P, = (0,60;0,00), obteniéndose la linea de operacién. Se trazan las etapas de equilibrio al

95% (igual al porcentaje de extraccién reportado para el tiempo de operacién escogido) y

se obtiene un nimero de etapas igual a 2, como se detalla en la Figura 3.43.

Para la estimacion del volumen de cada mezclador se usara la ecuacién 3.68, considerando

que los volimenes de acuoso y organico son aditivos.

Vmezc = (Qaq + Qorg) Trmeze (368>
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Extraccién por Solvente Cu?* - LIX-622 N

—@— Curva de operacién

Cobre en fase organica [g/L]

==@=_Curva de equilibrio

~ — — Etapas (95% eficiencia)

0 2 4 6 8 10 12 14 16
Cobre en fase acuosa [g/L]

Figura 3.43: Aplicacién del método gréafico de McCabe-Thiele para la extraccién por solvente.
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Considerando el flujo volumétrico que ingresa al equipo y que el tiempo de residencia 7,,c..
es el tiempo de extraccion mostrado en la Tabla 3.26, el volumen estimado del mezclador

se calcula como:

1h
3.600 s

Vinese = 7.277L ~ 7,3 m? (3.69)

x 30s

Vinese = 873.215Lh~ ! x

De manera analoga, se calcula el volumen de sedimentador usando el flujo total y el tiempo

de separacion de fases como:

Viep = 873.215Lh ! x

Viep = 16.979L ~ 17 m?

3.4.9. Purificacion

La purificacion se realizaria en un reactor continuo de tanque agitado. Para su dimen-
sionamiento, se calculd el volumen de tanque usando el tiempo de residencia y el flujo

volumétrico de alimentacion segin la ecuacion 3.70:

‘/pur - qur,alim X Tpur (37())

Si bien no se contaba con informacién sobre los tiempos de residencia para operaciones
de precipitado de impurezas en soluciones de Cu-Co, se usé como referencia el tiempo de
residencia de operaciones de precipitado mixto de hidroxidos en el proceso de extraccién
del niquel. Se consideré como similar, ya que este ultimo también tiene por objetivo la
precipitacion de impurezas metalicas en forma de hidréxidos mediante el control del pH en

tanques agitados continuos, y que entre las impurezas precipitadas se encuentra el cobre

71].

En el proceso mencionado se usan varios tanques agitados en serie, con tiempos de residencia
combinados de entre 120 y 180 minutos. A modo de estimacién, se considerd el promedio

entre estos tiempos, es decir 7,,, = 150 min.
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Se asume que el flujo volumétrico de entrada estaria dado tinicamente por el flujo de agua,
ya que los otros componentes serian de volumen despreciable al ser considerablemente

menores en masa, segun los resultados del balance de masa (Tabla 3.31). Con esto,

Qpuratim = QFyr.agua = 255.717LhL,

Se obtiene una aproximacion del volumen de reacciéon requerido segun:

1h
Viur = 255.717Lh ™" x — x 150 min
60 min
Vpur & 640.000 L
Vur 2 640 m® (3.71)

Se plantea que un equipo de dicha magnitud seria poco factible de construir en términos
técnicos, considerando que los reactores de mayor escala en la industria bordean los
90m? [72]. Segiin este mismo criterio, si se usaran reactores de 90m? se podria tener

aproximadamente 640/90 /= 7 reactores en paralelo para cumplir el objetivo operacional.

El gran volumen de reaccién se explicaria principalmente por el alto flujo de entrada,
el cual estd muy diluido debido a la etapa de ajuste de pH previo a la extracciéon por
solvente, en la cual se buscaba asegurar ciertas condiciones de operacion. Esta dilucién
ya no seria necesaria en las etapas de purificacion-precipitacion, por lo cual si se quisiera
reducir el volumen requerido de reactor, se podria agregar una etapa de concentraciéon
previa a las purificaciones (para remover parte del agua), o bien buscar otra forma de
procesar el material antes de la extraccién por solvente evitando incrementar demasiado el

flujo volumétrico de la corriente principal.

3.4.10. Filtrado de Impurezas

Se utilizé la misma ecuacion de diseno del filtrado de ripios de la seccion 3.4.7, pero con

algunos cambios en los parametros. Estos se encuentran listados en la Tabla 3.46.

De la resolucién de la ecuacién de diseno se obtiene un area de filtrado requerida A i imp
de aproximadamente:

Afittimp = 107m? (3.72)
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Tabla 3.46: Parametros usados para dimensionamiento de filtro de impurezas.

Simbolo Valor Unidades Descripcion Referencia
w 8,90 x 10* Pas Viscosidad de alimentacién (73] @]
a 0,533 - Resistencia especifica de torta [68]
R, 1,00 x 1012 m~! Resistencia del medio filtrante [68]
AP 6 x 10° Pa Caida de presién [33]
Pagua 997 kgm™  Densidad del agua [66]
Psélidos 3.370 kgm™3  Densidad de Cu(OH), [74] (b]
P ilt,imp 997 kgm™  Densidad de filtrado [66] [c]
Q fitt,imp 0,07 m3s~! Flujo volumétrico de filtrado Balances de masa
c 3x1073 kgm™3 %i?él?qeu?ggd((;ntra da) Balances de masa
L fitt,imp 1.200 S Tiempo de filtrado [33]

[ Aproximado a la viscosidad del agua, debido a la baja cantidad de sélido en la alimentacién.
(bl Asumiendo que los sélidos se constituyen tinicamente de Cu(OH)s, el precipitado de la etapa anterior.
[] Aproximado a la densidad del agua, debido a la baja cantidad de sélido en el filtrado.

3.4.11. Precipitacion

La purificacién se realizaria en un reactor continuo de tanque agitado (CSTR) al igual que
la purificacién (seccién 3.4.9). Para su dimensionamiento, se calculé el volumen de tanque
usando el tiempo de residencia y el flujo volumétrico de alimentacién segun la ecuacién
3.73:

Viree = Qprec.alim X Tpree (3.73)

A su vez, el tiempo de residencia para un reactor CSTR esta dado por la ecuacion 3.74 [44]:

CCo,in - C’Co,out (3 74)
—TCo ‘

Tprec =

donde Ccoin ¥ Cooour SON las concentraciones de entrada y salida de ion Co** respectiva-
mente (mgl™!) y —rc, es la velocidad de reaccién. Safitri et al. [55] demostraron que las
reacciones de precipitacion de hidréxidos metélicos son de segundo orden con respecto al

ion metalico, con lo cual —r¢, tendria la forma:
2
—TCo = kprecccoput (375)

con k.. la constante cinética, que a partir de datos del mismo estudio, se aproximo

mediante ajuste de pardmetros como k.. = 0,393 Lmg~'h~! [55].

Segun lo expuesto en la seccién 3.3.14, se disend el reactor para alcanzar un 92 % de
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conversion. A partir de los balances de masa, se obtuvieron las concentraciones de entrada

y salida de ion cobalto:
Coin = 200mgl 'Copous = 16mg 17" (3.76)
Considerando los datos expuestos, se obtiene el tiempo de residencia requerido como:
Tpree = 1,83 h (3.77)

Finalmente, considerando el flujo volumétrico de alimentacién al reactor (obtenido como
el volumen del agua de entrada, segtin balances de masa) como Qprec.aiim = @ Fys.agua =

255.681 Lh™!, se obtiene un volumen de reaccién aproximado de:

Viree = 255.681 Lh™" x 1,83 h
Viree = 468.000 L

Viree = 470 m” (3.78)

Segtin lo expuesto en el dimensionamiento del reactor de purificacién (3.4.9), 47m? seria
un volumen demasiado grande en comparacién con lo observado en la industria [72], por lo
cual si se usaran reactores en paralelo de gran escala de 90m? cada uno, se necesitarian

aproximadamente 470/90 & 5 equipos para alcanzar la conversién planteada.

Al igual que en la purificacién, el tamano del equipo podria ser menor si se concentrara
la solucién antes de esta etapa, o si se redisenara la etapa de ajuste de pH previo a la
extraccion por solvente. Debido a que la cinética es de segundo orden, el tiempo de residencia
disminuye cuadraticamente si se disminuye la conversién deseada, por lo que imponer una
conversion menor también podria ayudar a mejorar la viabilidad de la implementacién de

este equipo.

3.4.12. Filtrado de producto

Se utilizé la misma ecuacién de disenio de los filtros anteriores (ecuacién 3.58, seccién 3.4.3)
y algunos de los mismos parametros, mientras que otros son distintos para la etapa en

particular (especificamente, ¢ vy psgiidos). Estos pardmetros se presentan en la Tabla 3.47.
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Tabla 3.47: Parametros usados para dimensionamiento de filtro de producto.

Simbolo Valor Unidades Descripcion Referencia
,u 8,90 x 10* Pas Viscosidad de alimentacién [73] 2]
a 0,533 - Resistencia especifica de torta [68]
R, 1,00 x 1012 m~! Resistencia del medio filtrante [68]
AP 6 x 10° Pa Caida de presién [33]
Pagua 997 kgm™  Densidad del agua [66]
Psélidos 3.597 kgm™  Densidad de Co(OH) [75] [b]
P filt,prod 997 kgm™  Densidad de filtrado [66]
Q it prod 0,07 m3s~! Flujo volumétrico de filtrado Balances de masa
c 3x 1073 kgm~3 %ziél?(;u?zi)})lc}(;ntra da) Balances de masa
tfilt prod 1.200 S Tiempo de filtrado [33]

[al Aproximado a la viscosidad del agua, debido a la baja cantidad de sélido en la alimentacién.
[Pl Debido a que los sélidos se constituirfan tinicamente de Co(OH)s,.

Resolviendo, se obtiene un érea de filtrado requerida A pr0q de aproximadamente:
Afilt,prod106 m2 (379)

Esta area de filtrado es similar en magnitud a la de filtrado de impurezas, lo cual tiene

sentido, ya que los flujos a tratar son similares.

3.4.13. Secado

Para dimensionar el volumen de la camara de secado, se utilizé la ecuacién 3.80, que es
una variacién de la ecuacion de diseno tipica de un intercambiador de calor, en la cual
el coeficiente global de transferencia de calor U es reemplazado por un coeficiente global
de transferencia volumétrica de calor U,, y el volumen V.. es usado en lugar del area de
intercambiador. Esto debido a la dificultad de medir el area total de intercambio de calor,
que en el caso de un secador spray, corresponde a la interfase entre las gotas de pulpa

atomizada y el aire de secado [62].
q = UyViee AT (3.80)

Cuando el contenido inicial de los sélidos es alto y la mayoria del calor es transferido por

vaporizacién, se toma AT como la media logaritmica entre las temperaturas de bulbo seco
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y bulbo hiimedo a la entrada y a la salida:

(TSQ — Twﬁs}) — (TEQ — TU/,EQ)
ln[(T59 - Twﬁs})/(TEg - TW,EQ)]

AT = AT, = (3.81)

Para el sistema aire-agua, la temperatura de bulbo hiimedo es la misma a la entrada y a la

salida del equipo [62], es decir, Toy gy, = Tuw.s, = Tw, y la ecuacién 3.81 queda como:

(Ts, — Ty
ATy, = 2 > (3.82)
ln[(TSQ - Tw)/(TEQ - TW)]
Los parametros usados en la ecuacion 3.80 se detallan en la Tabla 3.48.
Tabla 3.48: Pardametros para el dimensionamiento del secador.
Simbolo  Valor Unidades Descripcion
U, 3400 Wm™3°C~! Coeficiente global de transferencia volumétrica [2!
Tg, 60 °C Temperatura aire entrada
Ts, 29,3 °C Temperatura aire salida )
T, 27,5 °C Temperatura bulbo himedo [©
AT, 10,6 °C Temperatura media logaritmica

[l Se aproximé como el promedio de los valores tipicos del U, de una torre de enfriamiento spray,
que tendrfa un funcionamiento similar, cuyo valor flucttia entre 1800 y 5000 W m=3 °C~! [76].
(] Obtenido de carta psicrométrica, considerando que seria la temperatura de bulbo seco de la
corriente con humedad especifica de Wg,, ya calculada, y que tiene una humedad relativa del
90 %, ya que se estd considerando que el aire se carga de agua hasta sélo un 90 % de saturacion.
Si fuera al 100 %, la temperatura de salida serfa igual a la temperatura de bulbo himedo.

] Obtenido de carta psicrométrica para las condiciones de entrada de aire.

Resolviendo, se obtiene el volumen aproximado de la cdmara de secado:
Viee 2 3,7m? (3.83)

La dimension de este equipo estaria dentro de lo factible técnicamente, considerando que
se ha logrado secar exitosamente un material similar (hidréxido de aluminio) en un secador
spray de 170 m® con una tasa de evaporacién de 19,4kgs™! [77]. Para el caso de estudio, el
volumen seria menor que el mencionado, pero también lo seria la tasa de evaporacién, la
cual tendrfa un valor de 0,06 kgs™! (obtenido restando el agua inicial en los sélidos menos
el agua en la salida de producto seco, segin los resultados del balance de masa de la Tabla

3.41.
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Capitulo 4

Discusion General

4.1. Entradas y Salidas Globales

En esta seccion se analizan las entradas y salidas del proceso completo, discutiendo las

magnitudes y los posibles destinos de las salidas.

Un resumen de las entradas globales del proceso se presenta en la Tabla 4.1, mientras que

en la Tabla 4.2 se muestran las salidas globales.

Tabla 4.1: Entradas globales del proceso.

Flujo mésico Flujo masico

Corriente /tph Jtpd Descripcion
Ey 4.362,53 104.701 Relave inicial
Ey 3.583,51 86.004 Agua dilucion
E; - - Relave diluido @
Ey 27,13 651 Aire flotacién
Es 205,34 4.928 Aire tostacion
E, 34,05 817 H,SO, lixiviacion
Es 225,32 5.408 NaOH de ajuste PLS
Eg 501,72 12.041 Extractante organico
E; 0,19 5 Ca(OH); purificacién
Ey 0,07 2 NaOH precipitacion final
Ey 15,11 363 Aire de secado - entrada
8.954,96 214.919 Total entradas

[ Debido a un error en el planteamiento de las corrientes, esta corriente se
nombré como una entrada global a pesar de no serlo (ver flowsheet en Anexo
B ), y se prefirié no renombrarla para evitar afectar el orden en los nombres
de las otras corrientes. Por lo tanto, esta corriente no se consideré en la suma
del total de entradas (es una corriente intermedia).
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Tabla 4.2: Salidas globales del proceso.

Flujo mésico Flujo maésico

Corriente Jtph Jtpd Descripcion
S 7.758,81 186.211,46  Relaves de flotacion
So 91,91 2.206,86  Agua overflow del espesado de concentrado
S 37,65 903,58  Agua de filtrado de concentrado
Sy 221,87 5.324,79  Offgas tostacion
S5 38,64 927,30  Ripios de lixiviacion
S 504,63 121.111,17  Flujo organico enriquecido en Cu
S 0,41 9,87  Precipitado de impurezas
Ss 258,11 6.194,72  Solucion agotada de filtrado producto
Sy 15,32 367,67  Aire de secado - salida
S1o 0,08 1,97  Co(OH),, producto final
Si1 27,13 651,08  Aire flotacion

8.954,56 214.909,47  Total salidas

Planteando el balance de masa global del proceso como la diferencia entre el total de
entradas y el total de salidas segin las Tablas 4.1 y 4.2, se obtiene una diferencia de
0,4th™!, que corresponde a un 0,004 % de error. Se cree que el valor del error es poco
significativo y puede atribuirse a errores de aproximacién o a diferencias provocadas por
los solver de Microsoft Excel usados para resolver algunos sistemas de ecuaciones, ya
que al tratarse de un método numérico, en algunos casos se minimizaron funciones sin

necesariamente encontrar el cero exacto de estas, sino una aproximaciéon muy cercana.

4.1.1. Destino de las Corrientes de Salida

Dentro de las corrientes de salida de la planta se distinguen dos grupos: las corrientes que

podrian directamente ser procesadas para obtener subproductos y los residuos.

Dentro del primer grupo, se encuentra el flujo de offgas proveniente de la tostacion y
el orgénico rico en Cu*" salido de la SX. El primero consiste en cerca de 554.000m® h~"
(5.300td~1) de gases, de los cuales un 9% en volumen corresponderia a SO,, el cual puede
usarse como punto de partida para el diseno de una planta de produccion de acido sulfirico,
asociada al proceso principal de cobalto, y que podria proveerlo de este reactivo, reduciendo

el costo asociado a este en la etapa de lixiviacion, o bien, venderse como producto.
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La cantidad de SO, generada por la tostacion de cobalto seria suficiente para construir
una planta de acido, tomando como ejemplo un estudio técnico-econémico de Rosas et
al. [78] en el cual se plantea el disenio econémicamente factible de una planta capaz de
producir 170t d~! de HySOy, pureza 98,5 % a partir de 24.000m?3h~! de offgas proveniente
de tostacién de pirita con entre 8 y 12 % de volumen de SO,. El proceso en estudio tendria
una cantidad mucho mayor que esta, posiblemente debido al gran porcentaje de pirita en

el mineral de entrada a la tostacion.

La segunda salida posiblemente valiosa es la fase orgénica de la SX, la cual consiste en
aproximadamente 12.100td~! de solucién orgénica con una concentracién de Cu*" de
4,72¢ L=t Al igual que con el offgas, este podria ser el caso base para una planta de
stripping de la corriente organica y su posterior electroobtencién de cobre. Esto 1ltimo seria
una gran oportunidad en el contexto actual, donde la capacidad ociosa de las plantas de
electroobtencién en Chile estd aumentando debido al agotamiento de los recursos oxidados

[79).

El segundo grupo de corrientes de salida corresponde a aquellas que no tendrian un valor
importante o que no estarian en condiciones de ser procesadas directamente para obtener

un subproducto valioso. Estas corrientes se consideran residuos.

Como residuos masivos mineros destaca la generacion de relaves de flotacién, con un flujo
aproximado de 186.000td ™!, los cuales deben ser dispuestos siguiendo las normativas
vigentes, con la posibilidad de recuperar agua de ellos. Respecto de esto ultimo, si este
proceso se llevara a cabo a partir de relaves antiguos que no cuenten con la nueva normativa
de disposicion, los nuevos relaves generados tendrian que depositarse siguiendo las normas
actualizadas, lo cual constituye un aspecto positivo en términos de gestion de residuos.
A modo de comparacion, la empresa Minera Valle Central, considerada de la mediana
minerfa [80], procesa alrededor de 130.000td ™! de relaves frescos [81]. Mientras que el
tranque Laguna Seca, que procesa relaves de dos plantas concentradoras consideradas de
la gran minerfa (Los Colorados y Laguna Seca de Minera Escondida) recibe un flujo de
alimentacién de 240.000td~! [82]. Por lo tanto, podria considerarse que la generacién de

relaves de la planta de cobalto en estudio se ubicaria entre la mediana y la gran mineria.
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Otro residuo masivo minero que se genera en el proceso son los ripios de lixiviacién, con un
flujo aproximado de 930t d~!. De la misma forma que los relaves, estos deben ser dispuestos

siguiendo la normativa vigente para botaderos de ripios.

En menor medida, se genera un precipitado de impurezas antes del precipitado de producto
final, que para el caso simplificado de estudio consiste inicamente en Cu(OH)s, pero que en
un caso real serfa un precipitado multimetélico que contiene Al, Mn, Zn y Mo. Para el caso
particular del hidréxido de cobre, este podria pasar por etapas adicionales de purificacion
para ser comercializado o bien ser enviado a las plantas de electroobtencion de cobre para
su redisolucion y posterior recuperacién mediante electroobtencion. Los flujos de estos
; . ., . -1
serfan marginales en comparacién con los otros residuos (aprox. 9td~"), por lo que se

podria evaluar la factibilidad de disponerlos junto con los ripios de lixiviacién.

4.1.2. Recuperacion global del proceso

Finalmente, se calcula la recuperacién de cobalto global del proceso! segtin los datos de la

Tabla 4.3, obteniéndose un valor de 61,3 %.

Tabla 4.3: Recuperacion global del proceso.

Flujo total Comp. porcentual masa Co Flujo contenido Co

Especie / kgh™! / % / kg Co h™t

Carrolita (CoyCuSy) 198,59 38,1 75,64

Hidroxido de cobalto 73,07 63,4 46,3
Recuperacion global porcentual 61,3 %

Si se quisiera aumentar la recuperacion global del proceso, se debe poner especial énfasis
en la operacién de flotacion, ya que esta etapa posee la mayor salida de Co como pérdidas.
Por lo tanto, se sugiere estudiar con mayor profundidad la fisicoquimica de los procesos de
flotacion, con el fin de proponer mejoras en su diseno y control para obtener recuperaciones

mayores de sulfuros, tanto en el proceso actual como en la mineria en general.

Masa de cobalto salida __ Flujo masico Co(OH)3 Xcomp. porcentual Co en Co(OH)2
Masa de cobalto entrada ~—  Flujo mdsico carrolitax comp. porcentual Co en carrolita

LObtenida como
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4.2. Dimensionamientos

En esta secciéon se realiza una discusion sobre la validez de los valores obtenidos en los
dimensionamientos. El resumen de los equipos dimensionados es presentado en la Tabla

4.4.

Respecto a la flotacion, el valor obtenido esta dentro de lo usual en la industria minera,
ya que los circuitos de flotacién poseen un rango variable en el nimero de celdas, que va
desde 2 a 6 para la flotacién de carbén y de 12 a 16 celdas para la flotacién de minerales
de cobre o de molibdeno [30]. Respecto del tamaiio de las celdas, 200 m® es un volumen

considerado de entre los més grandes existentes en plantas de flotacién industriales [64].

Los espesadores de concentrado y de mezcla post-lixiviacion poseen areas unitarias de 0,36
y 0,09m? por td~! de pulpa procesada respectivamente. Segtin lo discutido en la seccién
3.4.2, las 4reas de sedimentacién usadas en la minerfa se encuentran entre 0,05 y 0,3 m? por
td=! de pulpa procesada. Por lo tanto, se puede inferir que el primer sedimentador seria
de gran magnitud, aunque cercano a lo usual en mineria, mientras que el segundo seria de

una magnitud relativamente menor, pero también dentro del rango de lo aceptable.

Los cuatro filtros requieren areas variables desde los 96 hasta los 164 m?. En equipos
reales, el drea de filtrado puede variar ampliamente desde 1 m? o menos para equipos de
laboratorio hasta 1.000m? para entornos productivos, por lo cual los valores obtenidos
deberian ser factibles en su implementacion. Se observa que los tltimos dos filtros, a pesar
de procesar flujos mucho menores de sélidos suspendidos, poseen areas similares a los
dos primeros. Esto se explicaria porque las corrientes de estas etapas poseen un nivel de
dilucién demasiado alto provocado por la etapa de ajuste de pH, que probablemente no
se justificaria en las etapas finales del proceso. Por esto, es necesaria una revision o un
redisenio de la parte de ajuste de pH-SX que evite agregar demasiada agua al proceso, para

asi obtener equipos de menor dimension.

Los bancos de mixer-settlers mas grandes de la industria pueden tener voliimenes de
hasta 60m? para una sola etapa, aunque el rango tipico es desde 0,5 hasta 4m3 por

mizer-settler [83]. Por lo tanto, se puede decir que el banco de mizer-settlers dimensionado
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tendria un volumen inusualmente grande dentro de los estandares industriales, con 2 etapas
de aproximadamente 26 m® por cada equipo, sumando los volimenes del mezclador y

sedimentador en cada uno.

Con respecto al reactor de lecho fluidizado, la empresa finlandesa Outotec ® ha disefiado e
implementado reactores de tostacién de sulfuros con capacidades desde 100 hasta 5.000td~*
[84]. Segun los balances de masa, el tostador de sulfuros planteado deberfa tener una
capacidad de flujo de aproximadamente 1.380td ™!, por lo que en términos de capacidad no
escaparia de valores reales. Sin embargo, el tiempo de retencién de 90 horas calculado para
la conversién impuesta en los balances de masa (seccién 3.3.6) supera enormemente las 2 a 3
horas observadas en reactores de tostacion de diferentes minerales sulfatados [85], y debido
a la relacion entre el flujo de alimentacion, el tiempo de retencion y el tamano del equipo
para este tipo de reactores, se puede inferir que la factibilidad técnica de implementar un
reactor de estas caracteristicas (5.190t de masa de lecho) seria compleja. Ante esto, se
proponen dos soluciones: (1) revisar el modelo utilizado y el dimensionamiento usando
parametros que representen mejor el sistema, ya que muchos de los datos usados (tipo de
mineral, coeficientes de difusividad, concentraciéon de oxigeno al interior del equipo, etc)
tuvieron que ser asumidos de operaciones similares al no tenerse informacién experimental
sobre el mineral especifico del relave a procesar; o (2) asumiendo que estos pardmetros no
sean del todo incorrectos, imponer una conversiéon menor para asi obtener un equipo mas

factible de construir.

Los tres reactores CSTR requerirfan diferentes tamariios, siendo el de lixiviacién (7,4 m3) el
Unico con una magnitud técnicamente factible, considerando que los reactores de tanque
agitado de méds grande escala en la industria son de aproximadamente 80m3. Los reactores
de purificacién y precipitaciéon (640m? y 470 m3, respectivamente) se consideran sobredi-
mensionados, y su magnitud se explicaria debido a que en estas etapas el flujo de entrada
viene con una diluciéon demasiado grande desde aguas arriba, la cual ya no seria necesaria
en esta parte del proceso. Se sugiere redisenar la parte hidrometalirgica para evitar tener

flujos demasiado diluidos en los reactores de purificacion-precipitacién.

Finalmente, el volumen de la camara de secado podria considerarse factible aunque de

escala pequena, sabiendo que se han construido torres de secado spray de 170m? [77]. El
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equipo seria pequeno, pero adecuado para procesar el flujo de producto final a secar, el
cual estd entre los flujos de menor magnitud de toda la planta (ver seccién 3.3 Balances de

Masa).

En resumen, para el diseno de proceso propuesto, la mayoria de los equipos serian técni-
camente factibles de implementar, a excepcién del tostador de lecho fluidizado y de los
reactores de purificacién y precipitacion, los cuales estarian sobredimensionados. Sin embar-
go, es posible proponer a futuro cambios menores en el diseno de la secuencia de operaciones
unitarias para mejorar la factibilidad de la implementacion de estos equipos, y asi asegurar
la pre-factibilidad técnica del proceso completo, es decir, para confirmar de que mediante

el proceso propuesto es técnicamente posible recuperar cobalto a partir de relaves de cobre.

4.3. Discusion Sobre el Caso Base

El caso base fue obtenido con una metodologia usada en mineria en la cual se evalio,
de manera muy preliminar, el proyecto a distintos horizontes de tiempo. Sin embargo,
se tuvo que subestimar el valor aproximado del costo de operacién de la planta, ya que
usando los precios actuales de mercado y costo operacional por tonelada de mineral
procesado, el proyecto es economicamente infactible a cualquier horizonte de tiempo. Esto
significa que para la propuesta de diseno actual, el proyecto no seria viable en términos
econémicos, pero podria llegar a serlo en la medida que las tecnologias mineras permitan
reducir drasticamente los costos operacionales, y junto con ello se ampliara el proceso para

recuperar multiples productos de valor, como son el acido sulfirico y los cdtodos de cobre.

Esto significa que para las condiciones actuales, un proyecto de esta magnitud no seria
viable en términos econdémicos, y sélo podria serlo en la medida que las tecnologias de

minerfa permitan reducir significativamente los costos operacionales.

Junto con lo anterior, la baja ley de cobalto del depdsito escogido (34 gt™!) también incide
en su baja viabilidad econémica, y considerando que esta fuente era uno de los depdsitos
con mayor contenido total de Co de todo el catastro, podria inferirse que la extraccion de
cobalto a partir de relaves no es una estrategia recomendable para la obtencién de este

metal. En el catastro se encontraron depdsitos con concentraciones mucho mas altas de
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cobalto, pero con tonelajes tan bajos que no seria factible la construccion de una planta
para su extraccién. Un ejemplo de esto es el depdsito “Tranque de Relave 3A” de la empresa
SCM Tambillos en la IV regién, el cual presenta una concentracién de cobalto de 765 gt™1,
pero un tonelaje maximo permitido de sélo 6.780t (el tonelaje actual es desconocido), lo

cual daria en el mejor de los casos un contenido total de Co de sélo 5 toneladas.

La presencia de estos depdsitos menores con altas concentraciones de cobalto sugiere que en
la zona podrian existir yacimientos importantes del metal que no han sido explotados, para
los cuales se podria aplicar el proceso en estudio, con proyecciones econémicas bastante
mas favorables en el caso de tratarse de depdsitos masivos a juzgar por la ley de cobalto,
la cual alcanza 0,0765 % para el relave “Tranque de Relave 3A” recién mencionado (para

el relave “Hamburgo” del caso de estudio es de 0,0034 %).

Los supuestos sobre la mineralogia del relave son los que tienen, por lejos, la mayor
importancia dentro de este estudio, ya que en caso de ser muy distintos a la realidad, el
proceso planteado no seria del todo aplicable y cambiaria una parte de las operaciones
unitarias. Por esto, si se quisiera seguir estudiando la posibilidad de extraer metales de
relaves, se requiere contar con una caracterizaciéon mineraldgica del relave a estudiar, o con

una metodologia de caracterizaciéon mineraldgica que pueda aplicarse a cualquier depoésito.

Otros estudios que se requeririan para proyecciones futuras son los aspectos fisicoquimicos
detallados de cada operacién unitaria, para poder determinar con mayor exactitud, por
ejemplo, parametros cinéticos de flotacion, tostacion, lixiviacion, y constantes de equilibrio

de solubilidad para una mineralogia dada.
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Capitulo 5

Conclusiones

En este estudio se presenté una propuesta de proceso para la produccién de hidroxido de
cobalto a partir de relaves. Se determiné que el depésito Hamburgo de Minera Escondida
es atractivo por ser el depésito no activo con mayor contenido de Co (452 Mt masa total,
0,0034 % Co) de entre los relaves de composicién quimica conocida, y se le ha asociado
a una mena del tipo sulfuros de Cu-Co debido a que la relaciéon molar que el depdsito
presenta para dichos metales es favorable para este supuesto, por lo que se aplico el proceso

de extraccion de cobalto correspondiente a dicho tipo de mineral.

Se disend una planta que procesarfa aproximadamente 105.000td~! de relaves para obtener
cerca de 2t d~! de hidréxido de cobalto en un horizonte de tiempo de 12 afios, con una

recuperacién global de cobalto estimada de 61 %.

Los principales equipos requeridos en el proceso corresponderian a 14 columnas de flotacion,
2 sedimentadores continuos, 4 filtros de placas horizontal, un banco de 2 mizer-settlers,
un reactor de lecho fluidizado (tostador), 3 reactores CSTR, y una columna de secado
spray. Las dimensiones fueron obtenidas usando modelos simplificados para un estudio
de pre-factibilidad, y se determiné que son en su mayoria representativas de la escala
industrial minera, a excepcion del tostador y dos de los CSTR, cuyos volimenes serian
muy superiores a las dimensiones tipicas industriales. Sin embargo, cambios menores en las
condiciones de operacién podrian reducir el tamano requerido, mejorando asf la factibilidad

técnica de la implementacion de estos equipos.
La planta posee una salida de 554.000m®h~! de gases de tostacién, con un 9 % en volumen
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SO,, la cual constituiria un flujo suficientemente grande para alimentar una planta de
produccién de &acido sulfiirico con proyecciones econémicas favorables, y un flujo de
12.100td~" de solucién orgénica con una concentraciéon de Cu** de 4,72gL™!, la cual

podria ser alimentada a una planta de stripping-electroobtencion de cobre.

Los relaves constituyen el residuo més importante generado por la planta, con un flujo de
aproximadamente 186.000t d !, magnitud que podria ubicarse comparativamente entre la

mediana y la gran mineria.

Se concluye que el proceso propuesto seria técnicamente capaz de obtener cobalto a partir
de relaves de cobre. Debido a la baja ley del depdsito seleccionado, el proceso no seria
favorable para los costos de operacion supuestos y las tecnologias actuales. No obstante,
el proceso podria aplicarse con una mejor proyecciéon econémica para otros depodsitos de
mayor ley o yacimientos primarios, presentando atractivas oportunidades de generacién de

subproductos de valor junto con el cobalto.
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Capitulo 6

Recomendaciones y Trabajo Futuro

Sobre los depdsitos de relaves y la posibilidad de recuperar compuestos de valor a partir
de ellos, es primordial el desarrollo de una metodologia de caracterizacién mineraldgica
aplicable a cualquier depdsito, con el fin de determinar las especies minerales presentes
en el relave y asi escoger con certeza las operaciones unitarias mas adecuadas para la

extraccién de sus respectivos metales.

Una vez conocida la mineralogia del relave, se recomienda realizar estudios de laboratorio
para la determinacion de parametros fisicoquimicos propios del mineral especifico presente en
el relave, como las constantes cinéticas de reacciones de tostacién y lixiviacion, coeficientes
de difusividad efectiva, porosidad de materiales, concentraciones 6ptimas de reactantes,
entre otros. El conocimiento profundo de estos parametros permitiria avanzar hacia los

estudios de factibilidad técnica y a la ingenieria de detalles del diseno de equipos.

Sobre el diseno de la planta de extraccion de cobalto, se recomienda la extension del
estudio hacia las operaciones unitarias que quedaron fuera de los alcances de este trabajo
de titulo, que serian el espesado de relaves de flotacion, las purificaciones sucesivas de
iones de Fe Mn, Zn, Mo entre otros; la redisolucion del hidréxido de cobalto y su posterior
electroobtencion. También, se propone disenar las plantas anexas al proceso principal:
la planta de produccion de acido sulftrico a partir de gases de tostacién y la planta de
stripping-electroobtencion de cobre a partir del organico obtenido en la extracciéon por
solvente. Contar con los disenos de estas plantas anexas permitiria tener proyecciones mas

claras sobre los aspectos econémicos de un proyecto completo de revalorizacién de relaves.
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Dado que en este estudio se considerd que la planta estaria ubicada junto al tinico depdsito
de relave a extraer, y asumiendo que existirian relaves menores de cobalto con leyes més
altas, se propone explorar el desarrollo de diferentes modelos de negocios, como por ejemplo,
la recuperacion de compuestos de valor a partir de relaves de multiples depdsitos. Esto
permitiria abrir nuevas oportunidades sobre la re-minerfa de depdsitos de relaves en vista de
lo promisorio de esta aplicacién y de los desafios a nivel técnico y econémico que presenta

en el contexto industrial actual.
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Anexos

A . Estimacién de especies minerales en el relave de
origen

En esta seccion se muestra la memoria de calculo para la estimaciéon de las especies minerales
mas importantes a partir de los porcentajes de elementos reportados en la base de datos

de geoquimica de relaves del SERNAGEOMIN.

Los célculos se realizardn sobre el total de sélidos del depdsito, que corresponderia al 51 %

de la masa total del depdsito, esto es:

452.307.084 t x 51 % = 230.676.613 t

Total de so6lidos en el deposito = 230.676.613 t

En la Tabla 6.1 se muestran los pesos moleculares de los elementos formadores de los

minerales de interés:

Tabla 6.1: Pesos moleculares de elementos.

Elemento Masa Mo_lfl g
/ gmol
Cu 63,5
Co 58,9
S 32,0
Fe 55,8

Con los datos anteriores, se toma una base de calculo de 1mol, se suponen los minerales
presentes en el deposito como se senala en la seccion 3.1.2 y se obtienen las composiciones

porcentuales en masa de los elementos formadores de dichos minerales, presentados en la
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Tabla 6.2.

Tabla 6.2: Composicién porcentual en masa de especies minerales de interés.

Composicion porcentual

. , Masa Molar
Especie Formula Cu Co S Fe Mo Zm

Jgmol™ /% /% /% /% /% %

Carrolita CooCuSy 309,3 20,53 38,09 41,38 -
Calcopirita CuFeS, 183,3 34,64 - 34,92 30,44 - -

Pirita FeS, 119,8 : - 5342 46,58 - _
Molibdenita ~ MoS, 159,9 - - 40,03 - 59,97 -
Blenda 7nS 97.4 : - 3285 _ - 67,15

A .1. Azufre total

Segun la base de datos del SERNAGEOMIN, el depésito contiene un 1,34 % de S total,

esto es:
230.676.613t x 1,34% = 3.091.067t

Total de azufre en el depdsito = 3.091.067 t

A .2. Carrolita total

Tomando como supuesto que todo el cobalto del depdsito esta en forma de carrolita, y

conociendo su composicion porcentual, se obtiene la masa total de carrolita en el depdsito:

7843 t Co — 38,09 %
T — 100 %

— x = 20.590,7t carrolita

A .2.1. Azufre por carrolita

Usando la composicién porcentual de azufre por carrolita y el total de esta, se puede

estimar la masa de azufre correspondiente a carrolita en el depdsito:

132



20.590.,7 t carrolita — 100 %
x — 41,3 %

— ¢ =8.504t S

A .2.2. Cobre por carrolita

De manera similar, se estima la masa de cobre por carrolita en el depésito:

20.590,7t carrolita — 100 %
x — 20,5 %

— 1 =4.221,1t Cu

A .3. Calcopirita total

Se asume que el total de calcopirita corresponderia al total de cobre restante del asociado

a carrolita. Si la reserva total de cobre del depdsito es de 440.823t Cu,
Cu de calcopirita = 440823 — 4221,1 = 436.601,9t Cu

Y como el porcentaje de Cu en la calcopirita es de 34,64 %, el total de calcopirita en el

depdsito esta dado por:

436.601,9t carrolita — 34,64 %
x — 100 %

— x = 1.260.398,1t calcopirita
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A .3.1. Azufre por calcopirita

Sabiendo que la composicién porcentual de azufre en la calcopirita es de 34,92 %, se calcula

la masa total de azufre asociada a calcopirita:

1.260.398 t calcopirita — 100 %
x — 34,92%

— x =440.131t S

A .4. Molibdenita total

Se sabe que un 0,007266 % de la masa total de sélidos en el relave corresponde a molibdeno

[23]. Esto da un total de:
0,007266% x 230.676.613t = 16.760,96 t Mo

Asumiendo que todo el molibdeno en el depdsito esta asociado a molibdenita, y conociendo

la composicién porcentual de esta, se obtiene el total de molibdenita en el relave:

16.760,96 t Mo — 59,97 %
T —_— 100 %

— x = 27.948 t molibdenita

A .4.1. Azufre por molibdenita

Corresponde al resto de la masa de molibdenita que no es Mo:

27.948t —16.760,96t = 11.187,04t S
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A .5. Blenda total

Se considerara como relevante la presencia de zinc debido a que es reactivo en algunas

etapas del proceso. Se asumird que todo el Zinc corresponde a blenda, ZnS.

0,0245 % x 230.676.613 t = 56.515,77t Zn
56.515,77t Zn — 67,1 %
T — 100 %

—— x = 84.225t blenda

A .5.1. Azufre por blenda

Se obtiene la masa de azufre asociada a ZnS:
84.225t blenda x 32,85 % = 27.668t S
Obtenemos el azufre restante:

3.091.067t — 8.504t — 440.131t — 11.187,04t — 27.668 t

= 2.603.577t S

A .6. Pirita total

Se tomara el supuesto de que todo el azufre restante corresponde a pirita, FeS,. Con esto,
y conociendo la composicién porcentual de azufre en pirita se tendrd un tonelaje total de

pirita de:

2.603.577t S — 53,42%
T —_ 100 %

— x = 4.873.787t pirita
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B . Diagrama de Flujo y Corrientes

En la figura 6.1 se presenta el diagrama de flujo con las corrientes nombradas segun los
balances de masa. Las corrientes F; corresponden a entradas globales, F; a flujos intermedios

y S; a las salidas globales. La linea segmentada corresponde al limite de bateria.
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Figura 6.1: Flowsheet del proceso.



C . Meétodo de Coe y Clevenger

Para determinar el drea de sedimentador, Coe y Clevenger [32] asumieron que el flujo de
liquido ascendente siempre es mayor que el movimiento descendiente del sistema. El flujo

de liquido ascendiente esta dado por:
(f - d)Falim (61)

donde f es la razén maésica entre el liquido y el sélido de alimentacién (también conocida
como dilucién de alimentacién), d es la razén maésica entre el liquido y el sélido en la

descarga, y Fyin, el flujo de alimentacién del equipo (th™1).

En el equilibrio, la velocidad de ascenso iguala a la velocidad de descenso de los sélidos.
Asi, si v, es la velocidad de sedimentaciéon (mh™!), A el drea transversal del estanque m?,
y pr la gravedad especifica del liquido, entonces en el equilibrio:

(Z;Ld) Fojim = Vs (6.2)

Despejando A, se obtiene la féormula para el area de sedimentador.

A= (f — d) Fotim (6.3)

UsprL
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