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En los ultimos afios el uso de baterias secundarias, como lo son las baterias de ién — litio
(LIBs, por sus siglas en inglés), ha ido en aumento. Gracias a su larga vida util y alta eficiencia,
se han vuelto una opcidn atractiva para sistemas de almacenamiento de energia. Sin
embargo, su uso genera un gran impacto ambiental una vez terminada su vida util, por lo
gue tomar medidas para minimizar este efecto, como definir procesos de reciclaje de estos
dispositivos, se ha vuelto necesario. Esto, en conjunto con el aumento de politicas publicas
en torno al tratamiento de residuos electrénicos en el pais, ha motivado el desarrollo del
presente trabajo, el cual tiene como objetivo realizar un estudio de factibilidad técnica y
econdmica de un proceso de reciclaje de LIBs en la Regiéon Metropolitana de Chile.

Se disefié un proceso que contempla como caso base el tratamiento de 143 toneladas
anuales de LIBs, y que genera como productos aproximadamente 8,2 y 8,3 toneladas
anuales de cdtodos de cobalto y de niquel, respectivamente. El proceso propuesto posee
etapas de reduccion de tamafo, separaciones mecanicas, térmicas y quimicas.

Se dimensionaron los equipos requeridos segln el proceso planteado, los que
corresponden a: un molino de martillos y uno de bolas, un secador rotatorio, un separador
magnético, una criba de vibracidn rotatoria, un tanque de lixiviacién, 3 mezcladores —
decantadores y 2 celdas de electroobtencion.

Del balance de energia, se determina un consumo eléctrico de 1,5 GWh afio™?, del cual un
53% corresponde al molino de martillos. Se obtuvo un flujo de 11.333 t afio ™! de agua de
enfriamiento, y que es infactible una integracidon energética en el proceso.

A partir del analisis econémico, se obtiene un VAN de - 1,4 MMUSD, concluyendo asi que
el proyecto no es rentable. Se determina que, procesando el mismo flujo que Umicore
(7.000 t afio™1), el VAN alcanza los 109 MMUSD y la TIR tiene un valor de 356%.

Finalmente, se concluye que el proyecto es factible técnicamente, pero no
econdmicamente. Se recomienda un estudio mds acabado en cuanto a la cinética de la
lixiviacion de los metales presentes en el catodo de la LIB, y el modelo de negocios del
proyecto. Ademas, se sugiere la valorizacion econdmica de las salidas secundarias del
proceso, las que contienen grafito, acero y plasticos, principalmente.



Dedicatoria

A mi familia, por llenar nuestro hogar de libros y conocimiento.

A mis hermanos que me ha dado la vida, por compartir sus risas y llantos. Por ser parte de
mi vida y permitirme ser parte de las suyas.



Agradecimientos

En primer lugar, quiero agradecer a mi familia. Muchas gracias a todos los mimis. Gracias a
mi papa y mama por su apoyo incondicional. Gracias Diame por todo tu carifio y por ser la
hermana mas hermanable de la vida.

A mi segunda familia, los hermanos que me ha regalado la vida. Gracias Locu por todo el
apafie durante estos afios de universidad, y por todas las loculocuras que hemos vivido
juntos. Gracias Nini por todas las chelas, conversas y carifio entregado (y por llevarme a
colonias). Gracias a ambos por ser mis hermanos de la vida.

A mis amigos de plan comun: Alvaro, Christian, Diego, Mauri, gracias por compartir durante
nuestros primeros afios de universidad, por sus alegrias, carifio y amistad. Mari, muchas
gracias por todo tu carifio y amistad durante todo nuestro paso por la universidad.

A mis amigos de IQBT; la W, escupicos, los tofus, o como quieran llamarle; Benja, Cami,
Cheko, Gabi, Juampa, Nefta, Nico, Pancho, Panchi y Rafa. Gracias por todo el carifio, el
apafey los carretes juntos estos afios de carrera.

A Ginay Raul, por estar siempre dispuestos a escuchar, ayudar y sacarnos una sonrisa todos
los dias a la gente de IQBT. Al grupo Arraydan; Coni, Jorge y Nati, gracias por el apoyo,
consejos y crear un ambiente tan bacan para trabajar. Coni Sadino y Willy, gracias por ser
tan grandes mentores y mostrarme una de las cosas que mas me gusta hacer: estudiar.

A Tolkien y Saint-Exupéry por sus increibles imaginaciones, hermosos paisajes y metaforas.
Gracias por ensefiarme algo nuevo cada vez que abro alguno de sus libros. A This,
Blumenthal, Adria y Achatz, por mostrarme la maravillosa combinacion que puede existir
entre arte, ciencia y comida.

Al Puga, Leslie y Profe Carolina, por crear espacios tan bacanes donde podamos
expresarnos, liberar tensiones y bailar libremente.

A todo el GIE, por sus consejos, recomendaciones. Gracias por ser un grupo donde haya
podido crecer académicamente. A la profesora Melanie Colet, por darme las herramientas
y el espacio para seguir aprendiendo y formarme como ingeniero quimico.

A todos los que forman (o formaron) parte del mundo de las colonias. Gracias por ser
personas tan bacanes y por poner siempre a los nifilos como primera prioridad. A la Vyta,
por apafiarme siempre, por nuestras infinitas llamadas, por todo el apoyo, el carifio y los
apapachos pulentos. Gracias por todo el tiempo que hemos compartido.



Tabla de contenido

Capitulo 1. INtrOdUCCION .....cccciiiiiiiiiiiiiiiicinicnirrrr e e e s s s s s s e s s s s s s s s s s sssssssssssssssssssssnnns 1
Y L =Tol =t (= 41 £ =X TP 1
WOV 1o 1= (o Ko [0 o] 4 |11 o OO RS 3

1.2.1. El@CErOlTO lQUILO ..ttt ettt e ettt e et e e e e tbee e e e tbee e eeasaeaeentbeseeensaeeeenneas 4
1,22, ANOGO ettt ettt ettt ettt et ettt ettt 5
O T - | o Yo [ RO 7
O B 00 =T o1 o ] (F SRR 7
T =T o - - o [o SO USSR 8
A ST 00T =Y T=To (oY SRR 8
1.3. Reciclaje de BAtEriQs A [Iti0..........ccuuecueeeeueesiieeiie ettt ettt este e st e s ttestee s taeestasesstaessssessssessssasssesasesssseanass 8
0 T8 B (=Yool =Y TS =T =T I3 110 T o o T SRR 8
R T Y (U= [l Lo T W= o T 11 L= SRR 9
0 oY= 1 o X SRS 10
B B @ o T =Y LYo = LT =T | OSSR 10
I @ o T =Y 1Yo T < o 1T f ol 1RSSR 10
WRCINLY, [=1(eTo (o) (oo [o Mo [ dq'e | < o ] o NSRS 10
Capitulo 2. Revision Bibliografica ...........cueeeeueiiceiiiiiieeiecicecenitteeeneneeeeeseeeennnsssseeeseesesnnnnsnnseenes 12
D B o o Tol =X Xl Y1 o Lo [ ol [o ] F USSR 12
2.1.1. Procesos de SEPAraCion MECANICA . .....uiivueeriirrerreertteesiteesteesireesteeesseessbeeesseeessseassseesseesssessnseesssesn 12
b B N =Y 1= 0 o R =T 1 1ol TP 14
2.2. 0peraciones NidromMELAIUIGICAS ..........ccueecuviesieesitesitesite st e sseessee st teestteessteasse e s teesseessseasssesesssaessees 14
b R ) LV = ol [ Yo WP 15
B B A - Voo ToTa W e Yo T g o] LVZ=T o YOS 16
e T Yol o1 =Yoo T e TU 1 o] Uor- OSSP 18
b B Y [=Tot 4 o o) o <] s o1 o] s AT 19

Capitulo 3. Resultados y Discusion de la Evaluacion TECNICa......cccuueeceeeriiieeemnnnceeeeeeeeeennnnneeeenns 21
2 B 00 LYo} o k-2 21
I N [ (11 [ o Yo 1= 4 [« BT 23
3.3. DESCIIPCION I PrOCESO......uveeviesieeeiie sttt e sttt s e st e et e s e et e st e e sttaesstaasasaesstaasseassaassessnssaenses 23

e T R 0o o T 1 TV Tl Y o T SRR 26
e I Y =T or=To Lo TP 27
K3 T8 T 0o a1 11 [V Tl Y o 1A 28
3.3.4. SEPAraCiON MAGNETICA c.uuiiiieerieeiteeetee et eeree s ettt e ste e st e e s teesbeeebeeebeeessaeessteassseesaseesaseessaesnsenen 29
T T - 100174 Lo o PR 30
R N Y=Y o= = ol To T W a [T U g F- 1 ot OSSPSR 30
I A ) {1V = el oY o WP 32
R B A= Tolo o] a W e Yo T g o] LVZ=T o Y S PRR 32
I U= 10 =T o111 ] o J T 34
3.3.10. Electroobtencion de CODAITO .......ccuuviiiiiii ettt e e e e ab e e e e e ean 34



3.3.11. Electroobtencion de NIQUEI .......cueiciii ettt sttt sare e s e e e s beesbeesbaeeabeeen 36

O 2T o g Lol 2 e (=3 1 1o K SR 37
3.4.1. Composicidn de la corriente de entrada.......cocceeeiiieiieeiiieciec e 37
3.4.2. Balance de Masa Slobal .......cocuiiiiieiiie e e e be e s raeeree s 38
3.4.3. RECEPCION A DATEITAS ....veiiieieie ettt ettt e et e e ettt e e e e bt e e e e abae e e etbeeeeeatbeeeeeasaeeeenneeas 39
I S 0 o T 11 T T e o Tt OSSP 40
B T Y=o Lo [ TSP 43
I T 0 oo o 11 0T e o T OSSP 49
I By Y- oo = ol oo W g o =g 1< o IO S PR 50
I B 1= 0 o1 =T [ YOS 52
R Y- o= = ToiTo T W [=T U g F- 1 ot USRS 54
I O R (LY - Yol o o SRR 59
3.4.11. EXEracCion POF SOIVENTE .....iiviiiiieeeieecittecits e rte ettt sre et e st e e st e e e beeebeeessaeessteasateesabeesaseesseennsesn 64
I A 0= 1o - 12 01T o OSSP 66
3.4.13. Electroobtencion de CODAITO ......eiiiiiiiieciir et s e e en 69
3.4.14. Electroobtencion de NIQUEI .......cueiiiii ettt sttt saee e sre e s ae e sbeeebeesbaeenreeen 70

3.5. Dimensionamiento 0@ @QUIPOS.............cueecuuierieesisesiitesitessttesteeeseessteesstaessssessseesteassseesssaesssesssssaessees 73
TR0 I 0T o T o113 T T e Y o Tt OSSPSR 73
T Y-or: Lo [ J OSSP 75
TR e T 0 oo o113 T Tox e o T OSSP 77
3.5.4. SEPAraCiON MAGNETICA c.uviiiieesiieiieeeieeetee et et e ettt e st e e st e e s beesbeeebeeebeeessaeessteassteesaseesaseesseesnsesan 78
TR T =T 0 o1 =T [ TSP 80
3.5.6. SEPArAdOr NEUMATICO ...uviiiiieeiieiieeetee et et et e ettt e st e e s e e st e e sbeeebeeebeeessaeessseasaseesaseasaseessaesnsesan 82
T AR {1V - o] T Y ISP 83
o B A= Tolo o] a W Yo T g o] LV7=T o YOS 85
o I 0T 10 P11 a1 T=T o o FR OSSP 88
3.5.10. Electroobtencion de CODAITO ......eiciiiiciieciit et s s e en 90
3.5.11. Electroobtencion de NIQUEI .......cueieiii ettt sttt sae e s esae e sbeesbeesbaeeareeen 93

3.6. BAlaNCES A€ ENEIGIQ Y SEIVICIOS ....eccuvveeieeeiisesieesiitestesttesitestteeseessttaestta e st e sseestaesseesssassesssssaensees 95
ST B - T ol T L= =T o [T =4 = OSSPSR 98
3.6.2. DISCUSIONES ... ettt e e ettt e e e ettt e e e e e s tab e et e e e e e e s beeeeeaese s nbaeeeeeeeesaaanssbeeeeeeesasannsneaeaaeeaanan 113

Capitulo 4. Resultados y Discusiones de Evaluacion ECONOMIca ........cccccereeiiriiiiiisnnenneisiecssssnnnes 115

4.1. COStOS A INVEISION (CAPEX) ..ottt e ettt e e ettt e e e tta e e et ttaaeeetaaa e s aassaaeatsaaeeasssaaeasssaaaas 115

4.2. COStoS OPEracionQIES (OPEX) ......uecuueeieeeiieesieeesiieesisesiiaesteestaasseessseasssesssssasssssssssssssssssssssssessssnenss 115

.30 INGEESOS ...ttt ettt ettt e e ettt e et e e e e e ——ttaet e e e e e e bhbteaeeeeeaaannteaeaaeeaaaaas 119

N o (V] o Yo (=l | [ RS SSRSPNE 120

4.5, DUSCUSIONES ...ttt ettt e ettt e et e ettt et e e e ettt e e e e e e e e s assbbeeaaaeeaaasssnseneaaeeaaaans 121

Capitulo 5. CONCIUSIONES ...ccceviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiierre s ss s s e s s s s s s s s s s s s s sssssssssssssssssssssnnas 123

I B 6 X Yo N o 1o KT -SSR 123

SR 2V o] [V ol To ] =Tl ][ e OSSPSR 123

5.3, EVAIUACION ECONOIMUCQ. ......veecuiiesieesiieeiieeieesieeestteesite ettt e st e st e s taastaasatessassasastsssssasasssassassssessssnenass 124



Capitulo 6. Bibliografia......cccccceiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii s 126

CaPItUIO 7. ANEXOS ceeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiiieiiieeiieeiseerseesseesesesesesesesssessseessseessesssessssssssssssssssssssssssssssns 139
VO D (oo T T Lo ke [ oo T I o Lo | GRS 139
7.2. Principios de operacion de la separacion MaAgNELiCa ............c.eeveeeuveseueesiiveeiiesiieeeieesiiisesissesisesisnens 143
7.3. Separacion correcta en la separacion NEUMGLIC ...........cueecueiesiveeeiiesieesiiesiieesieessieessieesssssssesiseens 143
N 2 1o ] (o Ta Lol 23 [0 1 T LY SRS 144

2 B {1V - 1ol T Y [ PSSR 144
S - Tolo o] g W e o g o ] LV7=T o YU RSSRRS 150
0 T Ut 0 T a1 T=T | o T USSP 153
7.4.4. Electroobtencion de CODAITO ....iiiiiiiiieciecee ettt 155
7.4.5. Electroobtencion de NIQUEL .......ccueiiiiiiiiecie ettt ae et e st e e naae e saaeesares 157
7.5. DimensioNAmMUENtO Ael tAIMUZ .........ccceeecueiesieesiiesieeete st e e te ettt e ettt st e e st e e et e s taasssea s tsaesssaessseesseens 158
Y 00Xy (ol (= [ V=T Y o] ¢ PRI 162
VOV 00Xy (o Xl (=B e =1 ol [o] ¢ F RS 166
W A (V] 1o X [=Nole | o T4 gL e | RS 168
7.9. Flujo de caja en diStiNtOS @SCENAIIOS .........ccueeeuresiiresiieesiieeiiesesiteessisesteestaessseesssassssessssssssssssssssesiseens 170
7.9.1. Codeposicion de Niquel Y CODAIO ......ociviiiiiicie e 170
7.9.2. Disminucion de la conversidn en la electroobtencidén de cobalto ........ccccceevieeiiievieinieecieene, 170
7.9.3. Disminucion de la conversidn en la electroobtencidn de niquel ........cccocceeevieeiieivieccieecieee 170

Vi



[ndice de figuras

Figura 1. Crecimiento anual de energias edlica y solar en el mundo en la ultima década [2].

............................................................................................................................................... 1
Figura 2. Esquema simplificado de una LIB..........ccoiiiiiiiiiiiiiniiiieeee e siieee e 3
Figura 3. Composicidn en masa (%p/p) de una LIB [5]. .ccceevieeiviieiiee e 4
Figura 4. Perfil de descarga del anodo de grafito [7].....ccccevvviiiieiiiiiiiiiiee e 6
Figura 5. Perfil de descarga del anodo de carbono duro [7]......cccccevviiieeeiiniiiiieee e 6

Figura 6. Metodologia de trabajo. En naranjo se observa la definicidn del caso base y limite
de bateria, en azul las etapas de la evaluacidn técnica y en verde las de la evaluacién
(Yol ] 1o ]2 11 or= TR 11

Figura 7. Extraccidon de metal (%) mediante Cyanex 272 en funcién del pH (modificado a
partir de Mantuano et al. [34]). En lineas rojas segmentadas se muestran los pHs de

(o] 0= - [l o o VAP PPPRRUPPPPPR 17
Figura 8. Diagrama de flujos del ProCes0.......cccuuuviieiiiiiiiieeeecriieec e 24
Figura 9. Esquema de un secador rotatorio [53]. ...ccovviiiriiiiiiiiieee e 28

Figura 10. Separador magnético autolimpiable de banda [55]. En rojo se observan el imany

10S MATErialeS fEITOSOS. . .uiiiiiiieiiiiee et e e e s 29
Figura 11. Esquema de un equipo de separacidn neumatica [58]......cccccceeirviiiieeeiiniiineennnn. 31
Figura 12. Estructura quimica del extractante Cyanex 272 [59]. ....covvviieeiiviiiiieeeeeeniiiieeennn 33
Figura 13. Esquema de un equipo mezclador decantador........ccoccueeeviiieiiiiieeiniieeeeeeee 34

Figura 14. Diagrama de cuerpo libre de una particula presente en la etapa de separacién
(01T 4= A Tor- FO PR PPPP RPN 56

Figura 15. Sistema de mezcladores — decantadores en contracorriente para la etapa de
EXEraCCioN POF SOIVENTE. oot e e e s e e e s s sabaeeeeessnnns 64

Figura 16. Sistema de mezcladores — decantadores en contracorriente para la etapa de
FETINAMIENTO. oottt e et et e e e e e e e e e e e e eeba bbb aeeeeeeaaassesesssereees 67

Vii



Figura 17. Diagrama de cuerpo libre para las particulas ferrosas en el equipo de separacién

g F T=d g T=] Aot 1R PPP PP 78
Figura 18. Método McCabe - Thiele para la extraccion por solvente. .......cceccvveeeeeerivneennnn. 86
Figura 19. Método de McCabe — Thiele para la etapa de refinamiento. .......cccccceevevnnnnennn. 89
Figura 20. Flujo de caja acumulado. ....ccuuviieiiiiiiiiieeeeeiieee e s 120
Figura 21. Diagrama de Pourbaix del sistema cobalto —agua a 25 oC [131]. .......ccuueee. 139
Figura 22. Diagrama de Pourbaix del sistema niquel —agua a 25 oC [131]. ...cccocveeeureennns 140
Figura 23. Diagrama de Pourbaix del sistema manganeso —agua a 25 oC [131].............. 141
Figura 24. Diagrama de Pourbaix del sistema litio —agua a 25 0C [131]. ..ccccevcvvveecineenns 142

viii



ndice de tablas

Tabla 1. Condiciones éptimas de operacidn para una electroobtencion de niquel [37].....19
Tabla 2. Condiciones éptimas de operacidn para una electroobtencidon de cobalto [39]...20

Tabla 3. Computadores portatiles mas vendidos en Chile y la respectiva masa de sus baterias

A ) SRR 22
Tabla 4. Flujos del proCeso PropuESTO. .....ceiiivcuiiiiiei it et e e sirre e e e s s saaeeee s 25
Tabla 5. Pardmetros caracteristicos del equipo SKS Hammer Crusher PC600x800 [52]...... 27

Tabla 6. Pardmetros caracteristicos del equipo SKS Molino de Bolas modelo $900x1800 [54].

1) TSP P PP TOPOPPOPI 30
Tabla 8. Pardmetros caracteristicos del equipo AIM Pneumatic Separator 16-10 [58]....... 31
Tabla 9. Condiciones de operacion de la lixiviacion [31]. ...cceeeveeeeiiiiee e, 32
Tabla 10. Composicion de la corriente de entrada al Proceso......cccoecvvveeeiiviciveeeeeeniiieeeenn, 37
Tabla 11. Flujos por afio de materia prima y de productos principales.........ccccceeeeevinneennnn. 38
Tabla 12. Entradas del proceso €Nt afo — L. .....coeiiviiiiiieiiiiiiiieee e 38
Tabla 13. Salidas del proceso ent Afio — L. ...ttt e e 39
Tabla 14. Balance de masa en la etapa de recepcion y descarga de baterias. .......ccuveee.. 40

Tabla 15. Fraccion masica y densidad de cada componente presente en la etapa de

(ofe] a1 4011 0 TV ol ] o 0t H T PP PPPPOPPPTRRPPPON 42
Tabla 16. Balance de masa en la etapa de reduccion de tamafio 1.......cccccovvvveeeeinninneennn. 43
Tabla 17. Temperaturas de ebullicidon de los componentes organicos del electrolito. ....... 45
Tabla 18. Temperaturas de entrada y de salida, salida y bulbo himedo. ..........coceeeeeeeee..n. 45

Tabla 19. Datos termodinamicos de los componentes organicos presentes en el electrolito.



Tabla 20. Datos termodindmicos de los compuestos presentes en la etapa de secado......46
Tabla 21. Balance de masa en la etapa de SeCAdO0. .....cuvviiiiiiiiiiieee e 48
Tabla 22. Balance de masa en la etapa de conminuCiOn 2. .......ccccoevviiieeeiinniiieeee e, 49
Tabla 23. Balance de masa en la etapa de separacion magnética.........cccccevvcvveeeeieninneeennn. 51
Tabla 24. Balance de masa en la etapa de tamizado. ......ccccoevviieiiiiniiiieee e, 53
Tabla 25. Datos conocidos utilizados para el balance de masa en el separador neumatico.
............................................................................................................................................. 58
Tabla 26. Balance de masa de separacion NEUMALICA. ....cceevvviiieeieiiniiiiieee e 59
Tabla 27. Conversion y constante cinética (calculada) de cada metal presente en el catodo
(o [ E T | T PP PP PPTOPPPTRRPPPON 61
Tabla 28. Balance de masa en la etapa de liXiViaCion. ......ccccoecvieeiiiiniiiieie e, 62
Tabla 29. Balance de masa en la etapa de extraccidn por solvente. ......ccccoovvvveeeeiininneennn. 66
Tabla 30. Balance de masa en refinamiento. ........cocueeiiiiiiiiiiieiiie e 68
Tabla 31. Balance de masa en electroobtencion de cobalto. .........cceeveeiniiiiiiiiiciiiiieenee, 70
Tabla 32. Balance de masa en electroobtencidn de niquel. .......coovevviiiieeeiinniiieeee e, 72
Tabla 33. Dimensiones de los equipos del Proceso. ........uvvvvvciiieieiiriiiieeee e 74
Tabla 34. Dimensiones del secador rotatorio. ........ccueeiriiieiiiiieiiiee e 77
Tabla 35. Datos conocidos para particulas ferrosas. .......ccccvvieeeeiiniiiieee e 79
Tabla 36. Parametros de disefio para el separador magneético. ........cccuveeeevvviveeeeeeniineeenn, 80
Tabla 37. Parametros de operacion de la etapa de tamizado. .....cccoecvvveeeiiniiieeee e, 81
Tabla 38. Parametros de disefio para la criba de vibracidon rotatoria........ccoeccvveeeeivniineennnn. 82
Tabla 39. Resumen condiciones de operacion de la extraccidn por solvente. .................... 86
Tabla 40. Pardmetros cinéticos de la extraccion por solvente [115, 116]. ......cvvvveeeveeeeennnn. 87
Tabla 41. Densidad de los solventes (organicos y acuosos) presentes en la extraccién por
oY V2= o N =N £ 2 PP PUUURPR 87



Tabla 42. Resumen condiciones de operacion en la etapa de refinamiento. .........cccuuueeee.. 89
Tabla 43. Condiciones de operacion de la celda de electroobtencion de cobalto [39]. ...... 91
Tabla 44. Condiciones de operacion de la celda de electroobtencion de niquel [37]. ........ 94

Tabla 45. Temperaturas de operacion y calor transferido en equipos donde la temperatura

es un factor importante €N SU OPEraCiON. .......ceeiiiiiiiieee it e e seee e e e s 96
Tabla 46. Areas de los intercambiadores de calor del proceso. ..........cccceveveeevreeveverennnnn. 96
Tabla 47. Servicios requeridos POr €l ProCeSO. ......uiiiviiiiiieiiiiiiieee et 97

Tabla 48. Entalpias de formacidn estandar a 25 oC de las especies que reaccionan en la
etapa de liXiviacion [87], [123]..ccc ittt e e e e e e e e e e e e e e e e s e e nnnnes 101

Tabla 49. Caracteristicas del equipo LVTAN LSH 1.0-0.7-T [125]. cccevvviiiveeeeiiiiiieeeee e 105

Tabla 50. Entalpias de formacion estandar a 25 oC de las especies presentes en la etapa de
electroobtencion de cobalto [87]. ... 110

Tabla 51. Entalpias de formacidn estandar a 25 oC de los compuestos presentes en la etapa

de electroobtencidn de niquel [87, 123]. ... e e e e e e e 112
Tabla 52. Costos de adquisicion de los equipos del proceso. .......ccccovvevvveeeeirriiieeeeeennnneen. 116
Tabla 53. Costos de instalacidn de los equipos del proceso. .......cccvvvceiveeeeeiiiiieeeeeeneiieen, 117
Tabla 54. Costos de inversion directos € iNdireCtos. .........ceovuveeiriiieiiiiieeiieeeeeeeeieee e 118
Tabla 55. Costos variables del OPEX. ......cc.uuiiiiiiiiiiiiieiniiee ettt 118
Tabla 56. Costos fijos del OPEX......cciiiiiiiiiiiiiiiiiiee ettt e e s s e e e s s aaees 119
Tabla 57. Ingresos del proyecto por venta de productos. .......cceeeeeeevrciiieeeeeiniiieeee e 119
Tabla 58. Resultados principales de la evaluacién econdmica del proyecto. .................... 120
Tabla 59. Susceptibilidad magnética de los materiales presentes en las LIBs. .................. 143
Tabla 60. Datos de masa molar para las especies Cyanex® 272, CoS04 y MnS0OA4........... 151
Tabla 61. Relacién entre apertura de orificio y factor A [110].....cceevvviiiveeeeinniiiieeeeeriinen, 158
Tabla 62. Relacidn entre Oversize y factor B [110]. .....cccccoviiiiiiieieeieeeeeee e 159

Xi



Tabla 63.

Tabla 64.

Tabla 65.

Tabla 66.

Tabla 67.

Tabla 68.

Tabla 69.

Tabla 70.

Tabla 71.

Tabla 72.

Tabla 73.

Tabla 74.

Tabla 75.

Tabla 76.

Condiciones basicas de operacion [110]. ......ccoooviiiiiciiiiiiiiireeeee e 159
Relacion entre el Halfsize y el factor C [110]...ccevvvieeeieiiieeicciireeeeeee e, 160
Relacion entre la ubicacion del tamiz y factor D [110].....cccccccnvviiiiieeieeeeeeeeen, 160
Relacién entre la forma de la aperturay el factor H [110]....cccoovvveeeiiininiennnn. 160
Fraccion masica de cada componente presente en la etapa de tamizado. ....... 161
Relacién entre eficiencia de separacion y factor J [110]. .....cceevvvviiiieeeiiiiiiieenennn. 161
Dimensiones y coeficiente de escalamiento de los equipos del proceso [63]...163
Dimensiones y costos de los equipos segun catalogo.......ccccccevvvvivveeeeiiiiineeeennn. 164
Costos de inversion directos € iNdireCtos. .........eeieiiieiiiiieieiiieeeee e 165
Costos de 10S iINSUMOS del ProCESO.....ccuuiiiiiiiiiiiieee et 166
Consumo eléctrico anual de los equipos del Proceso. ......ccccevvvvieeeeiricivieeeeennnns 167
Costos de operacion variables y fijos. ... 168
Flujo de caja del Proyecto. .......cooveiiieiiiiiiiiiiee et ee e 169
Flujo de caja del proyecto, considerando una codeposicién de niquel y cobalto.

Tabla 77. Flujo de caja del proyecto, considerando una conversion del 74% en la

electroobteNCION A CODAITO...... ittt e et s ettt e e e teseeaeeees 172

Tabla 78. Flujo de caja del proyecto, considerando una conversion del 60% para la

electroobtencion de NIQUEL.......oui i e e e e e 173

Xii



Capitulo 1. Introduccidén

1.1. Antecedentes

Durante los ultimos afios, la demanda energética a nivel mundial se ha visto en constante
crecimiento. Debido a esto, la busqueda de nuevas fuentes de energia se ha vuelto
imperante. En este sentido, segun el acuerdo de Paris firmado en la 212 Conferencia de
Cambio Climatico de las Naciones Unidas, los paises participantes deben reducir sus
emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) [1], lo que convierte las fuentes de energia
renovables no convencionales (ERNC) en una alternativa atractiva para suplir la demanda
energética.

Dentro de las fuentes de ERNC, la energia edlica ha sido la de mayor crecimiento en los
Ultimos afos, gracias a su eficiente generacion de energia renovable a bajo costo [2]. La
segunda fuente principal de ERNC es la energia solar, la que ha crecido considerablemente
en los ultimos afios, como consecuencia de la disminucidn del precio de los mddulos solares.
La capacidad global instalada de energia edlica y solar se ha cuantificado en 539 GIW vy
402 GW a finales del 2017, respectivamente, y se espera un mayor crecimiento. Se puede
observar en la Figura 1 el crecimiento anual de las fuentes de las energias edlica y solar en
el mundo en la ultima década.
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Figura 1. Crecimiento anual de energias edlica y solar en el mundo en la ultima década [2].



Debido a que la red de almacenamiento y distribucion de energia se ha desarrollado
principalmente para fuentes de energia estables, la adicion de fuentes de energia
intermitentes, como lo son la solar y edlica, complica el control de la red de suministro
eléctrico. Esta complicacion proviene de que, generalmente, la red de distribucion
energética no permite transportar el excedente de energia proveniente de dichas fuentes.
Por lo anterior, y considerando el acelerado crecimiento de las fuentes de energia edlica y
solar, un sistema de almacenamiento de energia excedente se vuelve necesario.

Con el fin de proporcionar el maximo beneficio posible, el sistema de almacenamiento de
energia debe alcanzar niveles dptimos en los dmbitos econdmico, técnico y de seguridad.
En este sentido, las baterias de ion — litio (LIBs, por sus siglas en inglés) se han vuelto una
opcion atractiva, ya que poseen una larga vida util y pueden alcanzar altas densidades de
potencia y energia [3]. Sin embargo, para aumentar su atractivo como alternativa de
almacenamiento, las LIBs deben disminuir sus costos de fabricacidén y se deben volver mas
amigables con el medio ambiente, de manera que puedan ser reutilizadas o recicladas con
una alta recuperacion de sus componentes.

Otras de las medidas consideradas para la reduccién de GEl a nivel mundial involucra al
sector del transporte, que corresponde al segundo emisor mds grande de didxido de

carbono equivalente (COzeq). Aqui, la alternativa a vehiculos con motores de combustion

interna son los llamados vehiculos eléctricos. Se espera que el mercado de vehiculos
eléctricos continle aumentando considerablemente en el largo plazo [4]. Como la principal
fuente de poder de un vehiculo eléctrico es el médulo de baterias, se espera también un
crecimiento en la fabricacién de LIBs.

Con el fin de minimizar el impacto ambiental que tiene una LIB una vez terminada su vida
atil, los mdédulos de baterias en desuso deben ser reciclados de manera efectiva, y los
componentes recuperados mediante esta manera deben cumplir con requisitos minimos
gue permitan la futura fabricacién de nuevas LIBs.

En este contexto, el desarrollo de dispositivos de almacenamiento de energia mds baratos
y amigables con el medio ambiente, como lo son las LIBs, y el desarrollo de nuevas
tecnologias y procesos de reciclaje de LIBs se han vuelto una necesidad.



1.2. Baterias de ion — litio

En su disefio mas tipico, una LIB consiste en diferentes elementos (ver Figura 2), tales como:
un electrodo negativo compuesto de grafito, un electrodo positivo en base a un éxido de
metales de transicién, como lo son LiCo0O, y LiNiO,, o mezclas de ellos, e.g.
LiNiy 3 Coi/3Mny,30, y una membrana permeable la cual separa los electrodos y que se
encuentra empapada con un electrolito, correspondiente a una mezcla de carbonatos
organicos como solventes y una sal conductora, como LiPF,. Finalmente, al costado de
cada electrodo se encuentra un colector de corriente, el cual corresponde a una lamina de
cobre, en el caso del colector en el costado del anodo, y una lamina de aluminio, en el caso
del colector al costado del catodo.

Electrolito Electrolito

OpoIE)

Figura 2. Esquema simplificado de una LIB.

Durante el proceso de carga de la bateria, los iones de litio son removidos desde el catodo
de la bateria y son transportados mediante el electrolito hasta el anodo. Durante la
descarga de la bateria, este proceso es revertido.

En la Figura 3 se muestra la composicién en masa de una LIB estdndar, donde se puede
apreciar que un 30% de la masa de la bateria corresponde al catodo, seguido por el
contenedor con un 29%. En las siguientes secciones se detallaran las funciones y
caracteristicas de los componentes mds importantes de una LIB.



Composiciéon de una LIB

Electrolito
8%

Contenedor

29%
Anodo
16%
Separador
4%
Colector catddico Catodo
5% 30%
Colector anddico
8%

Figura 3. Composicién en masa (%p/p) de una LIB [5].

1.2.1. Electrolito liquido

El electrolito liquido utilizado en LIBs corresponde generalmente a una mezcla de solventes,
aditivos y una sal conductora. Su funcidn principal es transportar los iones de litio desde el
catodo de la bateria hasta el anodo de esta, durante el proceso de carga, y en sentido
contrario, durante el proceso de descarga de la bateria.

Respecto a los solventes utilizados en el electrolito, sus caracteristicas ideales son: poseer
una alta constante dieléctrica, permitiendo disolver sales a una concentracién suficiente
para el transporte de iones en la bateria; tener una baja viscosidad, para facilitar el
transporte de iones; mantenerse inerte ante las posibles reacciones con los demas
componentes de la bateria; y tener un bajo punto de fusién y un alto punto de ebullicién.
Dentro de los solventes mas utilizados estan los carbonatos, tales como el carbonato de
etileno, de propileno, de dimetilo, de dietilo y el etil metil carbonato, los que generalmente
se utilizan como mezclas para cumplir con todas las caracteristicas mencionadas
anteriormente [6].

Como sal conductora, en 1995 las mas utilizadas correspondian al hexafluoroborato de litio
(LiBF) y al hexafluorofosfato de litio (LiPFg). Sin embargo, desde 1995 hasta el 2010, el
uso de LiPFg; ha crecido en un 1.200%, abarcando la mayoria del mercado de sales



conductoras para LIBs [7]. El amplio uso de LiPF; como sal conductora se debe a que
cumple con los siguientes requisitos minimos para una sal conductora: se debe poder
disolver completamente en el medio; el anién de la sal debe ser estable ante una
descomposicidn oxidativa en el catodo; y tanto el anidon como el catién deben ser inertes
frente a otros componentes de la bateria. Si bien LiPFgy presenta una excelente
conductividad idnica, su limitada estabilidad térmica y quimica se consideran grandes
desventajas de esta sal.

En vez de reemplazar por completo los componentes antes sefialados, una alternativa
eficiente y econdmica para sobrellevar las desventajas del LiPF, corresponde a afiadir un
nuevo componente al electrolito en pequefias cantidades, componente conocido como
aditivo. Dicho aditivo permite al electrolito mejorar en caracteristicas como estabilidad
térmica, conductividad iénica y proteger la bateria de posibles sobrecargas.

1.2.2. Anodo

El material mas utilizado como dnodo de LIBs corresponde al grafito. En 1995, el grafito
correspondia a un 50% del mercado de dnodos para LIB, con el carbono duro (carbono no
grafitizable) representando el otro 50%. Sin embargo, el grafito se ha vuelto mas popular
como anodo de LIBs, llegando a ocupar cerca de un 100% del mercado en el 2010 [7]. Este
aumento de popularidad se debe al perfil de descarga que posee el grafito versus el que
posee el carbono duro. En el caso del grafito, cuando el anodo se encuentra en un 20% de
carga, el voltaje ha disminuido en un 10% del voltaje inicial (Figura 4), mientras que para el
anodo de carbono duro disminuye en un 17% (Figura 5).

A pesar del amplio uso del grafito como anodo de LIBs, su capacidad de descarga maxima
es de 372 mAh g1, significativamente menor a la del litio metélico (3.860 mAh g~1). El
litio metalico es considerado como una alternativa muy atractiva para anodos de LIBs, pero
debido a que el litio tiende a reaccionar con la mayoria de los solventes organicos presentes
en el electrolito, no ha sido posible utilizarlo en LIBs. Sin embargo, se espera que para el
afno 2030 los danodos de LIBs sean de litio metdlico [8].

La funcion principal del anodo en una LIB es aumentar la concentracion de iones de litio en
el electrolito durante el proceso de descarga (oxidacion del litio), y disminuir su
concentracion en el proceso de carga de la bateria (reduccién del litio). Dicho proceso se
representa mediante la Ecuacion (1), donde el grafito, gracias a su estructura en capas,
permite incorporar iones de litio.
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1.2.3. Catodo

La funcion principal del catodo en una LIB corresponde a permitir la reaccién de reduccién
de litio metalico durante la descarga de la bateria, y el proceso contrario durante su carga.

El material mas utilizado como catodo en LIBs corresponde al 6xido metalico LiCo0,. La
semirreaccion asociada al catodo de este compuesto esta representada por la Ecuacién (2).

Descarga
Li;_,C00, + xLit + xe~ = LiCo0, (2)
Carga

Las caracteristicas que hacen al LiCo0, un buen catodo para LIBs corresponden a lo simple
de su sintesis, su largo ciclo de vida y su alto potencial de operacidn, el cual es de 4 V versus
Li/Li*. La méaxima capacidad de descarga de este material es equivalente a 274 mAh g1,
esto si todo el litio presente se extrajera durante la carga de la bateria.

Sin embargo, sélo entre un 50-60% del litio se puede utilizar, por lo que su capacidad de
descarga real se encuentra entre los 140 y 160 mAh g~. A pesar de su amplio uso, su alta
toxicidad y el alto costo del cobalto hacen necesaria una alternativa para aplicaciones a gran
escala, como en vehiculos eléctricos [9].

El intercambio de cobalto por niquel resulta en el compuesto LiNiO,, el cual es mas dificil
de sintetizar y menos estable en su estado cargado que LiCo0,. Este problema se resuelve
con una sustitucion parcial del niquel por manganeso en el dxido, teniendo LiNiy sMn, 50,.
Este compuesto muestra una capacidad de descarga real mayor, cercana a los
200 mAh g~1,y una estabilidad quimica mayor. Siguiendo con el enfoque de éxidos mixtos,
el oxido LiNi;;3C01/3Mn, /50, (NMC) muestra el mejor equilibrio entre capacidad de
descarga y estabilidad quimica, aumentando el interés de la industria en este compuesto.
Otros materiales con mayor contenido de niquel, como lo son LiNiysC0y3Mny,0, 0
LiNiy¢Cop,Mny,0,, ofrecen una mayor tasa de deslitiacion sin presentar desventajas
estructurales. Asi se tiene que, en una bateria genérica, la composicién en % p/p del catodo
esde un 7% de Li, un 21% de Ni, un 21% de Co, un 17% de Mn y un 34% de O,.

1.2.4. Colector

Los colectores corresponden a laminas puras de aluminio, en el caso del colector catddico,
y de cobre, en el caso del colector anddico. Su principal funcién es cerrar el circuito que
representa la bateria, permitiendo el paso de electrones.



1.2.5. Separador

El separador en una LIB corresponde a una membrana microporosa hecha de polimeros
plasticos, generalmente de poliolefina. Este elemento se dispone entre el anodo y el catodo
de la bateria, y su funcién principal es prevenir el contacto entre electrodos, permitiendo
también el paso de iones de litio.

1.2.6. Contenedor

Con el fin de que la bateria no se encuentre expuesta al ambiente, distintos componentes
estructuran un elemento de aislacién de la bateria. Este elemento, denominado como
contenedor, se compone principalmente de aluminio, plasticos y acero.

1.3. Reciclaje de baterias de litio

El amplio uso de LIBs, tanto en aplicaciones industriales como privadas, lleva a una
necesidad de reciclar y reutilizar sus componentes principales. Esta necesidad es impulsada,
principalmente, por el precio actual del niquel y del cobalto, los cuales son 12 USD kg~1y
35 USD kg™t respectivamente [10, 11].

Si bien existe una razén econémica para la recuperacién de cobalto, en el futuro se espera
gue sea sustituido por niquel y manganeso [8]. En cambio para el litio no existe un sustituto
en un futuro cercano y, debido al constante crecimiento en su demanda, se espera que la
demanda de litio supere su produccién global en el afio 2020, si es que no se establece
reciclaje de este material para ese afio [12].

1.3.1. Reciclaje en el mundo

Actualmente, existen diversas compafiias en el mundo encargadas de la recuperacién de
componentes de LIBs. Entre ellas destacan Umicore AG & Co. KG, Boliden y Retriev
Technologies.

Umicore AG & Co. KG es uno de los lideres en reciclaje y refinamiento de residuos que
contengan metales no ferrosos y metales preciosos. Ademas de tratar LIBs y baterias de
niquel-metal-hidruro, el proceso de la compafiia puede tratar otros tipos de baterias, como
lo son las alcalinas. Esta compafia opera 51 plantas industriales ubicadas en 30 paises
distintos, dentro de los cuales se encuentran Argentina, Peru y Brasil [13].

Como tecnologia fundamental, el proceso de Umicore presenta un proceso de
pirometalurgia, siguiendo con un refinamiento de niquel y cobalto mediante un proceso



hidrometalurgico. La ventaja de utilizar una etapa pirometalurgica radica en que se elimina
la necesidad de descargar cada bateria antes de entrar al proceso de reciclaje. Esto es
gracias a que, al evaporar el electrolito organico, el riesgo de explosiones es reducido al
minimo [14].

Por su parte, Boliden es considerada una de las mdas grandes empresas de reciclaje de
material electrénico. Esta se encuentra ubicada en 7 paises distintos de Europa. Si bien
Boliden no tiene como foco principal el tratamiento de baterias, el reciclaje de material
electronico, a lo cual se dedican, incluye dichos elementos. El proceso que lleva a cabo
Boliden consiste principalmente en etapas pirometallrgicas, para luego seguir por una
etapa de electroobtencién [15].

La empresa Retriev Technologies, ubicada en Estados Unidos y Canada, tiene como principal
foco la busqueda de tecnologias hibridas para vehiculos eléctricos, la elaboracion de
convertidores cataliticos para automoviles y el reciclaje de distintos tipos de bateria [16].
En este ultimo tépico, Retriev Technologies ha asegurado que cada componente de la
bateria sea recuperado y tratado de la manera mas eficiente y amigable con el medio
ambiente. El proceso de Retriev Technologies para el reciclaje de baterias se compone de
etapas mecdanicas e hidrometalulrgicas. La ventaja de este proceso es que comienza con una
etapa de enfriamiento criogénico, asegurando que en las conminuciones siguientes no
existan riesgos de corto circuito [3].

1.3.2. Situacién en Chile

Si bien en el mundo existen diversas empresas enfocadas en el reciclaje de residuos
electronicos y en el reciclaje de LIBs, estas se encuentran ubicadas en su mayoria en Europa
y América del Norte, con algunas pocas ubicadas en Argentina, Peru y Brasil.

En Chile, las instituciones enfocadas en el acopio y valorizacién de baterias y residuos
electrénicos se encargan, principalmente, del desmantelamiento de estos para su posterior
envio a empresas extranjeras que reciclen y recuperen los componentes de dichos residuos.
Se tiene que en Chile no existen instituciones que reciclen o recuperen componentes de
LIBs [17].

Sin embargo, la situacién en Chile hace necesaria la existencia de un proceso de esta indole,
ya que actualmente es el segundo pais que genera mas residuos electréonicos en
Latinoameérica, teniendo un total de 8,7 kg por persona de este tipo de residuos en el afio
2016 [18]. Especificamente, la Regidn Metropolitana del pais aporta en un 38% a la
generacion de estos residuos en todo el pais [19].



Por otra parte, la recientemente promulgada ley 20.920 promueve el reciclaje de una
amplia gama de residuos dentro del territorio chileno, y destacan la importancia del
reciclaje de residuos electrénicos y baterias [20]. Considerando ambos factores, un proceso
de reciclaje de LIBs en el territorio nacional, especificamente, en la Regidon Metropolitana,
se vuelve potencialmente atractivo.

1.4. Objetivos

1.4.1. Objetivo general

El objetivo general del presente trabajo de titulo fue la realizacién de una evaluacidn técnica
y econémica de un proceso de reciclaje de baterias de ion —litio en la Regién Metropolitana
de Chile, basado en tecnologias hidrometalurgicas.

1.4.2. Objetivos especificos
Los objetivos especificos del trabajo de titulo son los siguientes:

1. Identificar el caso base y limite de bateria del proceso.
Desarrollar la ingenieria conceptual de una planta de reciclaje de LIBs, incluyendo
balances de masa y energia, y dimensionamiento de equipos principales.

3. Elaborar un flujo de caja preliminar, incluyendo el valor actual neto (VAN), tasa
interna de retorno (TIR) y periodo de retorno del proyecto.

1.5. Metodologia de trabajo

La Figura 6 muestra la metodologia utilizada para el presente trabajo. Se destacan las etapas
de planteamiento y resolucidon de balances de masa, dimensionamiento de equipos,
balances de energia y definicidn y estimacion de costos del proceso.

Para la realizacidon de los balances de masa se utilizan datos obtenidos desde fuentes
bibliograficas. Respecto a los dimensionamientos, se establecen variables de disefios para
cada equipo y se determinan a partir de los resultados de los balances.

Los costos de inversidn se obtienen a partir de los dimensionamientos de los equipos o
desde catdlogos de proveedores. Los costos de operacion dependen de los flujos
involucrados en el proceso, tanto de materias primas e insumos como de servicios.
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Figura 6. Metodologia de trabajo. En naranjo se observa la definicion del caso base y limite de bateria, en azul las etapas
de la evaluacion técnica y en verde las de la evaluacion econdmica.
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Capitulo 2. Revisidon Bibliografica

Las LIBs en desuso pueden ser sometidas a distintos procesos de reciclaje. Estos procesos
pueden tener el objetivo de recuperar metales de alto valor comercial, como lo son el niquel
y el cobalto, como también obtener derivados de los metales presentes en las LIBs, como
lo son el Co(OH),, Ni(OH), o LiOH.

Para el procesamiento de LIBs es necesario comenzar con etapas mecanicas de
pretratamiento, como el desmantelamiento de baterias, su trituracién y la separacién de
los metales. Luego, las LIBs ya desmanteladas y trituradas pasan por procesos de
separacion, los que pueden ser etapas de separacidon mecanica o tratamientos térmicos.
Estos procesos tienen el objetivo de separar los componentes del catodo de los demas
elementos de la bateria. Finalmente, los metales de alto valor comercial pasan por
operaciones hidrometalurgicas [21].

2.1. Procesos de separacion

Como se menciond anteriormente, los procesos de separacidon existentes pueden ser
clasificados en dos tipos: etapas de separacion mecdanica y tratamientos térmicos.

Dentro de los procesos de separacién mecanica, existen distintas técnicas que permiten
separar los elementos de una bateria. Estas se basan en diferentes propiedades, como la
densidad del material, su comportamiento magnético y la granulometria de los materiales.

Los tratamientos térmicos se encuentran generalmente asociados a la produccién de acero,
aleaciones metdlicas y la evaporacion de los componentes volatiles.

2.1.1. Procesos de separacidon mecanica

Generalmente, los procesos de separacién mecanica son utilizados como pretratamiento
para procesar el contenedor de la bateria y concentrar la fraccién metalica de esta, la cual
es enviada a procesos de recuperacién, tanto piro como hidrometallrgicos.

Actualmente, existe un proyecto que tiene como propdsito la evaluacion de distintos
procesos y etapas de un reciclaje completo y eficiente de LIBs. Este proyecto es llamado
LithoRec, y en él participan distintas instituciones como la Technische Universitdt
Braunschweig y la Westfdlische Wilhelms — Universitét Miinster, y diversas empresas como
Audi AG y Volkswagen AG, entre otras [22]. La primera etapa del proceso LithoRec consiste
en la descarga de la bateria y su desmantelaciéon, para luego pasar a una trituracién bajo
atmdsfera inerte. Los pasos siguientes del proceso tienen como objetivo separar el
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electrolito liquido de los componentes sélidos de la bateria. Estos Ultimos entran a una
etapa de separacion mecanica, donde son alimentados en un principio a un equipo de
separacion magnética que permite recuperar componentes con acero de la LIB; para luego
pasar a una separacién neumatica. Finalmente, se tiene una etapa de tamizado, donde se
separan plasticos de materiales catddicos y anddicos.

Por otra parte, Shin et al. proponen un proceso de recuperacién de metales a partir de LIBs
en desuso, incluyendo una separacidn mecanica de particulas de LiCo0O, y una etapa
hidrometalurgica para la recuperacion de litio y cobalto [23]. La separacion mecanica
propuesta incluye etapas de trituracion, tamizado, separacidn magnética y clasificacién
granulométrica. Las etapas de separacion mecanica, al presentarse antes de la lixiviacion de
metales, mejora la eficiencia de recuperacion de metales y elimina la necesidad de tener
una etapa de purificacion del lixiviado. Sin embargo, debido a que una LIB se compone tanto
de materiales organicos como inorganicos, donde ambos se insertan en la estructura del
otro, la separacion de estos componentes resulta complicada, presentando una desventaja
para los procesos de separacidon mecanica.

El objetivo de la etapa de separacidn magnética corresponde a retirar los componentes
ferrosos presentes en las LIBs, principalmente el acero correspondiente a la carcasa
protectora de la bateria. La separacién del acero es realizada con el fin de mantener una
alta eficiencia en las etapas hidrometallrgicas siguientes del proceso. Para esta etapa
existen equipos autolimpiables que permiten la recuperacion de los materiales
ferromagnéticos, alcanzando eficiencias de separacién de hasta un 99% [24]. Estos equipos
consisten en 2 cintas transportadoras, una sobre la otra, donde en la superior existe un
iman que separa los componentes ferrosos.

La etapa de tamizado opera en base a las diferencias de tamafio que existen entre los
materiales de interés y los materiales que se desean retirar. Diekmann et al. proponen un
proceso donde el cobre y el aluminio presentes en las LIBs son separados de los demas
metales de interés mediante una etapa de tamizado. Esta etapa posee una eficiencia de
separacion del 88% para el cobre y una del 99% para el aluminio [25].

En la etapa de separacion neumatica, se lleva a cabo la extraccién de los componentes de
menor densidad presentes en la corriente de interés. Dichos componentes son retirados
mediante el uso de un flujo de aire ascendente por el equipo, y el objetivo de su separacién
es para tener una corriente de solidos con mayor concentracion de los materiales de
interés. Eswaraiah et al. estudiaron un proceso de separacion de plasticos presentes en
residuos electrénicos mediante una etapa de separacién neumatica [26]. En este estudio se
tiene una eficiencia de separacién del 99% para los plasticos y otros materiales a separar.
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2.1.2. Tratamientos térmicos

Lee & Rhee proponen un proceso de reciclaje de LIBs con etapas de separacidn mecanica,
tratamiento térmico y operaciones hidrometallrgicas. Este proceso tiene el objetivo de
recuperar cobalto y litio y sintetizar LiCoO, [27]. La primera etapa del proceso propuesto
consiste en tratar térmicamente las muestras de LIBs en un horno a una temperatura entre
100y 150 °C. Estas muestras, al salir del horno, pasan por una etapa de trituracion. Luego,
se lleva a cabo un tratamiento térmico en un horno, donde los componentes de los
electrodos son separados de los colectores mediante un tamiz vibratorio. El LiCo0,, que
corresponde al catodo de la bateria, se obtiene mediante la quema de este en un rango de
temperatura entre 500 y 900 °C. Después de haber lixiviado el LiCoO, mediante una
solucién de 4cido nitrico, la solucién obtenida es calcinada a una temperatura entre 500 y
1.000 °C. La desventaja que posee este proceso es que, debido a la presencia de acido
nitrico en el lixiviado, durante su calcinacion existen emisiones de NO,..

Por otra parte, Stehmann et al. estudiaron la separacién del electrolito liquido de la bateria
mediante una etapa de secado por medios térmicos [28]. En esta etapa, las LIBs trituradas
ingresan a un secador donde la temperatura es elevada hasta los 120 °C con el fin de
evaporar los componentes organicos presentes en el electrolito. Este proceso posee una
eficiencia de separacion del 97%. Sin embargo, el proceso tiene como desventaja que la
recuperacion del electrolito, mediante una etapa de condensacion, es de un 55%. Ademas,
dentro del equipo de secado los sélidos se incrustan en la pared, dificultando la salida de
estos.

2.2. Operaciones hidrometalurgicas

Las operaciones hidrometalurgicas para el reciclaje de LIBs generalmente se encuentran
relacionados con etapas en medio acido o basico, y procesos de purificacion que permitan
disolver la fraccion metdlica y recuperarla para futuros usos [21].

El reciclaje mediante procesos quimicos consiste en etapas de lixiviacion, extraccién por
solvente, precipitacidon quimica y electroobtencidn, entre otras. La funcidn de la etapa de
lixiviacidn radica en disolver la fraccion metadlica. Una vez que los metales ya se encuentran
disueltos, estos se pueden recuperar mediante una etapa de precipitacidon quimica o una
de electroobtencidn. La solucion obtenida también puede ser separada mediante una etapa
de extraccién por solvente, utilizando un solvente organico que se enlace con los iones
metalicos presentes. A continuacidn, se explican dichas operaciones en mayor detalle.
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2.2.1. Lixiviacion

A partir del pretratamiento llevado a cabo mediante procesos mecdanicos y de separacion,
se obtiene un polvo concentrado de metales, el cual ha sido separado de plasticos y hierro
de una LIB. Este polvo es alimentado a una etapa de lixiviacion con el fin de transferir los
metales de interés a una solucién acuosa.

La lixiviacion de LiCoO, de LIBs en desuso se realiza generalmente utilizando acidos
inorganicos como agente lixiviante, tales como H,S0,, HCl y HN O5. El estudio llevado a
cabo por Zhang et al. indica que la mayor eficiencia de lixiviaciéon para el cobalto es
alcanzada utilizando acido clorhidrico, y que mientras mayor es la temperatura, mayor es
la eficiencia [29]. La reaccién de lixiviacién del LiCoO, de LIBs en HCl se muestra a
continuacion:

2LiC00yy, + 8HCl(aey = 2C0Cly ) + Cly ) + 2LiCl (o) + 4H,0q, (3)

Sin embargo, este proceso necesita la instalacidon de equipos para el tratamiento de Cl,, lo
cual se puede traducir en un mayor costo, o en un problema ambiental de no existir dichos
equipos.

Para evitar esto, se ha investigado también el uso de H,S0, y HNO3; como agentes
lixiviantes, en presencia de H,0, como agente reductor [30]. Asi, se tiene la siguiente
reaccion de lixiviacion de LiCoO, en H,50, o HNO3, con la adicion de peréxido de
hidrégeno:

2LiC00, (g + 6H{ygy + Hy0y o) = 2C0050) + Oy oy + 2Ly + 4H, 0 (4)

La eficiencia de lixiviacion del cobalto y litio, en este estudio, aumenta a medida que
aumenta la concentracion del agente lixiviante, la temperatura y la concentracion del
agente reductor. Se alcanzd una condicion de operacion efectiva con una concentracién de
1 M HNO;, una temperatura de 75 °C y una adicién de 1,7% v/v de H,0,.

Sin embargo, este estudio tiene como desventaja que, utilizando H,S0, como agente
lixiviante en ausencia del agente reductor, la eficiencia de lixiviacidon disminuye a una 30%.
Por otra parte, utilizando soluciones de HCl o HN 04, la eficiencia de extraccién de cobalto
y de litio es cercana al 85%, pero, al utilizar dichos reactivos, existe la generacién de Cl, o
NO,, lo que se puede traducir en un problema ambiental.
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Respecto al procesamiento de cdtodos de NMC, Chen & Ho estudiaron un proceso de
lixiviacion de este 6xido mediante el uso de H,S0, como agente lixiviante y H,0, como
agente reductor [31]. La reaccidén de lixiviacion de NMC en H,S0O, se muestra a
continuacion:

6NMC(S) + 9H2504(G.C) + 3H202(ac)

(5)
> 3LipS04 gy + 2€0S04 5y + 2NiSO4 gy + 2MNSO,4 oy + 12H,0) + 305,

En su estudio determinaron que la mayor eficiencia de lixiviacién se obtiene operando a
una temperatura de 70 °C, una concentracion inicial de 2 M y 10% v/v para el H,S0, y
H,0,, respectivamente; con agitaciéon de 300 min~! y una razén de liquido — sélido de
30 ml g~1. Endichas condiciones la eficiencia de lixiviacién para el cobalto alcanza un 98%.

2.2.2. Extraccidn por solvente

Actualmente, el material mas utilizado como catodo en LIBs corresponde al LiCo0,. Sin
embargo, el uso de LiCo,Ni;_,0, y NMC ha aumentado en los ultimos afios [32, 33]. Asi,
una solucidon de los componentes catddicos presenta tanto cobalto como niquel en
concentraciones variables, dependiendo de la estequiometria del 6xido.

Si bien es econdmicamente atractivo recuperar niquel y cobalto puros, esta recuperacion
no es posible de realizar mediante métodos electroquimicos directos, ya que ocurre una
codeposicion de ambos metales. A partir de los diagramas de Pourbaix de ambos metales,
es posible notar que la reduccién de Co?* y Ni?* a Co y Ni, respectivamente, ocurren en
zonas similares de pH y potencial (ver Anexo 7.1).

Para evitar la codeposicion de los metales, comunmente se utiliza el extractante Cyanex 272
en etapas de extraccion por solvente, gracias a su alta selectividad en funcién del pH (ver
Figura 7).

Mantuano et al. proponen un proceso de 3 etapas principales: un tratamiento primario de
las baterias, seguido de una lixiviacion con H,S0, como agente lixiviante y una extracciéon
por solvente con Cyanex 272 como extractante, como Ultima etapa. La separacion de
metales mediante la extraccion por solvente debe realizarse en 2 etapas consecutivas:
primero a un pH entre 2,5 y 3,0 para extraer el aluminio, y después a un pH de 4,5 para
remover el cobalto (ver Figura 7).
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Figura 7. Extraccion de metal (%) mediante Cyanex 272 en funcion del pH (modificado a partir de Mantuano et al. [34]).
En lineas rojas segmentadas se muestran los pHs de operacion.

En la extraccidn por solvente, los sulfatos presentes en la corriente de salida de la etapa de
lixiviacidn son separados en 2 corrientes, una acuosa y una organica. El extractante Cyanex
272 es selectivo al cobalto y al manganeso, por lo que estos metales serian transferidos a la
fase organica, mientras que el niquel y el litio se mantienen en la corriente acuosa. Este
proceso es gobernado por las siguientes reacciones:

COSO4(ac) + 2RH(org) = CORZ(org) + HZSO“(QC) (6)
MnS0y 40y + 2RH(org) = MRy, 0y + HaS04 (7)

Este proceso presenta como ventajas que es de condiciones operativas faciles de lograr,
gue presenta un bajo consumo energético y que posee una alta eficiencia de separacioén,
alcanzando una extraccién de hasta un 95% para el cobalto y un 99% para el manganeso.
Se pueden obtener altas recuperaciones de metales reciclados como cobalto, niquel, cobre
y litio, y los productos obtenidos tendrian una alta pureza. Sin embargo, el proceso presenta
como desventaja que los solventes utilizados son de un alto valor comercial y, por lo mismo,
resultan en un costo de operacién elevado cuando el proceso es llevado a una escala
industrial. Sin perjuicio de lo anterior, al reutilizar los solventes del proceso es posible
eliminar esta desventaja y recuperar la inversion, reduciendo también el impacto ambiental
de eliminarlo [21].
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No obstante, en las etapas de electroobtencidn la presencia de componentes organicos
dificulta la correcta deposicidon de los metales. Debido a esto, es necesario transferir el
cobalto a una corriente acuosa mediante una etapa de refinamiento. Tsakiridis & Agatzini-
Leonardou proponen un proceso de extraccidon por solvente utilizando Cyanex 272 como
extractante, y una etapa de refinamiento utilizando H,S50,, la cual posee una eficiencia
cercana al 100% [35]. En esta ultima etapa el cobalto y el manganeso presentes en la
corriente organica son transferidos a la corriente acuosa de H,S0, segun las siguientes
reacciones:

2+ 2—

CORZ(OTg) + HZSO4'(CLC) - ZRH(OTg) + CO(aC) + 504 (ac) (8)
2+ 2—

MTle(org) + HZSO4(G.C) i ZRH(OT'g) + Mn(ac) + 504 (ac) (9)

2.2.3. Precipitacion quimica

El método de precipitacion quimica para el reciclaje de LIBs en desuso, corresponde a
utilizar agentes de precipitacién para precipitar metales presentes en la bateria, como el
cobalto.

En el trabajo realizado por Contestabile et al. se estudio un proceso a escala de laboratorio,
el cual tenia como objetivo el reciclaje de LIBs en desuso [36]. Este proceso posee etapas
de conminucion, separacidn mecanica, disolucién de cobalto y litio y una precipitacion de
hidréxido de cobalto (Co(OH),).

El cobalto disuelto en acido clorhidrico fue recuperado como Co(OH), mediante la adicion
de una solucién del mismo volumen de NaOH a 4 M. La precipitacion del cobalto comienza
a un pH de 6, y se considera completa a un pH igual a 8. Idealmente, la precipitacién de
Co(OH), se puede lograr utilizando una solucién de amoniaco, la que forma una solucion
buffer a un pHigual a 9. Sin embargo, el amoniaco forma complejos estables con el cobalto,
causando una disolucién parcial del hidréxido y, por tanto, impidiendo una recuperacién
completa. Asi, utilizar NaOH en volimenes pequefios se mantiene como la mejor opcion.
El precipitado de Co(OH), se puede separar facilmente de la solucién mediante una
filtracion.

Este proceso posee como ventaja que es de facil operacidn y permite una recuperacion de
metales mayor que en un proceso de extraccidn por solvente [21].
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2.2.4. Electroobtencion

En una etapa de electroobtencidn, los iones del metal de interés presentes en la entrada
son depositados mediante el uso de una corriente eléctrica, reduciendo las especies
disueltas hasta su estado de oxidacidn basal.

Con el fin de obtener cobalto o niquel metalico, un proceso de electroobtencién se puede
llevar a cabo luego de haber disuelto dichos metales. Esta etapa de purificacién permite
reducir las especies disueltas hasta su estado de oxidacidn basal.

Bertuol et al. estudiaron la recuperacién de niquel proveniente de baterias de niquel —
metal hidruro (NiMH) mediante una etapa de electroobtencion. Esta etapa esta gobernada
por la siguiente reaccién:

Ni(zgc) +2H,0y = Ni) + 2H{ + Oz + Ha(y (10)

En su estudio, encontraron condiciones optimas de operacién para una etapa de
electroobtencién de niquel (ver Tabla 1). Bajo estas condiciones, la eficiencia de corriente

es de un 99% y la eficiencia energética es de 2,6 kWh kg(Nideposimdo)_1

Tabla 1. Condiciones dptimas de operacion para una electroobtencion de niquel [37].

Condiciones de operacion Valor
Temperatura 50°C
pH 4
Densidad de corriente 250 Am™2
Voltaje de celda 1,4V

La electroobtencién se llevé a cabo a una densidad de corriente de 250 A m™2

, @ una
temperatura de 50 °C y a un pH entre 3 y 3,2. Estas condiciones permiten la recuperacion

de niquel de alta pureza [38].

Por otra parte, Sharma et al. investigaron la recuperacion de cobalto proveniente de una
solucion de sulfatos en una etapa de electroobtencidn. Esta etapa es gobernada por la
siguiente reaccion:
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Co(zgc) +2H,0() = Cogy + 2H{, ) + Oz + Ha(y (11)

A partir de su estudio, Sharma et al. concluyeron las condiciones éptimas de operacién para
una electroobtencién de cobalto a partir de una solucion de sulfatos (ver Tabla 2). Bajo estas
condiciones, la eficiencia de corriente es de un 97%, mientras que la eficiencia energética

-1
esde 3,0 kWh kg(Codeposimdo) .

En comparacion con otros procesos hidrometalurgicos empleados para el reciclaje de LIBs,
la electroobtencion permite la recuperacién de cobalto y niquel de alta pureza. Sin
embargo, tiene como desventaja su alto consumo energético, lo que podria ser
compensado por el alto valor comercial del niquel y el cobalto metalico.

Tabla 2. Condiciones dptimas de operacion para una electroobtencion de cobalto [39].

Condiciones de operacion Valor
Temperatura 60°C
Concentracién inicial de Co?** 60glt
pH 4
Densidad de corriente 400 Am™2
Voltaje de celda 3,3V
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Capitulo 3. Resultados y Discusién de la Evaluacion
Técnica

En este capitulo se aborda la evaluacién técnica del proyecto. En primer lugar, se determina
el caso base de estudio para la evaluacion. Luego, se define el limite de bateria y se describe
el proceso a estudiar, definiendo las etapas generales, operaciones unitarias vy
seleccionando los equipos necesarios para cada etapa. Posteriormente, se realizan los
balances de masa por operacion. A partir de los balances realizados, se dimensionan los
equipos seleccionados. Finalmente, se realizan los balances de energia y se determinan los
servicios requeridos por cada equipo.

3.1. Caso base

Para el cdlculo del caso base del estudio, se considera la disposicidon anual de baterias de
articulos electrénicos portatiles, como lo son teléfonos méviles y computadoras portatiles,
en la Region Metropolitana de Chile. No se consideraron en el estudio baterias de
automoviles eléctricos debido a su bajo impacto en el mercado chileno, donde un 0,15%
de los autos vendidos corresponden a eléctricos o hibridos en el 2018 [40].

En el afno 2017, el numero de teléfonos celulares en el pais alcanzé los 27.000.000 [41].
Considerando que un usuario promedio cambia de teléfono cada 2 afios [42], se tiene que
la mitad del total de teléfonos en Chile son desechados en un afo. Asi, 13.500.000
teléfonos celulares son desechados en un afio en el pais. Por otra parte, en el afio 2015, el
numero de computadoras portatiles desechadas en chile alcanzé los 500.000 [43].

Para determinar la masa de LIBs desechadas en un ano en Chile, se tomé en cuenta la masa
promedio de un Smartphone, equivalente a 170 g [44]. Ademas, se considera que un 15%
de la masa de un teléfono corresponde a su bateria [45]. Asi, se tiene el siguiente flujo de
baterias provenientes de teléfonos celulares:

Fe; =170 gun~1-13.500.000 un afio™! - 0,15 = F,,; = 344,25 t afio™?! (12)

En el caso de las baterias de computadoras portatiles, se consideré la masa de las baterias
de dos de los computadores mds vendidos en el pais [46], y se tomd el promedio simple de
ambos (ver Tabla 3).
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Tabla 3. Computadores portdtiles mds vendidos en Chile y la respectiva masa de sus baterias [47-49).

Computadores Masa bateria / g
HP 227
Dell 249
Promedio 238

Asi, se tiene el siguiente flujo de baterias provenientes de computadoras portatiles:

Fcom = 238 g un~1-500.000 un afio™! = Fcom =119 t afio~? (13)

Finalmente, considerando que un 81% de los residuos electréonicos en el pais son
dispuestos en rellenos sanitarios [50], y que un 38% de los residuos sélidos generados en
el pais provienen de la Regién Metropolitana [19], se tiene el siguiente flujo de baterias
desechadas en Chile:

Fjps = (344,25 + 119) t afio™' - 0,81 - 0,38 => F,,5, = 142,59 t afio~! (14)

Con el fin de comparar el caso base propuesto con una empresa existente, se toman los
datos de la empresa Umicore. Esta empresa posee una capacidad para reciclar
7.000 t afio~! de baterias, equivalente a 252.035.000 unidades de baterias al afio. De este
total, un 99% corresponden a baterias de teléfonos mdviles [51]. Estos datos sugieren que
el caso base del proyecto pertenece a un proyecto de baja escala.

Para la determinacion del caso base es necesario aplicar diversos supuestos. Entre ellos se
encuentra que el acopio de todas las LIBs en desuso en la RM es factible. En el caso de
residuos electrdnicos, el acopio en la RM es realizado por distintas empresas. Sin embargo,
para papeles y vidrios, el acopio de material a reciclar en la region es realizado
principalmente por CMPC y Cristalerias Toro, respectivamente [17]. Asi, asumir un sistema
de gestion similar para las LIBs en desuso no se encuentra alejado de la realidad.

Por otra parte, el valor obtenido como caso base es determinado utilizando datos de afios
anteriores. Sin embargo, el uso de este tipo de baterias en dispositivos méviles y vehiculos
eléctricos [40], como también las politicas en torno al correcto tratamiento de residuos
electrdénicos [20], son tendencias que van en aumento en el pais. Debido a esto, el valor
obtenido para las LIBs en desuso generadas en la RM corresponde a una subestimacion de
la realidad.
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Dado lo anterior, el flujo anual de LIBs posee una alta variabilidad, por lo que, para que un
proyecto de estas caracteristicas sea factible, es necesario que cuente con cierta flexibilidad
respecto al flujo de baterias a tratar. De esta manera se propone que, cada cierto tiempo,
se reanalice la capacidad de procesamiento para determinar si aumentarla o dar espacio a
otros actores en el mercado.

3.2. Limite de bateria

El limite de bateria del proceso propuesto fue definido a partir de la revisidn bibliografica
realizada en el Capitulo 2. El proceso contempla la recepcion de baterias ya desmanteladas
y descargadas para su posterior tratamiento, y la salida de 2 productos finales: catodos de
niquel y catodos de cobalto. Se escogen dichos productos debido al alto valor que poseen
en el mercado [10, 11].

Por otra parte, las salidas intermedias del proceso, como lo son plasticos, grafito y acero,
no seran estudiadas en el proyecto. Sin embargo, se proponen distintas alternativas para
una futura valorizacién de dichas salidas.

3.3. Descripcion del proceso

A partir de la revision bibliografica realizada en el Capitulo 2, se propone el proceso de
reciclaje de LIBs mostrado en la Figura 8. Se listan en la Tabla 4 los flujos del proceso con
una descripcidn y los respectivos componentes presentes en cada flujo.
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Tabla 4. Flujos del proceso propuesto.

Flujos Descripcion Componentes
LiPF,, COV fito, NMC, Cu, Al
Fq Entrada de LIBs tPFe, COVs, grafito, BB
plasticos, acero
LiPF,, COV fito, NMC, Cu, Al
F, Baterias descargadas tPFe, COVs, grafito, St 2L
plasticos, acero
LiPF,, COV fito, NMC, Cu, Al
F3 Baterias trituradas tPFe, COVs, grafito, BB
plasticos, acero
" LiPF,, COVs, grafito, NMC, Cu, Al,
F, Sélidos secos % pIZsfircao; c;cero u
Fs Componentes organicos volatiles (COV) COVs
LiPF,, COV fito, NMC, Cu, Al
Fq Sélidos triturados tPFe, COVs, grafito, St AL
plasticos, acero
F, Componentes ferrosos Acero
LiPF,, COVs, grafito, NMC, Cu, Al,
Fg Componentes no ferrosos e
plasticos, acero
Fq Sélidos gruesos Cu, Al
" . LiPF,, COVs, grafito, NMC, Cu, Al,
Fio Sélidos finos % pIZsfircao; c;cero u
Fi4 Componentes livianos LiPFg, grafito, plasticos, COVs
Fyy Componentes pesados NMC, LiPF, grafito, plasticos, acero
Fi3 Solucién lixiviante H,S0,, H,0, H,0,
LiPF;, grafito, NMC, Cu, Al, plasticos,
F Pulpa metalica acero, H,S0,, Li,S0,, CoS0,, NiSO,,
14 MnSo0,, Ht, S0%~, 0,
F PLS NMC, H2504, HzO, H202, Li2504,
15 CoS0,, NiSO,, MnS0,, H*, SO%~
Fi6 Extractante organico descargado Cyanex 272, keroseno
Fq7 Extractante organico cargado CoR,, MnR,, Cyanex 272, keroseno
NMC, H,S0,, H,0, H,0,, Li,SO
Iucié . | y 142 4, 112V, H12Y2, 2 4
Fig Solucion acuosa cargada de nique C0S0,, NiSO,, MnSO,, H*, SO
Fq9 Solucién acuosa cargada de cobalto H,0,H*,S02~, Co**, Mn?*
F Solucién acuosa descargada H,0,H*,S02~, Co**, Mn?*
Fq Catodos de cobalto + gases Cobalto, 0,, H,
Fyp, Solucién acida de salida H,0,H*,S02~, Co**, Mn?*
F3 Solucidn acida de entrada H,S0,, H,0
Fay Catodos de niquel + gases Niquel, 0,, H,
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Tabla 4. Flujos del proceso propuesto (continuacion).

Flujos Descripcion Componentes
. L NMC, H,S0,, H,0, H,0,, Li,S0,,
F,5 Reciclo solucién acida descargada C0S0,, NiSO,, MnS0,, H*, SOZ-
. L NMC, H,S0,, H,0, H,0,, Li,S0,,
Fye Reciclo solucién acida descargada C0SO,, NiSO,, H*, SO2-
FS, Nitrégeno gaseoso N,
FS, Nitrégeno gaseoso N,
FS3 Aire Aire
FS4_ Aire Aire
FSs Aire Aire
FS6 Aire Aire

El proceso de reciclaje de LIBs corresponde a un proceso continuo, operando 24 horas al dia
los 365 dias del afio. Se puede dividir en 2 partes: procesos de separacion (en gris en el
diagrama) y procesos hidrometalurgicos (en verde). Los flujos siguen la siguiente
nomenclatura: F; para la linea principal del proceso y F'S; para los flujos de servicios, como
lo es el aire o el N,.

El proceso comienza con la recepcidén de las baterias ya extraidas de los aparatos
electrénicos. En esta etapa se asume que las baterias ingresan al proceso descargadas de
cualquier excedente de energia que puedan poseer. En caso de no estar descargadas, en las
etapas de reduccion de tamafio el excedente de energia puede ocasionar un corto circuito
en la LIB, lo que a su vez genera un aumento de la temperatura en el equipo y, por lo tanto,
reacciones indeseadas, tanto exotérmicas como endotérmicas.

3.3.1. Conminucién 1

Para facilitar la recuperacién de los componentes de alto valor econédmico en la bateria es
necesario disminuir el tamafio de las baterias ingresadas al proceso. Asi, después de haber
sido descargadas, las LIBs ingresan a una etapa de conminucién. En esta etapa, las LIBs
ingresan con un tamafio que varia entre los 10 y 20 cm [44, 47, 48], y las particulas en la
salida poseen un tamafo promedio de 20 mm. Como esta etapa solo se encarga de reducir
el tamafio de las LIBs, el flujo de entrada (F,) y el de salida (F3) poseen el mismo valor.

Para lograr dicho tamafio de salida se escoge un molino de martillos para la etapa de
conminucion 1. Este equipo es adecuado para procesos de mineria y permite reducir el
tamafio promedio desde los 200 mm hasta los 20 mm [52]. Se muestran en la Tabla 5 los
pardmetros caracteristicos del equipo.
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Tabla 5. Pardmetros caracteristicos del equipo SKS Hammer Crusher PC600x800 [52].

Parametros Valor
Potencia 90 kW
Alto de camara de corte 2,36m
Ancho de camara de corte 1,58m
Largo de cdmara de corte 1,5m
Tamaiio de salida de particulas 20 mm

Debido al constante choque de piezas metalicas, existe la posibilidad de generar chispas al
interior del equipo. En caso de que esto ocurra, la temperatura se elevaria y podrian ocurrir
reacciones indeseadas, principalmente de los componentes organicos del electrolito. Para
evitar esto, el molino de martillos debe operar bajo una atmdsfera inerte. Esto se logra
mediante el ingreso de un flujo de Nz(g), correspondiente al flujo FS; y FS,, su respectiva

salida.
3.3.2. Secado

En la etapa de secado, los orgdnicos volatiles presentes en el electrolito de las baterias son
separados de los componentes sdélidos. Para lograr dicha separacién, se escoge un secador
rotatorio para esta etapa. Se escoge este equipo debido a que es adecuado para materiales
granulares que deben mantenerse limpios [53]. Este consiste en una carcasa cilindrica
giratoria, dispuesta de manera horizontal y ligeramente inclinada hacia la salida. La
alimentacion humeda (F3) ingresa por un extremo del cilindro y el producto seco es
descargado por el otro (F,). Por el extremo de salida de los sélidos ingresa una corriente de
aire caliente (FS3), y por el extremo de entrada de los sélidos el aire es retirado (FS,), en
conjunto con los componentes organicos (Fs). Se puede observar un esquema del equipo
en la Figura 9.
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Figura 9. Esquema de un secador rotatorio [53].

3.3.3. Conminucién 2

Una vez separados los componentes organicos, los sélidos secos ingresan a una segunda
etapa de conminucidn. En esta etapa los sélidos ingresan con un tamafio de 20 mm y salen
con un tamaio promedio de 1 mm. Esto es realizado con el fin de asegurar la separacién
de componentes en la etapa de tamizado, donde existe una separacién por diferencia de
tamafio de particulas. Como esta etapa sdlo se encarga de reducir el tamano de los sélidos,
el flujo de entrada (F,) y el de salida (Fg) poseen el mismo valor.

Para lograr que los sélidos salgan del equipo con un tamafio promedio de 1 mm, se escoge
un molino de bolas. Este equipo permite la reduccién de tamafio a un rango entre los 0,075
y 0,89 mm [54]. Se muestran en la Tabla 6 los pardmetros caracteristicos del equipo.

Tabla 6. Pardmetros caracteristicos del equipo SKS Molino de Bolas modelo 3900x1800 [54].

Parametros Valor
Potencia 18,5 kW

Diametro del equipo 09m

Largo del equipo 1,8m
Tamaiio de entrada de particulas < 20mm

Tamaiio de salida de particulas 0,075 — 0,89 mm

A diferencia de la etapa de conminucién 1, en esta etapa no es necesario operar bajo una
atmdsfera inerte, ya que el electrolito organico fue separado de los sdlidos en la etapa
anterior.
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3.3.4. Separacién magnética

En la etapa de separacion magnética, los componentes ferrosos presentes en las LIBs,
principalmente el acero correspondiente a la carcasa protectora de la bateria, son
separados de los demdas componentes sélidos. La separacién se logra gracias a la diferencia
gue existe entre las propiedades magnéticas de los distintos materiales de las LIBs (ver
Anexo 7.2).

Para esta etapa se escoge un separador magnético autolimpiable. Este equipo consiste en
2 cintas transportadoras, una sobre la otra, donde en la superior existe un iman que permite
separar los materiales ferromagnéticos de la corriente de sdélidos secos.

El objetivo de la etapa de separacion magnética corresponde a retirar los componentes
ferrosos presentes en las LIBs, principalmente el acero correspondiente a la carcasa
protectora de la bateria. La separacidon del acero es realizada con el fin de mantener una
alta eficiencia en las etapas hidrometallrgicas siguientes del proceso. El principio de
operacion del equipo consiste en establecer una fuerza de atraccion magnética tal que
supere la fuerza de peso de las particulas ferrosas. Se observa en la Figura 10 una imagen
del equipo de separacidon magnética.

Figura 10. Separador magnético autolimpiable de banda [55]. En rojo se observan el imdn y los materiales ferrosos.

El flujo de entrada a la operacidn corresponde a sélidos secos de un tamafio de particula
promedio de 1 mm (Fg), y los flujos de salida son los componentes ferrosos por una parte
(F;) y materiales no ferrosos en el otro flujo (Fg).
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3.3.5. Tamizado

Posterior a la separacion de los componentes ferrosos, los sélidos restantes en la corriente
principal ingresan a una etapa de tamizado. En esta etapa, el cobre y el aluminio son
separados de los otros materiales gracias a la diferencia de tamano que existe entre ellos.
Los metales de interés (NMC), después de la etapa de Conminucién 2, poseen un tamafio
promedio de particula de 500 um, mientras que el cobre y el aluminio presentan uno mayor
[25]. Dicha separacién es realizada con el fin de asegurar la eficiencia de las siguientes
operaciones del proceso.

Para lograr la correcta separacidon del cobre y aluminio, se escoge el equipo Criba de
vibracion rotatoria SIEHE SSZD-400 [56]. Este equipo opera de manera continua y admite
mallas Mesh desde el N2 2 hasta el 500. Esto permite la separacidn de los componentes, ya
que 500 um equivale a la malla Mesh N2 35 [57]. Se muestra en la Tabla 7 los parametros
caracteristicos del equipo.

Tabla 7. Parametros caracteristicos del equipo Criba de vibracion rotatoria SIEHE SSZD-400 [56].

Parametros Valor
Area de superficie efectiva 0,09 m?
Especificacion de malla 2~500 N° Mesh
Potencia 0,18 kW

El flujo de entrada a la etapa corresponde a los materiales no ferrosos (Fg), mientras que
los flujos de salida son una corriente compuesta principalmente por el 6xido mixto NMC,
plasticos, grafitoy LiPF, (F;,), y una corriente de cobre y aluminio (Fg).

3.3.6. Separacién neumatica

Una vez retirado el cobre y el aluminio, es necesario separar grafito y plasticos de los
metales de interés (NMC). Para ello, la corriente F;, ingresa a una etapa de separacién
neumatica donde, mediante el uso de un flujo de aire ascendente en el equipo, se logra la
separacion de los componentes de menor densidad (grafito, plasticos y LiPFg).

Para esta etapa del proceso se escoge el equipo AIM Pneumatic Separator 16-10, el cual
permite la separacion de material particulado en funcién de sus densidades. La eleccion de
este equipo se basa en que es utilizado generalmente para la separacion de plasticos y otros
productos de cardcter industrial [58]. Se muestran en la Tabla 8 los parametros
caracteristicos del equipo seleccionado.
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Tabla 8. Paradmetros caracteristicos del equipo AIM Pneumatic Separator 16-10 [58].

Parametros Valor

Potencia 1491 kW

Ancho 0,25m
Largo 041m
Alto 2,95m

El flujo de entrada a la operacién corresponde a una corriente compuesta por los catodos
de las LIBs, grafito, la sal conductora del electrolito (LiPFg) y plasticos, principalmente (F; ).
Los flujos de salida corresponden a una corriente de materiales livianos, principalmente
compuesta por grafito, plasticos y LiPF (F;1), y una del material de interés, los catodos de
las LIBs (F;,). Ademads, se tienen las corrientes auxiliares correspondientes a la entrada y
salida del aire (FSg y FSg). La alimentacidn ingresa al equipo por un costado a la seccidn
principal. Por dicha seccién circula el flujo ascendente de aire que retira las particulas de
menor densidad por la parte superior, mientras que las de mayor densidad caen por la parte
inferior del equipo. Se observa en la Figura 11 un esquema del equipo de separacion
neumatica.

Alimentacion

Salida de
pesados

Salida de
livianos

Figura 11. Esquema de un equipo de separacion neumdtica [58].
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3.3.7. Lixiviacion

En la etapa de lixiviacion, la corriente sélida de NMC obtenida en la etapa anterior es
transferida a una corriente acuosa. El 6xido NMC reacciona con acido sulfurico y peréxido
de hidrégeno formando sulfatos de litio, cobalto, manganeso y niquel. Dicho fendmeno es
gobernado segun la reaccién heterogénea expuesta en la Ecuacién (5). Para lograr esto, se
escoge en esta etapa utilizar un reactor continuo perfectamente agitado (CSTR, por sus
siglas en inglés).

Para maximizar la conversion de la Reaccién (5), segun el estudio realizado por Chen & Ho
[31], es necesario imponer las condiciones de operacidn mostradas en la Tabla 9 en la etapa
de lixiviacion.

Tabla 9. Condiciones de operacion de la lixiviacion [31].

Condiciones de operacion Valor
Temperatura 70°C
Concentracion inicial de H,50, 2M
Concentracion inicial de H,0, 10% v/v
Agitacion 300 min~?!
Razén liquido — sélido 30mlg™t

Las corrientes de entrada a la etapa de lixiviacion corresponden al flujo de sélidos
provenientes de la etapa de separacién neumdtica (F;,), una entrada de la solucién
lixiviante (agua, H,S0, y H,0,) (F;3) y una corriente de reciclo proveniente de la etapa de
electroobtencidon de niquel (F,¢). Los flujos de salida de la etapa corresponden a una pulpa
metalica compuesta principalmente por sulfato de litio* (Fy,), y un flujo cargado de sulfatos
de cobalto, manganeso y niquel (F;5). A este Ultimo se le denomina PLS, por sus siglas en
inglés (Pregnant Leach Solution).

3.3.8. Extraccidn por solvente

Una vez transferidos los metales a una corriente acuosa, la PLS es llevada a una etapa de
extraccion por solvente donde, mediante un extractante organico, el niquel y el litio son
separados del cobalto y manganeso. Esto es realizado debido a que, en la recuperacion de

! La separacién del sulfato de litio ocurre debido a que su concentracién supera su solubilidad.
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niquel mediante electroobtencidn, ocurre un fenédmeno de codeposicidon con el cobalto, por
lo que es necesaria una previa separacién de ambos metales.

Para lograr una separacion efectiva entre los sulfatos de cobalto y niquel, se utiliza el
extractante Bis (2,4,4 — trimetilpentil) acido hipofosforoso o Cyanex 272 (nombre
comercial). Se presenta en la Figura 12 la estructura quimica del Cyanex 272.

H
/
O
\

\\
O

Figura 12. Estructura quimica del extractante Cyanex 272 [59].

Como se menciond anteriormente, el extractante Cyanex 272 es selectivo al cobalto y al
manganeso a un pH entre 4,5y 6, por lo que es necesario que la etapa opere a un pH dentro
de ese rango (ver Figura 7).

Las corrientes de entrada a la etapa de extraccion por solvente corresponden a la corriente
de salida de la etapa de lixiviacidn (F;s), el extractante orgdnico proveniente de la etapa de
refinamiento (F;¢) y una parte de la corriente de salida de la etapa de electroobtencién de
niquel (F,s). Los flujos de salida son el orgadnico cargado con cobalto y manganeso (F;;) y
una corriente acuosa cargada de niquel y litio (F;g). La transferencia del cobalto y
manganeso desde la fase acuosa a la organica es gobernada por las Reacciones (6) y (7),
donde el compuesto RH representa el extractante Cyanex 272.

Ademas, para maximizar la separacidn entre cobalto y niquel, segun el estudio de Parhi et
el., es necesario que la etapa opera a una temperatura de 30 °C, y con una concentracion
de Cyanex 272 de 0,1 M en keroseno [60].

Para lograr la correcta separacion de los metales, se escoge en esta etapa el equipo
mezclador — decantador. Este equipo consiste en un tanque agitado que se une a un
compartimiento que permite separar las dos fases: acuosa y organica. Se observa en la
Figura 13 un esquema del equipo mezclador decantador.
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Figura 13. Esquema de un equipo mezclador decantador.

3.3.9. Refinamiento

En la etapa de refinamiento, el cobalto y el manganeso presentes en la corriente organica
de salida de la etapa de extraccién por solvente, son transferidos a una fase acuosa. Esto es
necesario debido a que, en la etapa de electroobtencidon de cobalto no pueden existir
componentes organicos, ya que disminuirian la efectividad de la operacién [61].

Las corrientes de entrada a la etapa de refinamiento corresponden a la fase organica
cargada a la salida de la etapa de extraccién por solvente (F;;), una de las corrientes de
salida de la etapa de electroobtencidn de cobalto (F,,) y una entrada de acido sulfurico
externa (F,3). Los flujos de salida de la etapa son la fase organica descargada (F;¢) y la fase
acuosa cargada de cobalto y manganeso (F;q). La transferencia del cobalto y manganeso
desde la fase organica a la acuosa es gobernada por las Reacciones (8) y (9).

Para esta etapa del proceso se escoge, al igual que para la extraccidn por solvente, el equipo
mezclador decantador (ver Figura 13). Por otra parte, segun el estudio realizado por
Tsakiridis & Agatzini-Leonardou, para obtener una extraccién cercana al 100% es necesario
que la etapa opere a una temperatura de 40 °C y con una entrada de H,SO, a una
concentracion de 2 M [35].

3.3.10. Electroobtencién de cobalto

Con el cobalto ya transferido a una fase acuosa y libre de niquel, es posible llevarlo a una
etapa de electroobtencion. Asi, la corriente acuosa de salida de la etapa de refinamiento es
llevada a una etapa de electroobtencidon de cobalto, donde los iones presentes en dicha
corriente son depositados mediante la aplicacidon de un potencial, obteniendo asi catodos
de cobalto metalico. Para lograr esto, se escoge una celda de electroobtencion como el
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equipo para esta etapa. El fendmeno de deposicidn de cobalto se encuentra gobernado por
las siguientes semirreacciones, a partir de las cuales se obtiene la reaccion global expuesta
en la Ecuacion (18).

Reacciones catddicas:

Colsty + 2~ = Cogs (15)
2H( ) + 27 - Hy(, (16)
Reaccion anddica:
Oz2(4) + 4H{ oy +4e™ « 2H,0(, (17)
Reaccidn global:
Colay + 2H,00y = Cogsy + 2H(y) + 0, o T Hzg) (18)

A partir del estudio realizado por Sharma et al., se tienen las condiciones dptimas de
operacion mostradas en la Tabla 2 [39]. Bajo estas condiciones, la eficiencia de corriente es

de un 97%, mientras que la eficiencia energética es de 3,0 kWh kg(Codeposimdo)_l.

La corriente de entrada a la etapa de electroobtencidon de cobalto son la fase acuosa cargada
de Co?* proveniente de la etapa de refinamiento (F;5). Los flujos de salida de la etapa
corresponden a un reciclo de solucidon 4cida a la etapa de refinamiento (F,), una salida de
la solucidn acida presente en la electroobtencion (F,,), y los cadtodos de cobalto metalico

(F21).

Al igual que con el niquel, la codeposicion de manganeso con cobalto también es posible.
Sin embargo, al comparar los diagramas de Pourbaix de ambos metales, es posible notar
que la zona en la que ocurre una reaccién con la especie Mn?* se encuentra a un potencial
menor que el de reducciéon del cobalto (ver Anexo 7.1). Asi, es posible asumir que la
codeposicion no ocurrira.
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3.3.11. Electroobtencién de niquel

Como ultima etapa del proceso se tiene la electroobtencion de niquel. En esta etapa, el
sulfato de niquel presente en la corriente acuosa de salida de la etapa de extraccién por
solvente es disociado y los iones de Ni%* son depositados mediante la aplicacién de un
potencial, obteniendo asi cdtodos de niquel metdlico. Al igual que en la etapa de
electroobtencién de cobalto, se escoge una celda de electroobtencién para lograr la
deposicidon del niquel metalico. El fendmeno de deposicidn se encuentra gobernado por las
siguientes semirreacciones, a partir de las cuales se obtiene la reaccion global expuesta en
la Ecuacion (22).

Reacciones catddicas:

Nif}y +2e” - Nig, (19)
2H(ye) + 27 - Hy(, (20)
Reaccion anddica:
Oz, + 4H, oy +4e” « 2H,0(, (21)
Reaccidn global:
Nitfy +2H,04) = Nigg) + 2H(,) + 0, o T Hzg) (22)

A partir del estudio realizado por Bertuol et al., se tienen las condiciones dptimas de
operacion mostradas en la Tabla 1 [37]. Bajo estas condiciones, la eficiencia de corriente es

de un 99%, mientras que la eficiencia energética es de 2,6 kWh kg(Nideposimdo)_l.

La corriente de entrada a la etapa de electroobtencion de niquel corresponde a la fase
acuosa de salida de la etapa de extraccién por solvente, cargada de NiSO, (F;g). Los flujos
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de salida son los cdtodos de niquel metalico (F,,) y la solucidn acida, la cual es recirculada
a las etapas de lixiviacion (F,¢) y de extraccion por solvente (F,s).

Al observar el diagrama de Pourbaix del litio, es posible notar que la especie Li* se
convierte en LiH a un potencial menor que el potencial de reduccién del niquel,
considerando un pH de operacion de 4 (ver Anexo 7.1). Asi, se puede asumir que no
ocurriran reacciones secundarias indeseadas con el litio.

3.4. Balances de masa

En esta seccidn se presentan la composicion de la corriente de entrada y los balances de
masa para todas las etapas del proceso.

3.4.1. Composicion de la corriente de entrada

La corriente de entrada al proceso corresponde a baterias ya separadas y desmanteladas
de sus respectivos aparatos electrdnicos. A partir de lo expuesto en la Seccién 1.2 (ver Figura
3), se asume la siguiente composicién de la corriente de entrada.

Tabla 10. Composicion de la corriente de entrada al proceso.

Componente Compuesto Concentracion / % p/p

Etil Metil Carbonato 1,41
Carbonato de etileno 1,41
Carbonato de propileno 1,41

Electrolito
Carbonato de dietilo 1,41
Carbonato de dimetilo 1,41
LiPF, 0,95
Anodo Grafito 16,00
Catodo LiCo1; Niyy Mni, 0p (NMC) 30,00
Colector andédico Cu 8,00
Colector catédico Al 28,00
Separador Polietileno (PE) 4,00
Acero 4,00

Contenedor
Plasticos (Polipropileno, PP) 2,00
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3.4.2. Balance de masa global

A continuacion, se presenta el balance de masa del proceso completo, el cual estd basado
en los balances de masa de cada etapa mostrados en las secciones siguientes.

Para los balances de masa del proceso, se considera una operacién continua de 24 horas al
dia los 365 dias del afio. Ademas, en el proceso se supone una temperatura y presion
ambiente de 25 °C y 1 atm, respectivamente. Considerando lo expuesto en el caso base,
se tiene el flujo de materia prima y de productos que se muestra en la Tabla 11, basados en
los balances de masa expuestos en las secciones siguientes.

Tabla 11. Flujos por afio de materia prima y de productos principales.

Flujo Valor / t afio™!

LIBs 142,59
Catodos de cobalto 8,21
Catodos de niquel 8,31

Por otra parte, el proceso cuenta con distintas entradas y salidas de insumos y potenciales
subproductos. Se muestran en la Tabla 12 y Tabla 13 las entradas y salidas del proceso
global, respectivamente.

Tabla 12. Entradas del proceso en t afio ™.

Flujo de entrada Valor / t afio™!
LIBs 142,59
Agua 21,90
Acido sulfarico 65,24
Perdxido de hidrégeno 7,54
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Tabla 13. Salidas del proceso en t afio™*.

Flujo de salida Valor / t afio™!
COVs 10,04
Materiales ferrosos 513
Cobre y aluminio 49,46
Grafito 22,59
Plasticos 8,47
LiPF 1,36
Pulpa metalica 65,06
0, 8,99
H, 0,56
Cobalto 8,21
Niquel 8,31
Solucién acida 49,09

Al analizar los flujos de entrada y de salida del proceso, es posible deducir que corresponde
a un proceso de baja escala. Una operacion continua de 24 horas al dia los 365 dias del aino
puede no encontrarse justificada, al tener flujos pequefios en comparacién a industrias
mineras del pais [62]. Para una futura evaluacion del proyecto, se sugiere que la modalidad
de operacién sea por lotes, de tal manera de tener flujos de mayor magnitud. Asi, las
economias de escala presentes en el proyecto (tamafio de equipos, por ejemplo [63]),
pueden alcanzar su éptimo en cuanto a los costos del proceso.

3.4.3. Recepcion de baterias

El balance de masa en esta etapa esta dado por la siguiente ecuacion:

acumulacién = entrada — salidas + generaciéon — consumo (23)

Debido a que en esta etapa no existen transformaciones quimicas, el término de generacién
y consumo desaparecen de la ecuacidn (23). Ademas, se asume que la etapa opera en
estado estacionario, por lo que el término asociado a la acumulacidon tampoco existe.
Teniendo estos 3 términos eliminados de la ecuacidn, el balance de masa para la etapa tiene
la siguiente expresidn, utilizando la nomenclatura para los flujos del sistema:
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O == Fl - FZ (24)

Asi, se tienen los valores mostrados en la Tabla 14 para el flujo de entrada (F;) y de salida
(F,) de la etapa de recepcion y descarga de baterias.

Tabla 14. Balance de masa en la etapa de recepcion y descarga de baterias.

Composicion F, /tafio-! F, /tafo !

LIBs 142,59 142,59

3.4.4. Conminucién 1

Para evitar posibles cambios de temperatura, y con ello reacciones indeseadas de los
componentes orgdnicos del electrolito, es necesario que la etapa de conminucion 1 opere
bajo una atmdsfera inerte.

3.4.4.1. Balance de masa global

El balance de masa global esta dado por la ecuacién (23). Al igual que en la etapa anterior,
no existen transformaciones quimicas, por lo que los términos de generacién y consumo
son nulos. Ademas, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo que el
término de acumulacién también desaparece. Asi, se tiene la siguiente expresidon que
representa el balance de masa de la etapa, utilizando la nomenclatura de flujos del sistema.

O:F2+F51_F3_FSZ (25)

Por otra parte, las corrientes en esta etapa no se mezclan entre si, por lo que mantienen
sus magnitudes. Asi, se tienen también las siguientes ecuaciones para el balance de masa
en la etapa:

0:F2_F3 (26)
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3.4.4.2. Balance de nitrégeno

Para determinar el flujo de nitrégeno necesario para crear una atmosfera inerte en la etapa
de conminucion 1, se utiliza la siguiente ecuacién de disefio (ecuacién (28)) [64]:

Ci

Vy =In (c_f> Vg (28)

donde:

e Vy:volumen de gas inerte (N,) en Nm3.
e (;: concentracidn inicial de gas a retirar (0;) en % v/v.
e (y: concentracion final de gas a retirar % v /v.

e Vg:volumen del equipo en m3.

La concentracion inicial de O, equivale a la concentracion de oxigeno en el aire, igual a 21%
v/v. Se impone una concentracidon final de 5% v/v. Este valor corresponde a la
concentracion menor de oxigeno para que no exista una combustién de componentes
organicos [65].

Respecto al volumen del equipo, se considera el equipo seleccionado para la etapa de
conminucién 1 (ver seccién 3.3.1). Dicho equipo presenta un volumen de 5,59 m3. Asi, se
tiene que el volumen de nitrégeno que debe ingresar es el siguiente:

)

1
) 15,59 = Vy = 8,03 Nm?

Vy =In <0,05

Para determinar el flujo, se toma el tiempo de residencia que poseen los sélidos en el
equipo. Segun el catdlogo del equipo SKS Hammer Crusher PC600x800, su alimentacidn es
de 22,50t h~! [52]. La conversidn a flujo volumétrico se realiza mediante la densidad
promedio de la mezcla de sélidos segun la ecuacion (29), utilizando los datos expuestos en
la Tabla 15:

Pmezcla = ZfL * Pi (29)

i

donde:

*  Dmezcla: densidad de la mezclaen g cm™3.
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e p;:densidad del componente i en g cm™3.

e f;: fraccion masica del componente i.

Tabla 15. Fraccion mdsica y densidad de cada componente presente en la etapa de conminucion 1.

Componente Fracciéon masica Densidad / g cm™3 Referencias
LiPF 1% 1,50 [66]
COVs 7% 1,11 [67-71]
Grafito 16% 2,23 [72]
NMC 30% 4,58 (73]
Cu 8% 8,92 [74]
Al 28% 2,70 [74]
PE 4% 0,96 [75]
PP 2% 0,92 [76]
Acero 4% 7,87 [77]
Total 100% 3,85 -

Mediante la ecuacién (30), se determina el tiempo de operacidn del equipo de conminucién
1.

. 5,59 m3
OP = = —

F . 1 1.000000g¢?
2250t h™" - e em=3 " 1.000.000 cm? m=3

| <

= top =096h (5

Finalmente, considerando el volumen de nitrégeno que debe ingresar, la densidad del
nitrégeno gaseoso [78], y el tiempo de operacién del equipo, se tiene el flujo masico de
nitrégeno necesario para crear una atmdsfera inerte dentro del equipo.

_Vy 803 Nm3 24 h 365dia

=N 2T 125103 gem™3 -
tor 0,96 h gem

. — 8n—1
Fy Tdia 1ano = Fy = 91,82 t aio

Se resume en la Tabla 16 el balance global del equipo. No se muestra el desglose de las
especies sdlidas ya que no son relevantes en esta etapa.
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Tabla 16. Balance de masa en la etapa de reduccion de tamaiio 1.

Condiciones y
F, /tanto ! FS,/tafio™! F;/tafio"! FS,/tafo!
composicion

Tamaiio / mm 200 - 20 -
LIBs 142,59 - 142,59 -
N, - 91,82 - 91,82

3.4.4.3. Discusiones

El calculo del flujo de N, para la inertizacion se realizd en base a que toma la inertizacién
toma el mismo tiempo que el de operacién del equipo. En caso de que la inertizacién no
haya sido completa, la operacion del equipo puede poner en riesgo la seguridad de quienes
lo operen.

Para evitar un problema en esta etapa, se recomienda que la inertizacién del equipo
comience antes de su puesta en marcha. Asi, es posible disminuir el riesgo de que haya
oxigeno presente al interior del equipo, y dar una mayor seguridad de que la conminucién
es realizada bajo una atmaosfera inerte.

3.4.5. Secado

Para separar los COVs del electrolito, se someten las LIBs ya trituradas a una etapa de
secado. En esta etapa ingresa un flujo de aire caliente que eleva la temperatura de los
sélidos, permitiendo la evaporacién de los componentes organicos.

3.4.5.1. Balance de masa global

El balance de masa global en la etapa de secado se encuentra dado por la ecuacion (23). En
esta etapa no existen transformaciones quimicas, por lo que los términos de generacion y
consumo son nulos. Adema3s, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo
que el término de acumulacién desaparece de la ecuacidn. Asi, se tiene la siguiente
ecuacién que representa el balance de masa en la etapa, utilizando la nomenclatura de
flujos del sistema:

O:F3+FS3_F4_F5_FS4 (31)
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Por otra parte, se asume que el aire solo sale del equipo por el flujo FS,. Asi, se tienen
también las siguientes ecuaciones para el balance de masa en la etapa.

0:F3_F4_—F5 (32)

3.4.5.2. Eficiencia de secado

Para resolver el balance de masa en esta etapa, se asume una eficiencia de separacién de
los COVs del 97% a partir de bibliografia [28]. Asi, se tienen las siguientes expresiones para
las corrientes de salida del sistema:

Fs =05 frays - Fs (34)

donde f.oys representa la fraccion masica de los COVs en la corriente F;.
3.4.5.3. Requerimiento de calor

El requerimiento de calor total transferido del aire a la corriente de entrada se puede
calcular mediante la ecuacion (35):

qr = sti ~Cp; - AT +my - Cpy - AT] + Mygp - A + (m, — mvap) - Cp; - AT/’ a5
5

+ Myap * vaap ’ ATva;/)

donde:

* my,: flujo masico de la especie solida i.

e (p;: calor especifico de la especie solida i.

e ATy: diferencia de las temperaturas de salida y entrada para la corriente soélida.

e m;: flujo masico del liquido a evaporar (COVs).

e (p;: calor especifico del liquido a evaporar.

e AT} diferencia de las temperaturas de ebullicién y entrada de los componentes
liquidos.

*  Myqy: flujo masico del liquido evaporado.

A: calor latente de vaporizacion.
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e AT,": diferencia entre la temperatura de salida del liquido y su temperatura de
ebullicion.

*  (Pyqp: calor especifico del vapor.

* AT,,,: diferencia entre la temperatura de salida del vapor y su temperatura de
ebullicion.

Se asume que la temperatura de entrada al equipo es igual a la temperatura ambiente
(25 °C). Ademas, la temperatura de salida del equipo se fijaa 10 °C sobre la mayor de las
temperaturas de ebullicidon de los componentes orgdnicos del electrolito (ver Tabla 17). Asi,
se tienen las temperaturas de entrada y salida del equipo (ver Tabla 18).

Para la resolucion de la ecuacién (35) es necesario conocer los valores de calor especifico y
calor latente de vaporizacidon de cada componente presente en el equipo. En el caso de los
COVs, se asume que sus fracciones madsicas en una LIB son iguales. Asi, se considera el
promedio del calor especifico y el promedio del calor latente de vaporizacion de todos los
componentes (ver Tabla 19). Utilizando los datos de calor especifico y calor latente de
vaporizacidn expuestos en la Tabla 20, y los flujos presentes en la etapa de secado (ver Tabla
21), se determina que el calor necesario para la separacién es de g = 0,99 kW.

Tabla 17. Temperaturas de ebullicion de los componentes orgdnicos del electrolito.

Especie Temperatura de ebullicion / 2C  Referencia
Carbonato de etileno 243,55 [79]
Carbonato de propileno 240,05 [80]
Carbonato de dimetilo 90,39 [81]
Carbonato de dietilo 127,25 [82]
Etil Metil Carbonato 107,50 [83]

Tabla 18. Temperaturas de entrada y de salida, salida y bulbo humedo.

Temperaturas Valor / °C Referencia
Tout 253155 [79]
Tin 25 -
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Tabla 19. Datos termodindmicos de los componentes orgdnicos presentes en el electrolito.

Calor especifico  Calor latente de vaporizacion

Especie ) ) Referencia
/] (g K)~ /19
Carbonato de
1,52 719,96 [79]
etileno
Carbonato de
1,80 600,45 [80]
propileno
Carbonato de
1,30 418,52 [81, 84]
dimetilo
Carbonato de dietilo 1,79 369,08 [82]
Etil metil cabonato 1,43 345,40 [85]
Promedio 1,57 490,88 -

Tabla 20. Datos termodindmicos de los compuestos presentes en la etapa de secado.

Calor especifico  Calor latente de vaporizacion

Especie Referencia
/1 (g K)~! /197!

COVs 1,57 490,88 -
LiPF 1,00 - [86]
Grafito 0,71 - [87]

NMC 0,60 - (88]

Cu 0,38 - (87]
Al 0,90 - (87]
PE 1,55 - (89]
PP 1,92 - [90]
Acero 0,49 - [91]
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3.4.5.4. 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 (36).

qr = Mgjre ° Cpaire ' ATaire (36)

ATaire = Ti‘rllire - Toaz?L:e (37)

donde:

®* My flujo masico de aire.

*  (pgire: calor especifico del aire.

e AT, .: diferencia de temperaturas de entrada y de salida del aire.

o T2 temperatura de entrada del aire.

o TAe: temperatura de salida del aire.
La temperatura de entrada del aire se fija imponiendo una diferencia de temperatura de
30 °C, es decir, la temperatura de entrada del aire debe ser 30 °C mayor que la de salida
de los gases. Asi, se tiene que Tmire = 284 °C y la temperatura de salida del aire es igual a
la de salida de los componentes organicos evaporados (T&/¢ = 254 °C).

Finalmente, sabiendo que el calor transferido en el equipo es de gr = 0,99 kW, y que el
calor especifico del aire es igual a 1,02 ] (g K)~! [91], se determina el flujo de aire
necesario para la separacion de los COVs mediante la ecuacién (36).

qr
Cpaire : ATaire

Mgire =

B 0,99 kW 103 tkg=1-3.600-24-365saio?!
Myire = 1,02 kJ (kg K)~1- (284 — 254) K 9 . s afio

= Myire = 1.022,71 t afio™?

Con el flujo de aire ya determinado, y a partir de las ecuaciones (31), (32), (33) y (34), se
realiza el balance de masa por especie de la etapa de secado. Se muestra en la Tabla 21 el
balance global de la etapa.
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Tabla 21. Balance de masa en la etapa de secado.

Condiciones y Fj F, Fs FS; FS,
composicién /tafio™! /tafo™! /tafo ! /tafio™! /tafio™!
Temperatura / °C 25 244 69 254 69
LiPFg 1,37 1,37 0 0 0
COVs 10,04 0,30 9,74 0 0
Grafito 22,81 22,81 0 0 0
NMC 42,78 42,78 0 0 0
Cu 11,41 11,41 0 0 0
Al 39,92 39,92 0 0 0
PE 5,70 5,70 0 0 0
PP 2,85 2,85 0 0 0
Acero 5,70 5,70 0 0 0
Aire 0 0 0 1022,71 1022,71

3.4.5.5. Discusiones

Para el balance de masa en esta etapa se asumio una eficiencia de separacién del electrolito
del 97%, la cual se obtuvo a partir de bibliografia [28]. En caso de que la eficiencia de
separacion de los componentes orgdnicos voldtiles no sea igual a la reportada, en
posteriores etapas tanto la eficiencia de recuperacion de metales, como la seguridad de
guienes trabajan en el proceso, se vera afectada por dicha diferencia.

Por otra parte, para el balance de energia del equipo se considerd que opera de manera
adiabdtica, es decir, no existen pérdidas de calor al ambiente. Al considerar dicha
transferencia de calor, el flujo de aire aqui calculado estaria subestimado respecto al
realmente necesario, lo que se traduciria en una disminucién en la eficiencia de separacién.
Como se menciond anteriormente, una disminucién en la eficiencia afecta tanto la
recuperacion de metales en etapas posteriores, como la seguridad de quienes trabajan en
el proceso. Para evitar riesgos, se sugiere considerar dentro del balance de energia el calor
liberado al ambiente como también la factibilidad de instalar un material aislante alrededor
del equipo, con el fin de disminuir las pérdidas de calor al ambiente.
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Finalmente, respecto al flujo de salida Fs, se recomienda la posterior condensacion de estos
gases para su recuperacion, y asi poder valorizarlos econédmicamente.

3.4.6. Conminucién 2

El balance de masa en esta etapa esta dado por la ecuacién (23). El objetivo de la etapa de
conminucién 2 es disminuir el tamafio promedio de particulas desde los 20 mm hasta un
tamafio de 1 mm. Asi, se tiene que en esta etapa no existen transformaciones quimicas,
por lo que los términos de generacion y consumo de la ecuacién (23) son nulos. Ademas, se
asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo que el término asociado a la
acumulacién también desaparece. De esta manera, el balance de masa de la etapa,
utilizando la nomenclatura de flujos del sistema, queda representado por la ecuacion (38).

0:F4__F6 (38)

A diferencia de la etapa de conminucién 1, en esta etapa no es necesario operar bajo una
atmosfera inerte, ya que el electrolito organico fue separado de los sdlidos en la etapa
anterior. Se muestra en la Tabla 22 el balance global de la etapa de conminucion 2.

Tabla 22. Balance de masa en la etapa de conminucion 2.

Condiciones y F, Fg
composicién /tano! /tafo!

Tamaiho / mm 20 10

LiPFg 1,37 1,37

COVs 0,30 0,30

Grafito 22,81 22,81

NMC 42,78 42,78

Cu 11,41 11,41

Al 39,92 39,92

PE 5,70 5,70

PP 2,85 2,85

Acero 5,70 5,70
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3.4.7. Separacién magnética

La etapa de separacidon magnética tiene como objetivo la separacién de los componentes
ferrosos presentes en las LIBs. Los materiales ferrosos son atraidos mediante el uso de un
iman, para luego ser retirados de la corriente de sélidos.

3.4.7.1. Balance de masa global

El balance de masa global de la etapa esta dado por la ecuacidn (23). En esta etapa no
existen transformaciones quimicas, por lo que los términos de generacidon y consumo de la
ecuacion (23) son nulos. Ademas, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por
lo que el término de acumulacion también desaparece. Asi, utilizando la nomenclatura de
flujos del sistema, el balance de masa de la etapa queda representado por la ecuacion (39).

0:F6_F7_F8 (39)
3.4.7.2. Balance de materiales ferrosos

Para resolver el balance de masa en esta etapa, se asume una eficiencia de separacion del
acero de 90% a partir de bibliografia [24]. Se establecen las siguientes ecuaciones de
balance de masa para la etapa:

Fy =Nsu* 1m0 Fo (40)
Fs = F6 - F7 (41)
Fo-f®=Fs f (42)

donde:

e 7ngu: eficiencia de separacidn de la etapa de separacién magnética.

Fs . Ny ‘s :
1cero: fraccion masica del acero en el flujo Fg.

. fiFG: fraccion masica del componente i (distinto del acero) en el flujo Fj.

. fiFs: fraccion masica del componente i (distinto del acero) en el flujo F.

Asi, se tienen los flujos de entrada (Fg) y de salida (F; y Fg) de la etapa de separacion
magnética, mostrados en la Tabla 23.
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3.4.7.3. Discusiones

El balance de masa en la etapa de separacién magnética es resuelto asumiendo una
eficiencia de separacion del 90% para el acero [24]. Como el cobalto y el niquel presentan
también propiedades ferromagnéticas, es posible que en la etapa de separaciéon magnética
se separe también el 6xido mixto NMC de los demas componentes. Esto se traduce en una
disminucion en la recuperacion de dichos metales y, con eso, una disminucién en los
ingresos del proyecto.

Para determinar si en la separacion se estd retirando NMC de la corriente principal, es
posible utilizar un separador por corriente de Foucault posterior a la separacion magnética.
El principio de operacidon de dicho equipo consiste en inducir un campo magnético en las
particulas a separar. Este campo magnético reacciona con el campo magnético propio del
equipo de 3 maneras, dependiendo del tipo de particulas: (1) si las particulas son metalicas
no ferrosas, son repelidas por el equipo, (2) si las particulas son ferrosas, son atraidas por
el equipo y (3) si las particulas son no metalicas, no son atraidas o repelidas por el equipo
[92]. De esta manera, es posible determinar si se separd NMC en la separacion magnética.

Finalmente, respecto al flujo de salida F,, se recomienda una posterior valorizacién
economica de los compuestos ferrosos. Una posibilidad se encuentra en la venta de dichos
materiales a la industria cementera, la cual puede utilizarlos como fuente de hierro para el
proceso de elaboracién de cemento Portland [93].

Tabla 23. Balance de masa en la etapa de separacion magnética.

Fg F, Fg
Composicion
/tafio™! /taho ! /tafio™!

LiPF, 1,37 0 1,37
COVs 0,30 0 0,30
Grafito 22,81 0 22,81
NMC 42,78 0 42,78
Cu 11,41 0 11,41
Al 39,92 0 39,92
PE 5,70 0 5,70
PP 2,85 0 2,85
Acero 5,70 5,13 0,57
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3.4.8. Tamizado

La etapa de tamizado opera en base a las diferencias de tamafio que existen entre los
metales de interés y los materiales que se desean retirar (cobre y aluminio, en este caso).
Los cadtodos de LIBs (metales de interés), después de la etapa de conminucion 2, poseen un
tamafo promedio de 500 um, mientras que el cobre y el aluminio poseen uno mayor [25].

3.4.8.1. Balance de masa global

El balance de masa global de la etapa esta dado por la ecuacidn (23). En esta etapa no
existen transformaciones quimicas, por lo que los términos de generaciéon y consumo son
nulos. Ademas, se asume que el equipo opera en estado estacionario y de manera continua,
por lo que el término de acumulacidon también desaparece. Asi, utilizando la nomenclatura
de flujos del sistema, se tiene que el balance de masa de la etapa queda representado por
la siguiente ecuacién:

0:F8_F9_F10 (43)

En el caso de las especies no retiradas en la etapa de tamizado, se tiene la siguiente ecuacién
para su balance de masa.

Fio-f =Fy- £ (44)

F; F. . ;. . ..
donde f;"® y f;"*° representan las fracciones mésicas del componente i (distinto del cobre 'y
aluminio), en los flujos Fg y F;,, respectivamente.

3.4.8.2. Balance de cobre

Para la resolucion del balance de masa en la etapa de tamizado, se asume una eficiencia de
separacion dependiente del material a separar. En el caso del cobre, se tiene una eficiencia
de separacion del 88% [25]. Se establecen las siguientes ecuaciones para el balance de
cobre en la etapa de tamizado:

F,
F9'61;'9:7776"11'1:8'ai3 (45)
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Fio 'fc}zz =(1- Ugu) - Fg - CIE (46)
3.4.8.3. Balance de aluminio

En el caso del aluminio, la eficiencia de separacion es de un 999% [25]. Asi, se establecen las
siguientes ecuaciones para el balance del aluminio en |la etapa de tamizado:

Fy - A’;" :nél'Fg' AFl'B (47)
Fio-fay = (1=nf') Fy - fuf (48)

A partir de las ecuaciones (43), (44), (45), (46), (47) y (48), se determinan los flujos Fq y F,.
Se muestra en la Tabla 24 el balance de masa de la etapa de tamizado.

Tabla 24. Balance de masa en la etapa de tamizado.

Composicién Fg /tafo! Fq4 /tafio™! Fyo /t afio™1

LiPF, 1,37 0 1,37
COVs 0,30 0 0,30
Grafito 22,81 0 22,81
NMC 42,78 0 42,78

Cu 11,41 10,00 1,41

Al 39,92 39,46 0,47

PE 5,70 0 5,70

pp 2,85 0 2,85
Acero 0,57 0 0,57

3.4.8.4. Discusiones

Para la resolucion del balance de masa en la etapa de tamizado, se asume en esta etapa una
eficiencia de separacion dependiente del material a separar. Para el cobre, se tiene una
eficiencia de separacion del 88%, mientras que para el aluminio se tiene una del 99% [25].
Sin embargo, la eficiencia de separacion en esta etapa es dependiente del tamafio de las

53



particulas a la salida de la etapa de conminucién 2. Debido a que los equipos de
conminucidn no son precisos respecto al tamafio de salida [54], y que las condiciones en las
que se obtuvo dichas eficiencias de separacion son distintas a las aqui presentes [25], es
posible que las eficiencias reales difieran de las obtenidas a partir de bibliografia.

En caso de tener menores eficiencias de separacion, la presencia de cobre y aluminio en
etapas posteriores del proceso, especificamente, en la etapa de lixiviacion, afectara la
calidad del lixiviado y, con eso, la calidad de los productos finales [25].

Finalmente, respecto al flujo de salida Fy, es posible una posterior separacién del cobre y
aluminio, para luego una valorizacién de ambos metales [94]. En caso de implementar el
proyecto, se recomienda el disefo de una etapa que permita su separacion, o bien, su
valorizacidon econdmica mediante empresas que realicen dicha operacion.

3.4.9. Separacién neumatica

En la etapa de separacion neumatica, se lleva a cabo la extraccidn de los componentes de
menor densidad presentes en la corriente de interés. Dichos componentes son retirados
mediante el uso de un flujo de aire ascendente por el equipo, y el objetivo de su separacién
es para tener una corriente de sélidos principalmente compuesta por los catodos de las
LIBs.

3.4.9.1. Balance de masa global

El balance de masa global de la etapa esta dado por la ecuacidn (23). En esta etapa no
existen transformaciones quimicas, por lo que los términos de generacién y consumo de la
ecuacién son nulos. Ademas, se asume que el equipo opera en estado estacionario y de
manera continua, por lo que el término de acumulacidon también desaparece. Asi, utilizando
la nomenclatura de flujos del sistema, se tiene que el balance de masa de la etapa queda
representado por la siguiente ecuacion:

0:F10+FSS_F11_F12_FS6 (49)

Por otra parte, se asume que el aire sélo sale de la etapa por el flujo FS, y que los sélidos
salen de la etapa por los flujos F;; y F;,. Asi, se tienen también las siguientes ecuaciones
para el balance de masa en la etapa.

0="Fo—F1—Fp (50)
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0=FS; — FSg (51)

3.4.9.2. Balance de materiales livianos

Para determinar el valor de los flujos que cruzan la etapa de separacién neumatica, se
asume una eficiencia de separacién del 99% para los compuestos que se desean separar
[26]. Dichos compuestos corresponden al grafito, LiPF, y plasticos (PE y PP). Ademas, se
asume que los componentes orgdnicos del electrolito, que no fueron retirados en la etapa
de secado, son arrastrados por la corriente de aire gracias a su volatilidad. Asi, se establecen
las siguientes ecuaciones para el balance de masa de la etapa:

Fi4 'iju =Nsn * Fio 'ijm (52)

F1q Fio
Fiy - fOrgénicos =Fio- fOrgénicos (53)

Fip ‘ijlZ = (1 —nsy) - Fro 'ijlo (54)
Fi, 'fiFlz = Fio ‘fiFm (55)

En las ecuaciones (52) y (54), el término j representa los materiales de menor densidad, es
decir, los que se desean retirar. El término i en la ecuacidon (55) representa los materiales
de mayor densidad.

3.4.9.3. Requerimiento de aire

Para determinar el flujo de aire que debe circular por el equipo, es necesario realizar un
balance de fuerzas sobre una particula (ver ecuacion (56)). Se muestra en la Figura 14 el
diagrama de cuerpo libre de dicha particula.
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Figura 14. Diagrama de cuerpo libre de una particula presente en la etapa de separacion neumdtica.

m-a=F;—m-g (56)

donde:

e [%:fuerza de arrastre ejercida por la corriente de aire.
e m: masa de la particula.

e g:aceleracion de gravedad.

* a: aceleracidén de la particula.

Con el fin de lograr la separacidn, es necesario que la fuerza de arrastre ejercida por el flujo
de aire sea mayor a la fuerza de peso de las particulas que se desean remover. Asi, la
condicidn critica para la velocidad del aire es que ambas fuerzas sean equivalentes, por lo
gue se debe cumplir con la siguiente desigualdad:

Por otra parte, se define la fuerza de arrastre realizada por el flujo de aire ascendente segun
las siguientes ecuaciones [95]:

Fe=F,+Fp (58)
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F, = Paire " 9 ° Vpart (59)

1 2
Fp = E ' CD * Paire * Apart v (60)

donde:

e [,:fuerza de empuje del aire.

e Fp:fuerza de interaccion entre particulas.
*  paire: densidad del aire.

*  Vyare: volumen de la particula.

e (p: coeficiente de arrastre de la particula.
* A, area superficial de la particula.

v: velocidad del aire.

A partir de las ecuaciones (57), (58), (59) y (60), se tiene la siguiente desigualdad para la
velocidad del aire:

V> 2- g- (ppart - paire) ) Vpart (61)
CD * Paire Apart

Considerando la mayor densidad de las particulas que se desean separar (densidad del
grafito), y asumiendo que las particulas poseen forma esférica, se tienen los parametros
resumidos en la Tabla 25 para la resolucion de la ecuacién (61).

A partir de los datos expuestos en la Tabla 25 y la ecuacién (61), se obtiene la siguiente
desigualdad para el valor que debe poseer la velocidad del aire:

= v>244ms!

2.98-(2.230 — 1,23) 6,54 -10-11
V> 0,5-1.23 785-10-7

Asi, considerando que un sensor de velocidad de aire posee una precisién de + 0,206 m s~

[96], se establece que la velocidad del aire dentro del equipo debe ser de 2,70 m s~ 1. De
esta manera, la menor velocidad posible segin el sensor utilizado seria de 2,49 m s~ 1,

asegurando asi la separacién de los componentes.
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Tabla 25. Datos conocidos utilizados para el balance de masa en el separador neumdtico.

Dato Valor Unidades Referencias

g 9,8 m s~2 [91]
Pypart 2.230 kgm™3 [72]
Paire 1,23 kg m™® [91]

Cp 0,5 — [95]
dpare 0,5-1073 m [25]
Apere 7,85-1077 m? -
Voare 6,54-10711 m3 -

Finalmente, considerando las dimensiones del equipo expuestas en la seccidon 3.3.6, se tiene
gue el flujo de aire debe ser el siguiente:

Fuive =V " Agy * Paire = 2,70m s™1-0,10m? - 1,23 kg m™3
=0,34kgs™1-31.536ts (kg ano)™?!

= F,iro = 10.767 t afio™?

A partir de las ecuaciones (52), (53), (54) y (55), y del flujo de aire aqui determinado, se
completa el balance de masa en la etapa de separacion neumadtica. Se resumen en la Tabla
26 los flujos de entrada y salida de la etapa.

3.4.9.4. Discusiones

Para la resolucidn del balance de masa en la etapa de separacién neumatica, se asume una
eficiencia de separaciéon del 99% para los compuestos que se desean separar, valor
obtenido de bibliografia [26]. Ademas, se asume que los componentes organicos que no
fueron separados en la etapa de separacidn del electrolito son arrastrados por la corriente
de aire en esta etapa, gracias a la volatilidad de dichos compuestos. En la realidad, la
eficiencia de separacién en esta etapa puede diferir de la reportada en bibliografia. Sin
embargo, existen estudios donde las etapas hidrometallrgicas del proceso pueden ser
llevadas a cabo en presencia de compuestos organicos [61], por lo que considerar dicha
eficiencia no tiene un efecto perjudicial en el proceso.
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Tabla 26. Balance de masa de separacion neumdtica.

Composicion F1o fu Fz FSs FSe
/tano™! /tafo™! /tafio™! /tafio™! /tafo™!
LiPF 1,37 1,36 0,01 0 0
COVs 0,30 0,30 0 0 0
Grafito 22,81 22,59 0,23 0 0
NMC 42,78 0 42,78 0 0
Cu 1,41 0 1,41 0 0
Al 0,47 0 0,47 0 0
PE 5,70 5,64 0,06 0 0
PP 2,85 2,82 0,03 0 0
Acero 0,57 0 0,57 0 0
Aire 0 0 0 10.767 10.767

A partir del balance de masa, se determind que el aire en el equipo debe tener una velocidad
mayor a 2,44 m s~1. En caso de tener una velocidad mayor que esta, es necesario evaluar
si la corriente de aire arrastrara las particulas del catodo de las LIBs. En el caso de dicho
compuesto, la velocidad del aire que permite su arrastre es de 3,49 m s~1 y, considerando
una precisién de +0,206 m s~ para un sensor de velocidad, se tiene que al operar el
equipo con una velocidad de 2,70 m s~ el compuesto de interés no es arrastrado (ver
Anexo 7.3).

Finalmente, respecto al flujo de salida F;;, el grafito y los plasticos presentes en dicha
corriente tienen utilidad como materia prima en la industria cementera, al igual que el flujo
de materiales ferrosos [93]. Se recomienda, entonces, su valorizacién econémica mediante
empresas de ese rubro.

3.4.10. Lixiviaciéon

El flujo de salida de la etapa de separacién neumatica (F;,) es transferido a una matriz
acuosa en un tanque agitado en presencia de H,50, y H,0,.
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3.4.10.1. Balance de masa global

El balance de masa para la etapa de lixiviacién, en estado estacionario, esta dado por la
ecuacion (62).

0=F,+F3+Fe—F4—F;s (62)
3.4.10.2. Reaccion

En esta etapa ocurre una reaccion heterogénea, donde el NMC, proveniente de los catodos
de las LIBs, es llevado desde una matriz sélida a una acuosa. Esto es gobernado por la
reaccion (5). Los compuestos presentes en esta etapa que no participan en la reaccién (5)
se consideran insolubles para efectos de simplificacion de calculos.

3.4.10.3. Cinética

Para la resolucién del balance de masa de la etapa, se asume que la reaccién (5)
corresponde a una de primer orden con respecto al peréxido de hidrégeno [97]. Ademas,
para describir el comportamiento de los sélidos a lixiviar, se considerd el modelo del nucleo
sin reaccionar con la etapa de reaccidon quimica en la superficie del sélido como la etapa
limitante. Asi, la constante cinética de la reaccidén en funcién de la conversiéon del sélido,
gueda definida por la ecuacién (63) [98].

1 (63)
t

k=(1-Q1-xv3)-

donde:

e k: constante cinética en min~1.

e X:conversion del sélido (adimensional).
e t:tiempo de lixiviacion en min.

A partir de los resultados obtenidos por Chen & Ho [31], se considera que la temperatura
Optima de operacion es de 70°C, con un tiempo de lixiviacién de 90 min, y una
concentracion de H,S0, de 2 M. En base a los datos de conversién de los metales a dicha
temperatura (ver Tabla 27), se determina la constante cinética para cada metal presente en
el 6xido mixto del catodo de las LIBs, mediante la ecuacion (63).
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Tabla 27. Conversion y constante cinética (calculada) de cada metal presente en el catodo de las LIBs.

Metal Conversion Constante cinética / min~?!

Li 99,77% 9,64-1073
Co 98,45% 8,34-1073
Mn 98,77% 8,55-1073
Ni 98,41% 8,32-1073

En base a los datos expuestos en la Tabla 27, se asume que la constante cinética de la
reaccion es la menor de las constantes obtenidas. Asi, se asegura que todos los metales han
sido transferidos a la matriz acuosa. Asimismo, la conversién establecida en la etapa de
lixiviacién es la menor de las conversiones. Se tiene que tanto la conversién de la etapa
como la constante cinética de la reaccidn corresponden a las del niquel, obteniendo una

conversion del 98% y una constante cinética de 8,32 - 1073 min™1.

3.4.10.4. Balance de masa por especie

En la etapa de lixiviacion, se asume una eficiencia de separacion de un 96%, dependiente
de la especie [99]. Para las especies que no sufren cambios quimicos en la etapa de
lixiviacion, se asume que son retiradas completamente en el flujo F; . Asi, la ecuacién (64)
representa el balance de masa en la etapa de lixiviacion para dichas especies (representadas
por un i en la ecuacion).

0= F12 . ],_;F12 _ F14_ . f;F14- (64)

En el caso de las especies que seran consumidas en etapas posteriores, como CoS0,,
MnS0O, o NiS0O,, o en la misma etapa de lixiviacién, como es el caso del H,5S0, y H,0,; se
asume que un 96% de la masa en la salida se encuentra en el flujo F; . Por otra parte, para
la especie Li,S0,, se asume que su concentracion en la salida F; 5 es igual a su solubilidad
en el agua.

Con esto, se realizaron los balances molares asumiendo una alimentacién estequiométrica.
Para obtener el flujo de acido, se obtuvo a partir de un balance estequiométrico el nimero
de moles de H,S0, necesarios, y luego se impuso que la solucién en la entrada de la etapa
debe ser de 2 M.

61



Mediante los balances molares, se obtuvieron los respectivos balances de masa cuyos
resultados se muestran en la Tabla 28. Se muestra en el Anexo 7.4.1 la memoria de calculo
del balance en la lixiviacion.

Tabla 28. Balance de masa en la etapa de lixiviacion.

Condiciones y | PP Fi3 Fi4 Fis Fe
composicién /tafio™! /tafo ! /tafo™! /taiio™! /tano!
Temperatura / 2C 25 25 70 70 50
LiPFg 0,01 0 0,01 0 0
Grafito 0,23 0 0,23 0 0
NMC 42,78 0 0,03 0,66 0,66
Cu 1,41 0 1,41 0 0
Al 0,47 0 0,47 0 0
PE 0,06 0 0,06 0 0
PP 0,03 0 0,03 0 0
Acero 0,57 0 0,57 0 0
H,S0, 0 37,43 0,04 1,01 28,81
Agua 0 3,25 14,11 338,58 333,48
H,0, 0 7,54 0,00 0,12 0,12
Li, S0, 0 0 24,36 115,80 115,80
CoSO0, 0 0 0,92 22,09 0,12
Niso, 0 0 0,95 22,69 0,77
MnSO0, 0 0 0,89 21,43 0,02
H* 0 0 0,28 6,80 7,08
N 0 0 13,60 0,57 14,17
0, 0 0 7,09 0 0
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3.4.10.5. Discusiones

Para la resolucion del balance de masa en la etapa de lixiviacién fueron considerados
diversos supuestos. Entre ellos se encuentra considerar la conversion de la reaccién como
una sola, y no diferenciada por especies, como es sugerido por bibliografia [31]. En caso de
utilizar las conversiones diferenciadas por cada metal, la recuperacion de cobalto seria un
0,004% mayor, mientras que la eliminacién de litio y manganeso aumentaria en un 0,14%
y un 0,04%, respectivamente. En el caso de los 2 Ultimos, su aumento no tiene mayor efecto
en el proceso, debido a que ambos metales son eliminados de la corriente principal. El
aumento de la recuperacién de cobalto en tan pequefio porcentaje sugiere que el asumir la
menor de las conversiones para la etapa no tiene un mayor efecto ni técnica ni
econémicamente.

Por otra parte, se asume también que gran parte del compuesto LiPF, fue separado
anteriormente, y que este compuesto no reacciona en esta etapa. Sin embargo, esta sal
puede reaccionar con agua, generando gases toxicos como HF y PFs, segun la siguiente
reaccion [6]:

LiPFg oy + H,0q) = HF(g) + PF5 gy + LiOHqc) (65)

Al no considerar la presencia de dichos compuestos en la etapa, se pone en riesgo a quienes
trabajen cerca del equipo. Por lo tanto, se sugiere que en la etapa de lixiviacion quienes
operen el equipo lo hagan siempre con elementos de proteccidn personal, y que el equipo
cuente con un sistema de extraccién de gases.

Ademads, se toma como supuesto una eficiencia de separacién del 96%, obtenida de
procesos similares [99]. Dicho supuesto permite la eliminacion de compuestos indeseados
de la corriente principal. Sin embargo, la separacion de dichos compuestos trabaja sobre la
base de que presentan un estado de agregacion distintos, es decir, en el equipo de
lixiviacidn, se forma una espuma con estos compuestos, lo cual facilita su separacién. A una
eficiencia de separacién de un 100%, el proyecto mantiene su infactibilidad econédmica, por
lo que considerar una eficiencia del 96% mantiene la realidad del proyecto.

Finalmente, el flujo de salida F;, (pulpa metdlica) posee compuestos de alto valor
comercial, como lo son el litio y el manganeso [100]. Debido a esto, se sugiere valorizarlos
econdmicamente, vendiéndolos a una empresa que se encargue de su posterior
tratamiento, o bien, disefiando una linea dentro del proceso que permita su recuperacion.
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3.4.11. Extraccion por solvente

Con el fin de separar el niquel del cobalto, y evitar una posible codeposicion de ambos
metales en las posteriores etapas de electroobtencion, el PLS proveniente de la etapa de
lixiviacidn ingresa a una etapa de extraccion por solvente. En esta etapa se pone en contacto
el PLS con un solvente organico selectivo al manganeso y al cobalto. De esta manera, el
cobalto y el manganeso son transferidos a la fase orgdnica, y el niquel y el litio se mantienen
en la corriente acuosa. Esta operacion se lleva a cabo en un sistema de mezcladores —
decantadores en contracorriente, como se esquematiza en la Figura 15.

F;
Fis,Xcos0, Fis, X850,
—_—,
F;
o < > » <i
\_/
Fyp,Yi7 /7 F
17) T CoR, 16 CoR2

Figura 15. Sistema de mezcladores — decantadores en contracorriente para la etapa de extraccion por solvente.

3.4.11.1. Balance de masa global
El balance de masa para la etapa de extraccion por solvente, en estado estacionario, esta
dado por la ecuacién:

0 =Fi5 + Fig + Fo5 — Fi17 — Fig (66)
3.4.11.2. Reacciones

En esta etapa, el sulfato de cobalto y el sulfato de manganeso son transferidos desde una
corriente acuosa a una fase orgdnica. Este proceso esta gobernado por las reacciones (6) y
(7). Para el cobalto se asume una conversion del 95% para la reaccién (6) [101], mientras
gue para el manganeso se asume una conversion del 99% para la reaccion (7) [31].

3.4.11.3. Balance de masa por especie

Para realizar el balance de masa en la etapa de extraccién por solvente, se asume que las
fases son inmiscibles, por lo que las corrientes de salida son orgdanicas o acuosas, pero no
una mezcla de ambas.
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En el caso de las especies que no sufren cambios quimicos en la etapa de extraccion por
solvente, el balance de masa de ellas esta representado por la ecuacion (67), donde i
representa estas especies.

Fis £ + Fpg - £7%5 = Fig - f° (67)

Para determinar el flujo de entrada del extractante orgdanico, se considera una alimentacién
mayor a la estequiométrica de Cyanex 272. Ademas, la separacion de niquel y cobalto es
maxima cuando se tiene una concentracion del extractante de 0,1 M en keroseno [101].
Considerando que el keroseno no reacciona en esta etapa, el flujo de entrada equivale al
de salida.

Finalmente, se realizaron los balances molares de las especies que participan en las
reacciones (6) y (7). A partir de los balances molares, se obtuvieron los balances de masa en
la etapa, cuyo resultado se muestra en la Tabla 29. Se muestra en el Anexo 7.4.2 la memoria
de cdlculo del balance de masa en la extraccidn por solvente.

3.4.11.4. Discusiones

Para la resolucién del balance de masa en la etapa de extraccidon por solvente, se asumio
que el extractante Cyanex® 272 es altamente selectivo al cobalto y al manganeso, evitando
asi la extraccidn de niquel o de litio. Este supuesto fue considerado en base a la diferencia
gue existen entre sus porcentajes de extraccidn en funcion del pH [34]. Sin embargo, en
caso de que la extraccion ocurra también para el niquel, existird el fendmeno de
codeposicion en la etapa de electroobtencién de cobalto, obteniendo catodos de una
mezcla de niquel — cobalto. En el mejor de los casos, el precio de una aleacién de ambos
metales es cercano a los 20.000 USD [102], lo que disminuye el VAN del proyecto en un
549% (ver Anexo 7.9.1). Se recomienda, entonces, que la operacion de la etapa de extraccién
por solvente sea a un pH que permita la correcta separacion de ambos metales.
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Tabla 29. Balance de masa en la etapa de extraccion por solvente.

Composicion Fis Y = = =
/tafio™! /tafo™! /tafo™! /taiio™! /tano!
Temperatura / 2C 70 40 50 50 50
NMC 0,66 0 0 6,63 5,97
H,S0, 1,01 0 0 288,07 259,27
Agua 338,58 0 0 3.337,39  2.998,79
H,0, 0,12 0 0 1,17 1,05
Li,S0, 115,80 0 0 1.157,95 1.042,16
CoS0, 22,09 0 0 1,16 1,04
NisS0, 22,69 0 0 29,62 6,93
MnSO0, 21,43 0 0 0,22 0,19
H* 6,80 0 0 70,52 63,73
N 0,57 0 0 128,10 127,53
RH (Cyanex 272) 0 769,82 605,09 0 0
Keroseno 0 21.470,09 21.470,09 0 0
CoR, 0 0 90,43 0 0
MnR, 0 0 89,88 0 0

3.4.12. Refinamiento

En la etapa de refinamiento, el cobalto y el manganeso presentes en la corriente organica
de salida de la etapa de extraccién por solvente, son transferidos a una fase acuosa. Esto es
realizado con el fin de transferir el cobalto a un medio acuoso, libre de organicos, y asi
asegurar la efectividad de la etapa de electroobtencidn de cobalto.

En esta etapa, la corriente organica cargada de cobalto se pone en contacto con una
solucion acida de H,S0,. Esta operacion, al igual que la etapa de extraccion por solvente,
se realiza en un sistema de mezcladores — decantadores en contracorriente, como se
esquematiza en la Figura 16.
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Figura 16. Sistema de mezcladores — decantadores en contracorriente para la etapa de refinamiento.
3.4.12.1. Balance de masa global

El balance de masa para la etapa de refinamiento, en estado estacionario, esta dado por la
ecuacion (68).

0=F;+Fy+F;3 —F—Fpo (68)
3.4.12.2. Reacciones

En esta etapa, el cobalto y el manganeso presentes en los compuestos organometalicos son
transferidos a una fase acuosa. Este proceso esta gobernado por las reacciones (8) y (9).
Para la resolucion del balance de masa, se asume que la reextraccion del cobalto y
manganeso es de un 100%, es decir, las reacciones (8) y (9) poseen una conversion del
100% [103].

3.4.12.3. Balance de masa por especie

Para realizar el balance de masa en la etapa de refinamiento, se asume que las fases son
inmiscibles, por lo que las corrientes de salida son orgdnicas o acuosas, pero no una mezcla
de ambas.

En el caso de las especies que no sufren cambios quimicos en la etapa de refinamiento, el
balance de masa de ellas estd representado por la ecuacion (69), donde i representa dichas
especies.

F; F; F.
on'f;20+F23'f;:23:F19‘f;19 (69)

Para determinar el flujo de entrada de la solucién dacida, se considera una alimentacién
estequiométrica de H,S0,. Ademas, es necesario que el acido se encuentre en una
concentracion de 2 M [35]. Para ello, se alimenta en conjunto con el acido un flujo de agua.
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Finalmente, se realizaron los balances molares de las especies que participan en las
reacciones (8) y (9). A partir de los balances molares, se obtuvieron los balances de masa en
la etapa, cuyo resultado se muestra en la Tabla 30. Se muestra en el Anexo 7.4.3 la memoria

de cdlculo del balance de masa en la etapa de refinamiento.

Tabla 30. Balance de masa en refinamiento.

Composicion i = = = o
/tafio™! /tafo ! /tafo™! /taiio™! /tano!
Temperatura / ¢C 40 50 40 60 25
H,50, 0 0 0 0 27,81
Agua 0 0 141,37 122,72 18,65
Co?** 0 0 9,66 1,30 0
Mn?* 0 0 77,91 70,12 0
H* 0 0 2,79 2,79 0
SO0;™ 0 0 272,42 245,18 0
RH (Cyanex 272) 769,82 605,09 0 0 0
Keroseno 21.470,09 21.470,09 0 0 0
CoR, 0 90,43 0 0 0
MnR, 0 89,88 0 0 0

3.4.12.4. Discusiones

Para la resolucién del balance de masa en la etapa de refinamiento, se asumié una re-
extraccion del cobalto y manganeso del 100%. El efecto que tiene considerar este supuesto
es que, al tener una reextraccion menor que 100%, el cobalto recuperado en la etapa de
electroobtencién de cobalto serda menor a lo determinado, disminuyendo los ingresos del
proyecto. Sin embargo, diversos estudios muestran una recuperacion de ambos metales en
una etapa de refinamiento cercana al 100%, por lo que considerar este supuesto no aleja
tanto el problema de la realidad [34, 60, 104].
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3.4.13. Electroobtencién de cobalto

En la etapa de electroobtencidn de cobalto, los iones de Co?* presentes en la corriente de
entrada son depositados mediante la aplicacién de un potencial eléctrico, obteniendo
catodos de cobalto metdlico.

3.4.13.1. Balance de masa global

El balance de masa para la etapa de electroobtencién de cobalto, en estado estacionario,
esta dado por la ecuacion (70).

0="Fg—Fyy—F;; —Fy (70)
3.4.13.2. Reacciones

El fendmeno de deposicidon de cobalto en forma de catodos es estudiado segun las
semirreacciones (15), (16) y (17). A partir de ellas, se tiene la reaccion (18), la que representa
la reaccion global en la etapa de electroobtencion de cobalto [39].

3.4.13.3. Balance de masa por especie

Para la resolucién del balance de masa, se considera que la concentraciéon minima de Co?*

a la que puede ocurrir la deposicién de cobalto metilico es de 20 g [71[39]. Teniendo en

cuenta que el flujo de entrada de Co?* es de 9,66 t afio™?!

. F. . . s
entrada a la etapa equivalea F;q - Hzlg, se tiene que la concentracién de Co?* en la entrada

, ¥ que el flujo volumétrico de

es de 130,81 g 7! L. Asi, se tiene que un 85% de la masa de cobalto en la entrada es
depositada, por lo que se considera dicho valor como conversion de la reaccién (18).

Por otra parte, se establece una recirculacion a la etapa de refinamiento equivalente a un
10% del flujo de salida total, segln las siguientes ecuaciones:

Fs = Fy0 + Fy; (71)
FZO = 0,9 . FS (72)
F22 = (1 - 0,9) . FS (73)

! La solubilidad del CoS0, a 25 °C es de 383 g I~1 [78].
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Finalmente, a partir de los balances molares de las especies que participan en la reaccién
(18), y de las ecuaciones (70), (71), (72) y (73), se obtuvo el balance de masa de la etapa de
electroobtencién de cobalto. Se muestran en la Tabla 31 los resultados del balance, y en el
Anexo 7.4.4 la memoria de célculo.

Tabla 31. Balance de masa en electroobtencion de cobalto.

Composicion = 2 = =
/tafio™! /taho™! /tafo ! /taiio!
Temperatura / 2C 40 60 60 60
Agua 141,37 122,72 0 13,61
H* 2,79 2,79 0 0,31
SO0;™ 272,42 245,18 0 27,24
0, 0 0 0 4,46
H, 0 0 0 0,28
Co?** 9,66 1,30 0 0,14
Mn?* 77,91 70,12 0 7,79
Co 0 0 8,21 0

3.4.13.4. Discusiones

Para la resolucién del balance de masa en la etapa de electroobtencidon de cobalto, se
asumio que la conversion en la etapa es de un 85%. En caso de tener una conversién menor
a la considerada, la recuperacién de cobalto y los ingresos del proyecto disminuiran. Sin
embargo, asumiendo una conversion del 74%, como es en el caso del niquel, los ingresos
disminuyen en un 1,3%, y el VAN del proyecto se mantiene negativo, disminuyendo en un
2% (ver Anexo 7.9.2). Asi, el supuesto considerado no tiene un efecto perjudicial en la
factibilidad del proyecto, ya que el VAN se mantiene negativo, indicando la infactibilidad
econdmica del proyecto.

3.4.14. Electroobtencién de niquel

En la etapa de electroobtencion de niquel, el sulfato de niquel presente en la salida acuosa
de la etapa de extraccidén por solvente es disociado en iones de niquel. Dichos iones son
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depositados, mediante el uso de una corriente eléctrica, obteniendo catodos de niquel
metalico.

3.4.14.1. Balance de masa global

El balance de masa para la etapa de electroobtencidn de niquel, en estado estacionario,
esta dado por la ecuacion (74).

0 =Fig—Fyy — Fy5 — Fy (74)
3.4.14.2. Reacciones

Como se mencioné anteriormente, en esta etapa ocurre la disociacion del sulfato de niquel
presente en la entrada. Esto es gobernado segun la siguiente reaccion:

NiSOy4 ey = Nilgey + SOF™ (75)

(ac)

Por otra parte, el fendmeno de deposicidon de niquel en forma de catodos es estudiado
segun las semirreacciones (19), (20) y (21). A partir de ellas, se obtiene la reaccidon (22), la
gue representa la reaccién global en la etapa de electroobtencion de niquel.

3.4.14.3. Balance de masa por especie

Para la resolucion del balance de masa, se considera que la concentracién minima de NiSO,
a la que puede ocurrir la deposicién de niquel es de 2,2 g [™! [105]. Teniendo en cuenta
que el flujo de entrada de NiSO, es de 29,62 t afio ™1, y que el flujo volumétrico a la entrada
equivale a la suma de los flujos volumétricos de las especies H,0, H,0, y H,50,, se tiene
que la concentracién de niquel en la entrada es de 8,63 g 71 1. Asi, se tiene que un 74%
de la masa de niquel en la entrada es depositada, por lo que se considera dicho valor como
conversion de la reaccion (22).

Por otra parte, se establece un flujo de recirculacidon a la extraccidén por solvente y a la
lixiviacion equivalentes a un 90% y un 10% del flujo de salida total, respectivamente. Esto
estd representado por las siguientes ecuaciones:

! La solubilidad del NiSO, a 25 °C es de 404 g [~ [78].
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Fs = Fy5 + Fy6 (76)

F25 = 0,9 . FS (77)

F6 =(1-09) - Fs (78)

Finalmente, a partir de los balances molares de las especies que participan en la reaccién
(22), y de las ecuaciones (74), (76), (77) y (78), se obtuvo el balance de masa de la etapa de
electroobtencion de niquel. Se muestran en la Tabla 32 los resultados del balance, y en el
Anexo 7.4.5 la memoria de célculo.

Tabla 32. Balance de masa en electroobtencion de niquel.

Composicidn = = = =
/tafio™! /taho™! /tafo ! /taiio~!
Temperatura / 2C 50 50 50 50
NMC 6,63 0 5,97 0,66
H,S50, 288,07 0 259,27 28,81
Agua 3.337,39 0 2.998,79 333,48
H,0, 1,17 0 1,05 0,12
Li,S0, 1.157,95 0 1.042,16 115,80
CoS0, 1,16 0 1,04 0,12
MnSO0, 0,22 0 0,19 0,02
NisS0, 29,62 0 6,93 0,77
H* 70,52 0 63,73 7,08
N 128,10 0 127,53 14,17
0, 0 4,53 0 0
H, 0 0,28 0 0
Ni 0 8,31 0 0
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3.4.14.4. Discusiones

Para la resolucién del balance de masa en la etapa de electroobtencion de niquel, se asumio
gue la conversidn en la etapa es de un 74%. En caso de tener una conversiéon menor a la
considerada, la recuperacidon de niquel y los ingresos del proyecto disminuiran. Sin
embargo, asumiendo una conversion del 60%, como en procesos similares de
electroobtencion pero de otros metales [106], los ingresos disminuyen en un 0,03%, vy el
VAN disminuye en un 0,05% (ver Anexo 7.9.3). Asi, el supuesto considerado no tiene un
efecto perjudicial en la factibilidad del proyecto, ya que el VAN se mantiene, indicando la
infactibilidad econdmica del proyecto.

3.5. Dimensionamiento de equipos

A continuacidn, se presentan los dimensionamientos de los equipos de las operaciones
unitarias descritas en el diagrama de flujos de la Seccién 3.3 (ver Figura 8). Se muestran en
la Tabla 33 las dimensiones de todos los equipos del proceso y, en las subsecciones
siguientes, la memoria de calculo de dichos dimensionamientos.

3.5.1. Conminucién 1

Para la primera conminucién del proceso, el tamafio de las LIBs debe ser disminuido desde
los 200 mm hasta los 20 mm. Para dicha operacién, se escoge el equipo SKS Hammer
Crusher PC600x800, correspondiente a un molino de martillos, el que permite disminuir el
tamanio de las baterias hasta un tamafio promedio de 20 mm [52]. En la Tabla 5 se muestran
los pardmetros caracteristicos del equipo seleccionado.

Para esta etapa del proceso, es necesario que el equipo opere bajo una atmdsfera inerte.
Para ello, se asume que el equipo es modificable de manera similar a las modificaciones
realizadas al equip Rotary Shear Type Lindner en el estudio de Diekmann et al. [5].

Para seleccionar el equipo necesario para esta etapa, se escogié un equipo que segun
catdlogo permitiera obtener el tamafo de particulas necesario para el proceso, y que fuera
comunmente utilizado en la industria minera o de tratamiento de residuos electrdénicos. Sin
embargo, el equipo SKS Hammer Crusher PC600x800 opera generalmente a una
alimentacion mayor que la que se tiene en el proyecto, lo que conlleva a un gasto energético
innecesario en esta etapa. En una futura evaluacién del proyecto se sugiere que la
operacion del proceso sea por lotes, de tal manera de acumular un flujo del mismo tamano
que el de operacion del equipo.
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Tabla 33. Dimensiones de los equipos del proceso.

Equipo

Molino de martillo

Secador rotatorio
Molino de bolas
Separador magnético
Criba de vibracion rotatoria

Separador neumatico

Tanque de lixiviacion

Mezclador decantador 1

Mezclador decantador 2

Celda de electroobtencion 1

Celda de electroobtencion 2

Parametro Variable de disefio
Volumen V =5,59m3
Area de manto A, = 1,19 m?
Largo L=130m
Diametro D=029m
Volumen V =115m3
Area del iman A; = 1,00 m?
Separaciéon del iman h=080m
N2 de malla Mesh Ne 35
Area de separacion efectiva S = 0,09 m?

Velocidad del aire Vaire = 2,70 m s™1

Flujo de aire Faire = 0,28 Nm3 s71

Area transversal A, = 0,10 m?

Volumen Viiy = 6,44 m3

Volumen mezclador Vy =3,52-1072m3
Volumen decantador Vp, = 0,18 m3

N2 de etapas N=2

Volumen mezclador Vy =312-10"2m3

Volumen decantador

Vp = 0,16 m3
N2 de etapas N=1
N2 catodos Ng =3
Area de electrodos A, =1m?
Volumen de la celda V =227m3
N2 catodos 2 =4
Area de electrodos A, =1m?
Volumen de la celda V =275m3
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Por otra parte, en esta etapa es necesario que el equipo opere bajo una atmésfera inerte.
No obstante, dadas las caracteristicas estructurales del equipo, no es posible asegurar que
pueda trabajar en dichas condiciones. En caso de que no sea posible, es necesaria la
busqueda de un equipo o modificar el escogido de tal manera que permita la inertizacién
en la etapa.

3.5.2. Secado

Para la etapa de secado se escoge un secador rotatorio como equipo. Este equipo permite
la separacidon de componentes liquidos en una corriente de sélidos humedos, teniendo
como producto una corriente de sélidos secos. Esto es realizado mediante el uso de un flujo
de aire en contracorriente.

Para el dimensionamiento del secador rotatorio se utiliza la siguiente ecuacion de disefio
[53]:

0,25 G%7

qr = 5 -V - ATy, (79)

qr =0,06-7-D-L-G%7 -AT, (80)

donde:

e qr: calor transferido en el equipo en J s71.

G: flux mésico de aire en kg m=2h~1.

D: diametro del equipo en m.

L: largo del equipo en m.
e V:volumen del equipo m3.

AT}, : temperatura media logaritmica K.

Asumiendo un flux masico de aire de G = 2.000 kg m~2 h™! a partir de bibliografia [53], y
considerando el flujo de aire determinado en el balance de masa de la etapa de secado (ver
Seccién 3.4.5.4), se tiene el siguiente valor para el drea transversal del secador:

Tgire = G - A (81)
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. 1022,71 t afio™? 1000 kg t-1 1 afio
T2000kgm2ht U9t 365 04

A =5,84-10"% m?

Suponiendo una geometria cilindrica para el secador, se tiene que el diametro interno de
este debe serigual a 0,27 m.

A partir de la ecuacidn (82) se determina la temperatura media logaritmica de la operacidn
y, mediante la ecuacion (80), se calcula el largo del equipo.

ATl - ATZ

in(572) &2

ATlTL ==

_ (Ti(rllire - Tout) - ( (;lui;e - Tin)

AT, = -
In n Ticrlllre _ Tout
Taire —T
out i

_ qr
0,06 -m-D-G%7 - ATy,

= AT}, = 97,78 K

L

=L=121m

Teniendo el diametro y el largo del secador rotatorio, se calcula el drea de manto cilindrico.
Anc=m-D L= A, =1,04m?

Imponiendo un factor de seguridad del 15% para el area del secador [63], se tiene que el
area del equipo debe ser 1,19 m?2. Manteniendo la relacién entre el largo y el didmetro del
secador, se tienen las dimensiones del equipo expuestas en la Tabla 34.

El dimensionamiento del secador rotatorio es realizado en base a una ecuacién de disefio
para este tipo de equipos. Al ser una ecuacién empirica, trae consigo distintas
aproximaciones y errores en cuanto a su determinacion. Debido a esto, las dimensiones del
equipo pueden encontrarse subestimadas, no asegurando la correcta separacién de los
componentes organicos en esta etapa. Esto, a su vez, conlleva a un riesgo a la seguridad de
quienes operan el secador rotatorio. Al utilizar un factor de seguridad para el
dimensionamiento del equipo, este riesgo es disminuido.
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Tabla 34. Dimensiones del secador rotatorio.

Dimensiones Valor
Largo 1,30 m
Didmetro 0,29m
Volumen 0,09 m3
Area transversal 6,71 - 1072 m?
Area de manto cilindrico 1,19 m?2

Comparando las dimensiones obtenidas para el secador rotatorio con dimensiones de
equipos reales, se observa una semejanza entre la relacién L: D. La obtenida es de 4,45,
mientras que por bibliografia se sabe que un valor razonable para dicha relacién es de 6,54.
Sin embargo, el menor tamano encontrado en catdlogos para un secador rotatorio es de un
D =0,8myL = 8m[107]. Esto sugiere que un equipo con las dimensiones aqui calculadas
puede ser dificil de encontrar en el mercado. De esta manera, se recomienda para una
futura evaluacion del proyecto considerar un proceso que opere de manera semicontinua,
acumulando un flujo con tal de que las dimensiones del equipo resulten semejantes a las
encontradas por catalogo.

3.5.3. Conminucién 2

Para la segunda etapa de conminucion del proceso, se busca la reduccion del tamafio de las
baterias desde los 20 mm hasta los 0,5 mm. Para dicha operacion, se escoge el equipo SKS
Molino de Bolas modelo @900x1800 [54], el cual permite la reduccion de tamafio de las
particulas a un rango entre los 0,075 y 0,89 mm. Se muestran en la Tabla 6 los pardmetros
caracteristicos del equipo seleccionado.

El equipo SKS Molino de Bolas modelo @900x1800 fue seleccionado debido a que es
comunmente utilizado en la industria minera y de tratamiento de residuos electronicos.
Ademas, el equipo permite obtener el diametro de particula necesario para las siguientes
operaciones del proceso. Sin embargo, este equipo opera generalmente a una alimentacion
mayor que la que se tiene en el proyecto, llevando a un gasto energético innecesario en
esta etapa. Al igual que para la etapa de conminucion 1, se sugiere una operacion por lotes
de tal manera de acumular un flujo del mismo tamafio que el de operacion del equipo.
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3.5.4. Separacién magnética

El equipo de separacidn magnética consiste en un iman que permite la atraccion de las
particulas ferromagnéticas. Asi, el principio de operacién del equipo consiste en establecer
una fuerza de atraccion magnética tal que supere la fuerza de peso de las particulas
ferrosas.

Para determinar las dimensiones del equipo se realiza un balance de fuerzas sobre las
particulas ferrosas. Se puede observar en la Figura 17 un diagrama de cuerpo libre de dichas
particulas y el balance de fuerzas en la ecuacion (83).

Fu

Figura 17. Diagrama de cuerpo libre para las particulas ferrosas en el equipo de separacion magnética.

m-a=Fy;—m-g (83)

donde:

e m: masa de la particula.
* a: aceleracidn de la particula.

Fy;: fuerza de atraccién magnética.
e g:aceleracion de gravedad.
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Para lograr la separacidn, es necesario que la fuerza de atraccién magnética sea mayor a la
fuerza de peso de la particula. Asi, la condicion para el iman es que ambas fuerzas sean
equivalentes, por lo que se debe cumplir con la siguiente desigualdad:

Fy=m-g (84)
Ademas, se define la fuerza de atraccién magnética segun la ecuacién (85) [108].

_(I-N)?-u-A

Fu=—"73 (85)

donde:

e [:intensidad de corriente.

N: nimero de vueltas a la bobina.
e u: permeabilidad magnética del material.

A: area del iman.

h: distancia entre el material y el iman.

Tabla 35. Datos conocidos para particulas ferrosas.

Datos Valor Referencia
g 9,8ms~? [91]
Ure 0,25 kg m (s A)~2 (78]
Ppart 7.870 kg m=3 [78]
dpare 8,90-10*m -

A partir de los datos expuestos en la Tabla 35, y utilizando la inecuacién (84), se obtiene que
la fuerza de atraccién magnética debe ser mayora 2,85 - 107> N.

3
) “Ppart - 9 = (593-107*)°m3 - 7.870 kgm=3-9,8 m s~

Fy=zm-g=

4
3T

<dpart
2
= F,, >2,85-105 N

Finalmente, considerando los parametros de disefio para el iman expuestos en la Tabla 36,
es posible cumplir con la desigualdad propuesta en la ecuacion (84).

79



Tabla 36. Pardmetros de disefio para el separador magnético.

Parametro Valor

N 2

A 1 m?
1 1,50 A
h 0,80m

_(2-15)24%-025N A2 - 1m?
M= 2-0,802 m2

= Fy =176 N >285-10"°N

Para el dimensionamiento del separador magnético, se considerd que la fuerza de atraccién
magnética debe ser mayor que la fuerza de peso de las particulas ferrosas. Sin embargo,
esta desigualdad se cumple también para un area del imdan mas pequefia que la
considerada. La equivalencia de ambas fuerzas se logra para un equipo con un area del iman
de 1,62 107> m?, por lo que la desigualdad se cumple para equipos de mayor area.
Considerando también que los equipos encontrados por catalogo poseen areas cercanas a
1,00 m?, es pertinente asumir un equipo de similares dimensiones para el proceso [109].

Como se menciond anteriormente, se propone para una futura evaluacién del proyecto el
estudio de un proceso que opere de manera semicontinua, acumulando un flujo de tal
manera de que el drea necesaria para el iman en la separacién magnética sea equivalente
al area considerada. Asi, no se incurriria en un gasto innecesario como lo es adquirir un
equipo de mayor tamano que el requerido.

3.5.5. Tamizado

El objetivo de la etapa de tamizado consiste en la separacién de particulas en funcion de su
tamafio. En esta etapa, se desea separar el cobre y el aluminio de los otros materiales
presentes en la corriente de sdélidos. Esto se realiza con el fin de evitar fallas en las etapas
hidrometalurgicas posteriores en el proceso.

Para el dimensionamiento del equipo, se utiliza la siguiente ecuacién de disefio [110]:

U

s>
A-B-C-D-E-F-G-H-J

(86)
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donde:

A: capacidad del equipoentm™2 h™1,

B: factor asociado a la fraccién masica en la alimentacidn con tamafio mayor que la
apertura del tamiz (Oversize).

C: factor asociado a la fraccidn masica en la alimentacién con tamano igual a la mitad
que la apertura del tamiz (Halfsize).

D: factor asociado a la ubicacién del tamiz.

E: factor asociado a la humedad utilizada para la separacion.

F: factor asociado a la densidad del material.

G: factor asociado al drea efectiva del tamiz.

H: factor asociado a la forma de la apertura del tamiz.

J: factor asociado a la eficiencia de separacion.

S: 4rea de tamizado en m?.

U: flujo masico de la alimentacion que posee un tamafio menor al tamafo de la
apertura del tamizent h™1.

Considerando los parametros de operacion de la etapa de tamizado (Tabla 37), se obtienen

los valores expuestos en la Tabla 38 para los factores de la ecuacion (86) (ver Anexo 7.5).

Tabla 37. Pardmetros de operacion de la etapa de tamizado.

Parametro Descripcion Valor

Didmetro de particula que se
d 500-10"*m
desea separar

Eficiencia de separacion
95%

S|

promedio

h~]

Densidad promedio 3.690,30 kg m™3

Flujo masico con tamafio igual
U 8,72-103th™?
o menor al de separacién

A partir de los datos expuestos en la Tabla 38, y mediante la ecuacidn (86), se obtiene el

area de tamizado que debe poseer el equipo.

8,72-1073

= > . =3 12 g7
S2382.088 236 - = l0Tm (37)
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Por otra parte, el niumero de malla Mesh utilizado para lograr la separacidn de particulas
con tamafio igual a 5,00 - 10~* m corresponde al N2 35 [111]. Asi, se escoge el equipo Criba
de vibracion rotatoria SIEHE SSZD-400 [56]. Este equipo opera de manera continua y admite
mallas Mesh desde el N2 2 hasta el 500. Se observa en la Tabla 7 los parametros
caracteristicos del equipo.

Tabla 38. Pardmetros de disefio para la criba de vibracion rotatoria.

Parametro Valor
A 3,82th tm™2
B 0,88
C 1
D 1
E 1
F 2,3
G 1
H 1
] 1
U 8,72-1073th1

Para el dimensionamiento del equipo se asumieron diversas condiciones en el flujo de la
alimentacion de la etapa, como también en la operacién del equipo. Considerando el menor
valor posible para los factores D, G y H, los que dependen de las caracteristicas del equipo,
se tiene que el drea de tamizado debe ser 2,5 veces mayor que la calculada. Sin embargo,
tomando en cuenta que la ecuacion de disefio se basa en una desigualdad, el area de
tamizado aqui calculada permite también la separacion de los componentes.

3.5.6. Separador neumatico

El principio de funcionamiento del equipo consiste en realizar una fluidizacién del material
particulado. El flujo a tratar entra por un costado del equipo y, asi, las particulas mas livianas
son arrastradas gracias a un flujo de aire ascendente, mientras que las particulas mas
pesadas caen por accion de la gravedad.

Para esta etapa del proceso se escoge el equipo AIM Pneumatic Separator 16-10, el cual
permite la separacion de material particulado en funcién de sus densidades. En particular,
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este equipo es utilizado para la separacién de plasticos de otros productos de caracter
industrial [58]. Se muestra en la Tabla 8 los pardmetros caracteristicos del equipo escogido.

3.5.7. Lixiviacion

La reaccion de lixiviacién de NMC en medio acido usada para dimensionar el equipo es la
reaccion (5).

El equipo escogido en la etapa de lixiviacidn corresponde a un reactor continuo
perfectamente agitado (CSTR, por sus siglas en inglés). Considerando que la reaccién que
ocurre en la etapa de lixiviacion es de primer orden respecto al peréxido de hidrégeno, se
tiene la siguiente ecuacion de disefio:

H302
FE,m

" Xlix
V_k.CHZOZ.l_ .
E ( xllx)

(88)

donde:

e V:volumen del reactor.

. FEP’I,ZHOZ: flujo molar de entrada de perdxido de hidrégeno.

H,0 . ‘o L
e (;*"?:concentraciéon molar de peréxido de hidrégeno en la entrada a la etapa.

e k: constante cinética.
® Xt Cconversion.

El flujo molar de entrada de perdxido de hidrégeno es determinado en funcién del flujo

masico de entrada de dicho compuesto y de su masa molar. Se tiene el siguiente valor para

H30;,
FE’m :

H;0; Hz0; ~ 1
mo0, (Fi3 2+ Fg™?)  7,66-1.000.000 g afio™! S (g9
Fom =" 31010, = 34,00 g Mol = 225.000 mol afio (89)

La concentracion de entrada de H,0, a la etapa de lixiviacion es determinada considerando
que el flujo volumétrico de entrada corresponde a la suma de los flujos volumétricos de
entrada de las especies H,0, H,S0, y H,0,. Asi, se tienen los siguientes valores para el
flujo volumétrico de entrada a la etapa y la concentracién de entrada de H,0,:
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Hy0 _ (F5° + Fg°) _ 336,74 taflo”"

F - = F/2° = 337.748,54 | afio™?
£ Pio 997 kg m~3 g e
E[25% + B2°4) 66,18 t afio™?
FEHZSO4 _ ( 13 26 ) — —= FEHZSO4 = 36.000 [ afio™?
Pr,s0, 1.840 kg m
pH202 | pH202 7,66 t afio~ !
FEH202 _ ( 13 26 ) _ — = FEHZOZ = 5.468,31 [ afio™?
PH,0, 1.400 kg m

= Fy = 379.216,44 | afio™?

F2% 225000
CHZOZ — Em — e CH202 - 0,59 M
E Fe 37921644 ~ °F

La conversion de la reaccidn y su constante cinética tienen un valor de 98% vy
8,32 - 1073 min~1, respectivamente (ver seccion 3.4.10.3). Asi, segln la ecuacién (88), y
considerando un factor de seguridad para el volumen del equipo de un 20% [63], se
determina que el volumen del reactor debe ser de 6,44 m3.

El dimensionamiento del CSTR para la etapa de lixiviacion es realizado en base al supuesto
de que la reaccion (5) es de primer orden respecto a la concentracidon de perdxido de
hidrégeno. Sin embargo, existen estudios que muestran también una dependencia de la
concentracion de acido sulfirico [112]. En caso de tener una reaccidon de segundo orden
respecto a las concentraciones de peréxido y de acido, el volumen aqui calculado estaria
subestimado en un 400%. Esto significaria que el tiempo de residencia en el reactor no es
suficiente para que la reaccién ocurra, y la conversion real seria menor a la impuesta. Se
recomienda, entonces, considerar un factor de seguridad mayor al 20% impuesto por
bibliografia [63]. Ademas, en caso de implementar el proyecto, se sugiere un estudio
acabado de la cinética de la lixiviacidon, con el fin de eliminar toda incertidumbre que exista
respecto a esta operacion.

Por otra parte, considerando una capacidad de procesamiento de 7.000 t afio~?! de LIBs,
igual a la de la empresa Umicore [51], se tiene que el volumen del CSTR de lixiviacidon debe
ser de 316 m3. Esto sugiere que un equipo con las dimensiones aqui calculadas sera dificil
de encontrar. Sin embargo, existen procesos donde los equipos para las etapas de lixiviacion
tienen dimensiones similares a las aqui obtenidas [113], lo cual hace notar que encontrar
equipos de estas caracteristicas es factible.
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3.5.8. Extraccidn por solvente

En la etapa de extraccion por solvente se busca separar selectivamente el cobalto y el
manganeso que se obtienen en el PLS, del niquel y el litio presentes en la misma solucién.
Esto se realiza con el fin de evitar una posible codeposicidn de cobalto y niquel en la etapa
de electroobtencion, asegurando una alta calidad en la recuperaciéon de ambos metales.

La extraccion se realiza en un proceso en varias etapas en contracorriente, en equipos
llamados mezclador — decantador. Estos equipos cumplen 2 funciones fundamentales: por
una parte, promueven la transferencia de masa en un tanque agitado (mezclador) y, por
otra parte, permiten la separacién de las fases del extractante y la solucién tratada
(decantador).

Para el dimensionamiento los principales fendmenos a considerar son la transferencia de
masa y el equilibrio fisicoquimico entre cada fase. Ademas, los principales supuestos usados
para este calculo son los siguientes:

e Los flujos volumétricos se mantienen constantes entre cada etapa.

e La magnitud de los flujos volumétricos estd determinada por los solventes (orgdnico
o solucién acuosa de 4cido sulfurico y peréxido de hidrégeno), es decir, la
contribucién al volumen de los metales disueltos es despreciable.

e Elorganicoy la solucién acuosa son inmiscibles.

e En cada etapa se alcanza el equilibrio fisicoquimico al 100%.

e La extraccidon de otros metales es despreciable.

En primer lugar, se estimo el nUmero de etapas en un proceso en contracorriente segun el
método McCabe — Thiele [114]. Se puede ver una representacién del proceso en la Figura
15. A partir del balance de masa global del proceso, se tiene la siguiente ecuacion para la
linea de operacidn del sistema:

E_
S (90)

donde:

e E:flujo volumétrico de organico en m3 s1.

e R:flujo volumétrico de la solucién acuosa en m3 s~ 1.

e X,:concentracion de cobalto en la solucidn acuosa de salida de la ultima etapa en
gl
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Xp: concentracién de cobalto en la solucion acuosa de entrada a la primera etapa
engl™t.

Y, +1: concentracion de cobalto en la corriente organica de entrada a la operacion
engl™t.

Y;: concentracion de cobalto en la corriente organica de salida de la Ultima etapa en
gl

Del balance de masa del sistema se conocen los valores de las concentraciones en las fases
acuosa y orgdnica a la entrada y salida del sistema, las que se resumen en la Tabla 39. Con
estos valores es posible conocer la curva de operacion definida por la ecuacion (90).

Tabla 39. Resumen condiciones de operacion de la extraccion por solvente.

X,/gUt  Xp/glU?' Ypa/glt Yy/gl?
3,75-10"2 7,16-10"! 0

2,93

Graficando la curva de equilibrio del sistema sulfato de cobalto — Cyanex 272 [34] y la de
operacion, se obtienen 2 etapas mediante el método grafico de McCabe — Thiele.

3,50
3,00
2,50
7 2,00
S
~
— 150
I -
5 —e—Curva de equilibrio
S
&) 1,00 -
— Curva de operacion
0,50
0,00
0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50 0,60 0,70 0,80
-1
[Co(ac)] lgl

Figura 18. Método McCabe - Thiele para la extraccion por solvente.

Por otra parte, para estimar los volimenes del mezclador — decantador se consideran los
parametros de la Tabla 40, donde el tiempo de extraccién corresponde al tiempo de
residencia en el mezclador, y el de separacion al tiempo de residencia en el decantador.
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Tabla 40. Pardmetros cinéticos de la extraccion por solvente [115, 116].

Tiempo de extraccion / min  Tiempo de separaciéon / min

0,50 2,50

El flujo volumétrico que ingresa al equipo es determinado considerando los flujos
volumétricos de entrada de las especies H,0, H,0,, H,SO,, Cyanex 272 y keroseno (F;s,
Fi6 Y F,5). En base a los valores para dichos flujos expuestos en la Tabla 29 y las densidades
de cada componente (ver Tabla 41), se determina el flujo volumétrico de entrada a la etapa:

~ (338.580.000 , 1010000 120.000)g afio? 1 L
15 = 997 1.840 1400 ) gl-t 365-24-60 ‘"0
= F;c = 0,65 [ min~?
. (769.820.000 N 21.470.090.000) g afio~? 1 L
16 = 920 810 gl1 3652460 O
- F16 = 52,03 l min_l
~ (2.998.790.000 , 259270000 1.050.000) g afio? 1 L
25 = 997 1.840 1400 ) gl 365-24-60%M0TH"

= F,s = 5,99 Il min~!

Tabla 41. Densidad de los solventes (orgdnicos y acuosos) presentes en la extraccion por solvente [91, 117].

Componente Densidad / g I
H,50, 1.840
H,0, 1.400
Agua 997

Cyanex 272 920
Keroseno 810

Asi, se tiene que el flujo volumétrico de entrada al mezclador — decantador es de
58,67 l min~!. Luego, multiplicando por los tiempos de residencia dados por la Tabla 40, y
considerando un factor de seguridad para los volimenes de un 20% [63], se obtiene un
volumen para el mezclador de V,; = 3,52 - 1072 m3, mientras que para el decantador se
obtiene un volumen de V, = 0,18 m3.
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El dimensionamiento del equipo utilizado para la extracciéon por solvente es realizado
mediante el método grafico de McCabe — Thiele. Este método, al ser grafico, trae consigo
distintas aproximaciones y errores, lo que puede alejar el nimero de etapas determinadas
a las realmente necesarias.

Ademas, se considera como supuesto que en cada una de las etapas se llega a un equilibrio
entre ambas fases presentes en el equipo (organica y acuosa). Sin embargo, este supuesto
no aleja el problema de la realidad. Asumiendo que en cada etapa se llega a un 70% del
equilibrio [99], el nUmero de etapas se mantiene.

Por otra parte, para determinar el volumen del equipo se considerd un tiempo de residencia
utilizado en operaciones similares. En caso de que el tiempo de residencia para este proceso
deba ser mayor, la separacidn del niquel y cobalto seria menor que la aqui determinada, lo
que afectaria la calidad de los productos finales.

En el caso de considerar una capacidad de procesamiento igual a la de Umicore, la
dimension del equipo para la extraccién por solvente aumentaria a 3,35 m3 (considerando
que el flujo de baterias tratadas por Umicore es de 7.000 t afio™1). Si bien el tamafio es
cerca de 2 6rdenes de magnitud mayor que el determinado, existen en el mercado equipos
gue se adecuen a las dimensiones aqui calculadas [118].

3.5.9. Refinamiento

Una vez extraido selectivamente el cobalto y el manganeso desde el PLS, lo que se busca en
la etapa de refinamiento es transferir estos iones a una corriente acuosa de acido sulfurico,
la cual posteriormente ingresa a la etapa de electroobtencidn para obtener cobalto
metadlico. En otras palabras, lo que ocurre en esta etapa es que se descarga el solvente
organico para recircularlo en el proceso de extraccion por solvente y, paralelamente, se
aumenta la concentracién de una corriente acuosa de &cido sulfuricoy Co?™.

En consideracion que la naturaleza de los flujos y las condiciones de operacién son las
mismas, se ocupan los mismos supuestos, metodologia y equipo presentados en la seccién
3.5.8.

En primer lugar, se estimo el nUmero de etapas en un proceso en contracorriente segun el
método de McCabe — Thiele [114]. Del balance de masa del sistema se conocen los valores
de las concentraciones en las fases acuosa y organica a la entrada y salida de la etapa de
refinamiento, las que se resumen en la Tabla 42. Con estos valores es posible conocer la
curva de operacién segun la ecuacién (90).
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Tabla 42. Resumen condiciones de operacion en la etapa de refinamiento.

X,/gUt  Xp/glU?' Yy /glt Yy/gl?
3,54-10"1 4,77 -1072 331 0

Graficando las curvas de operacion y de equilibrio del sistema cobalto — Cyanex 272 [35], se
obtiene una etapa mediante el método grafico de McCabe — Thiele [114].

9,00

8,00

—8— Curva de equilibrio
7,00

Curva de operacién

6,00

5,00

4,00

3,00

[Co(org)] /g I-*

2,00

1,00

0,0 d
0,00 0,50 1,00 1,50 2,00 2,50 3,00 3,50

[Co(ac)] / g I~

Figura 19. Método de McCabe — Thiele para la etapa de refinamiento.

Por otra parte, para estimar los voliUmenes del mezclador — decantador se consideraron los
parametros cinéticos de la Tabla 40, donde el tiempo de extraccidn corresponde al tiempo
de residencia en el mezclador, y el de separacion al tiempo de residencia en el decantador.

El flujo volumétrico que ingresa al equipo corresponde a la suma de los flujos de entrada,
F,7, F59 y F53. En base a los valores para dichos flujos expuestos en la Tabla 30 y las

densidades de cada componente (ver Tabla 41), se determina el flujo volumétrico de
entrada.

Ry R
Fi; =—+
PrRH  Pker

o (605.090.000 N 21.470.090.000) g aiio™! 1 afo min~!
17 920 810 gl-l 365-24-60

- F17 = 51,69 l min_l
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H,0
Ey
Fyo =
Pu,0

. 122.720.000 g afio™! 1 afio min~?!
20 ™ 997 gl-l 365-24-60

- FZO = 0,23 l min_l

H,0 H,S0
Ey’ F
F23 = +
Pu,0  PH,s0,

23 —

<18.650.000 N 27.810.000) g afio™! 1 afio min™?!
997 1.840 gl™t 365-24-60

- F23 = 0,06 l min_l

Asi, se tiene que el flujo volumétrico de entrada al mezclador — decantador es de
51,99 [ min~!. Luego, multiplicando por los tiempos de residencia dados por la Tabla 40, y
considerando un factor de seguridad del 20% para los volumenes [63], se obtiene un
volumen para el mezclador de V;; = 3,12 - 1072 m3, mientras que para el decantador se
obtiene un volumen de V, = 0,16 m3.

Al igual que en la etapa de extraccion por solvente, utilizar el método grafico de McCabe —
Thiele puede alejar el numero de etapas determinadas de las realmente necesarias,
mientras que el supuesto de que se alcanza un equilibrio entre ambas fases (orgdnica y
acuosa) no aleja el problema de la realidad (ver discusiones en seccion 3.5.8).

Por otra parte, al considerar una capacidad de procesamiento igual a la de Umicore
(7.000 t afio~! de LIBs), la dimensién del equipo aumentaria a 2,17 m3. Si bien el tamafio
es cerca de 2 6rdenes de magnitud mayor que el determinado para el proceso, existen en
el mercado equipos que se adecuen a las dimensiones aqui calculadas [118].

3.5.10. Electroobtencién de cobalto

La variable de disefio en una celda de electroobtencién corresponde al area total de
deposicion. Para determinar su valor en este proceso, se utiliza la ley de Faraday [119]
(ecuacion (91)).

z-mg jn-A-t
MMCo F

(91)
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donde:

e z:numero de electrones transferidos en la electrodeposicion.
* my: masa de cobalto depositada en g.
MMZC°: masa molar del cobalto en g mol™1.

j: densidad de corriente en A m™2.

» 1: eficiencia de corriente.

t: tiempo de operacion en s.

F: constante de Faraday en C mol™2.

A: rea total de deposicién en m?2.

Considerando que el equipo opera durante 1 semana, se tienen las siguientes condiciones
de operacidn, las cuales son impuestas a partir de datos bibliograficos (ver Tabla 43).

Tabla 43. Condiciones de operacion de la celda de electroobtencion de cobalto [39].

Parametro Valor
j 400 Am™2
t 604.800 s
n 97%
|4 33V

Por otra parte, el nimero de electrones transferidos en la deposicién corresponde al
numero de electrones que participan en las semirreacciones (15) y (16) u (17). La masa
depositada de cobalto es determinada a partir del balance de masa de la etapa (ver seccion
0). Asi, reemplazando los datos aqui expuestos en la ecuacioén (91), se tiene la siguiente area
de deposicidn:

_ 4-157.461,52-96.500
"~ 58,93-400- 0,97 - 604.800

= A =4,40m?

El nimero de catodos se calcula considerando catodos de drea de 1 m? y que la deposicion
de cobalto ocurre por ambos lados del electrodo. Asi, se tiene el siguiente nimero de
catodos:

4,40
Ncatodos = T = 2,20 = Ncitodos = 3

Para que la deposicién sea por ambas caras del catodo, debe existir siempre un dnodo mas.
Asi, se tiene que el nimero de dnodos es 4, y el nimero total de electrodos es 7.
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Para determinar el volumen del equipo, se utilizan parametros de disefo tipicos para este
tipo de celdas [120]. En primer lugar, se dimensiona el largo de la celda a partir de la
siguiente expresion:

La=n.-an,+ng-ang+n, -d, +2-p (92)

donde:

e La:largo delaceldaenm.
* n.:numero de catodos.
* ng,:numero de anodos.
e an.: espesor de los catodos en m.
* an,: espesor de los anodos en m.
* n,:numero de electrodos.
* d,: distancia entre electrodos en m.
e
e p:distancia entre electrodos terminales y la pared de la celda en m.

Reemplazando con valores obtenidos a partir de bibliografia, se tiene el siguiente valor para
el ancho de la celda.

La=3-0015m+4-001m+7-001m+2-001m=La=100m

Luego, se determina el ancho de la celda mediante la siguiente expresion.

An=E,+2-p+2-a (93)

donde:

e An:ancho de la celda en m.

e FE,:espesor del electrodo en m.

e p:distancia entre electrodos terminales y la pared de la celda en m.
e a:espesor de la pared de la celda en m.

Evaluando, se tiene el siguiente valor para el largo de la celda:
An=1m+2:-00lm+2-001m=An=1,40m

Finalmente, el alto de la celda es determinado segun la siguiente relacion:
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Al=al+d,+a (94)

donde:

e Al: alto de la celda en m.

e qal: alto del electrodo en m.

e d,:distancia entre electrodos y el suelo en m.
e a:espesor de la pared de la celda en m.

Evaluando, se tiene el siguiente valor para el alto de la celda:
Al=1m+025m+01m= Al =1,35m

Con los parametros calculados, y considerando un factor de seguridad de 20% para el
volumen del equipo [63], se determina el volumen de la celda.

V=100m-1,40m-135m-1,20=>V =227 m?

Para determinar el area total de deposicidn se utilizé la ley de Faraday, la cual relaciona la
masa depositada de un metal en funciéon del area necesaria para su deposicidn.
Considerando que el drea de deposicion fue aproximada al entero mayor mas cercano, se
tiene que el numero de catodos para la electroobtencién de cobalto estd sobreestimado. Si
bien esto se traduce en una baja probabilidad de que la masa realmente depositada sea
menor a la aqui calculada, existe un trade-off con respecto al costo del equipo, el cual
aumentara a medida que aumentan las dimensiones de este.

Por otra parte, los equipos de electroobtencién existentes en la industria minera presentan
un promedio de 60 electrodos por celda [121]. Si bien esto puede dificultar la busqueda de
equipos que se adeclen a las caracteristicas del proceso aqui planteado, es posible fabricar
el equipo para el proceso.

3.5.11. Electroobtencién de niquel

Aligual que en la etapa de electroobtencién de cobalto, en la etapa de electroobtencion de
niquel la variable de disefio corresponde al area total de deposicidon. Para determinar su
valor se utiliza la ley de Faraday [119] (ecuacidn (95)).

z-mg jn-A-t
MMNE F

(95)
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donde:

e z:numero de electrones transferidos en la deposicién.
* my: masa de niquel depositada en g.

MMN¢: masa molar del niquel en g mol™?.

j: densidad de corriente en A m™2.

n: eficiencia de corriente.

A: rea total de deposicién en m?2.

t: tiempo de operacion en s.

F: constante de Faraday en C mol™2.

Considerando que el equipo opera durante una semana, se tienen las siguientes
condiciones de operacion, las cuales son impuestas a partir de datos bibliograficos (ver
Tabla 44).

Tabla 44. Condiciones de operacion de la celda de electroobtencion de niquel [37].

Parametro Valor
j 250 Am™?
t 604.800 s
n 99%
|4 1,4V

Por otra parte, el nimero de electrones transferidos en la deposicién corresponde al
numero de electrones que participan en las semirreacciones (19) y (20) u (21). La masa
depositada de niquel es determinada a partir del balance de masa de la etapa (ver seccion
3.4.14). Asi, reemplazando los datos aqui expuestos en la ecuacion (95), se tiene la siguiente
area total de deposicion:

4 -159.405,38 - 96.500
= e
58,69 - 250 - 0,99 - 604.800

A =6,98m?

El nimero de catodos se calcula considerando cdtodos de drea de 1 m? y que la deposicion
de niquel ocurre por ambos lados del electrodo. Asi, se tiene el siguiente nimero de
catodos.

6,98
Ncatodos = T = 3,49 = Ncitodos = 4
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Para que la deposicién sea por ambas caras del catodo, debe existir siempre un dnodo mas.
Asi, se tiene que el nimero de anodos es de 5, y que el numero total de electrodos es 9.

El volumen del equipo es determinado del mismo modo que el del equipo de
electroobtencion de cobalto. Considerando un nimero de catodos igual a 4, un nimero de
anodos igual a 5 y un nimero de electrodos igual a 9, se tienen los siguientes valores para
el ancho, alto y largo de la celda de electroobtencién de niquel segun las ecuaciones (92),
(93)y (94):

La=4-0015m+5-001m+9-001m+2-001lm=La=121m
An=140m
Al=135m

Con los parametros calculados, y considerando un factor de seguridad del 20% para el
volumen del equipo [63], se determina el volumen de la celda.

V=121m-1,40m-135m-1,20 =V =2,75m?3

Al igual que para la electroobtencién de cobalto, utilizar la ley de Faraday para dimensionar
el area de deposicidn conlleva a una sobreestimacion del nimero de catodos. Por otra
parte, encontrar un equipo con las dimensiones requeridas por el proceso puede ser una
tarea dificil, ya que en la industria minera los equipos de electroobtencidon presentan un
promedio de 60 electrodos por celda (ver discusiones en seccion 3.5.10).

3.6. Balances de energia y servicios

En esta seccion se muestran los requerimientos energéticos de los equipos del proceso, asi
como también los servicios requeridos.

Respecto a los requerimientos energéticos de los equipos, se muestra en la Tabla 45 las
temperaturas de operacién y el calor transferido en los equipos donde la temperatura es
un factor importante en su operacién. Se resumen en la Tabla 46 las dimensiones necesarias
de los intercambiadores de calor para lograr la transferencia requerida. En cuanto a los
servicios requeridos por los equipos, se considera servicio eléctrico, flujos de aire y flujos
de agua y vapor para el intercambio energético. En la Tabla 47 se resumen los servicios
requeridos por cada etapa del proceso.

A continuacién, se presenta la memoria de cdlculo de los balances de energia y los servicios
requeridos por las etapas.
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Tabla 45. Temperaturas de operacion y calor transferido en equipos donde la temperatura es un factor importante en su

operacion.
Equipo Temperatura de operacion / 2C  Calor transferido /kW
Secado 254 0,99
Lixiviacion 70 9,68
Extraccidn por solvente 50 12,49
Refinamiento 40 31,81
Electroobtencion de cobalto 60 1,59
Electroobtenciéon de niquel 50 1,07
Tabla 46. Areas de los intercambiadores de calor del proceso.
Etapa Area de intercambiador de calor / m?
Lixiviacion 3,19
Extraccién por solvente 10,60
Refinamiento 49,69
Electroobtencidén de cobalto 0,64
Electroobtencion de niquel 0,68
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Tabla 47. Servicios requeridos por el proceso.

Etapa Servicio requerido Valor Referencia
Conminucién 1 Servicio eléctrico 90,00 kW [52]
Secado Servicio eléctrico 29,50 kW [107]
Aire 2,65-1072 Nm3s~? -
Conminucién 2 Servicio eléctrico 18,50 kW [54]
Separacion magnética Servicio eléctrico 1,50 kW [109]
Tamizado Servicio eléctrico 0,18 kW [56]
Separacion neumatica Servicio eléctrico 14,91 kW [58]
Aire 0,28 Nm3 st -
Lixiviacidon Servicio eléctrico 7,50 kW [122]
Agua de
6,61-10"%2kgs™1 -
enfriamiento
Extraccién por solvente Servicio eléctrico 0,02 kW [118]
Vapor
3,13-107 1 kg s~1
sobrecalentado
Caldera Pellets de madera 8,32-10"*kg st
Refinamiento Servicio eléctrico 0,02 kW [118]

Electroobtencion de

cobalto

Electroobtencion de

niquel

Agua de
enfriamiento
Servicio eléctrico
Agua de
enfriamiento
Servicio eléctrico
Vapor

sobrecalentado

2,54-10" kg s~1
5,98 kW
3,96-10"2 kg s~1
2,49 kW

6,04 -10"%2 kg s~1
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3.6.1. Balances de energia

Un balance de energia (E) se describe segun la siguiente ecuacion:

dE

E = Eentra - Esale + Egenera - Econsume (96)

La entrada y salida consideran la energia interna, potencial y cinética, mientras que la
generaciéon y consumo de energia se representan como trabajo o calor. Por lo tanto, la
energia del sistema es la siguiente.

AE =Fg - (U+E.+Ey)—Fs-(U+E.+Ep)+Q—-W (97)

donde:

e AE: variacién de energia en el sistemaen V.

e Fg: flujo masico de entrada en kg s 1.

e Fs: flujo masico de salida en kg s~ 1.
e U:energiainternaen] kg™t
e E_:energiacinéticaen ] kg™t

* Ej,:energia potencial en J kg™t

Q: calor neto del sistemaen V.

W' trabajo neto del sistema en V.
Respecto a la energia interna del sistema, esta se encuentra relacionada con la entalpia

segun la siguiente ecuacion:

H=U+P-v (98)

donde:

e H:entalpiaen] kg™t
e P:presionen Pa.

e v:volumen especifico en m? kg~!.
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Reescribiendo la Ecuacion (98) con sus respectivos diferenciales, se obtiene la ecuacion (99).
dH = dU + d(Pv) (99)

Se asume que en los equipos del proceso las variaciones de presion son despreciables. Por
lo tanto, la ecuacion (99) queda de la siguiente manera:

H=U (100)

Por otra parte, la entalpia de cada componente se encuentra descrita segun la ecuacién
(101).

T
Tref

donde:

e H;:entalpia del componente i a la temperaturaT en ] kg™1.

e H?: entalpia de formacién estdndar del componente i a la temperatura Trer en
Jkg™.

e (p;: calor especifico del componente i en ] (kg K)™1.

e T:temperaturaenK.

Finalmente, cada equipo del proceso es considerado como un sistema abierto con cambios
despreciables de energia potencial y cinética. Por otra parte, se asume que los equipos
operan en estado estacionario, por lo que la variacién de energia en el tiempo debe ser
nula. A partir de dichos supuestos, se obtiene el siguiente balance de energia por equipo:

OZFE'HE_Fs‘H5+Q_W (102)

A continuacion, se muestran los balances de energia de las etapas donde la temperatura
influye de manera importante en su operacion. Para las demas etapas, se asume que los
equipos corresponden a sistemas adiabaticos, por lo que las corrientes de entrada y de
salida poseen la misma temperatura (Tgmpiente = 25 °C). El balance de energia para la
etapa de secado es presentado en la seccién 3.4.5.3.
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3.6.1.1. Lixiviacion

En la etapa de lixiviacidn ocurre la reaccion (5). Dicha reaccion posee una mayor conversion
a una temperatura de 70 °C, por lo que el equipo debe operar a dicha temperatura (ver
seccion 3.4.10.3).

Considerando que el equipo corresponde a un CSTR, la temperatura dentro del equipo es
igual a la temperatura de salida. Asi, el balance de energia de la etapa es realizado en
funcidn de los flujos de entrada y de salida del equipo.

3.6.1.1.1. Balance de energia en la etapa

A partir de la ecuacién (102) se obtiene la siguiente expresién, la que representa el calor
cedido o requerido por la etapa de lixiviacion, considerando una temperatura de operacién
iguala 70 °C:

Q= Z my - (Cpi “Top + Hjs Oci) - ng ) (Cpi -Tg + H3s Oci) (103)
i i

donde:

e mi: flujo masico de salida de la especie i en kg s~2.

e mk: flujo masico de entrada de la especie i en kg s~2.

e (p;: calor especifico de la especie i en J (kg K)™1.

. T,§: temperatura de entrada de la especie i en K.

» T,,: temperatura de operacion de la etapa de lixiviacion (70 °C).

e HJ. o, entalpia de formacion estandar de la especie i a 25 °C en ] kg™t

Para la resolucion de la ecuacidn (103), se asumioé que el calor especifico de la mezcla al
interior del reactor equivale al del agua (igual a 4.182 ] (kg K)~! [87]). Ademas, para las
especies que no participan de la reaccion (5), los términos asociados a su entalpia de
formacidn estandar desaparecen de la ecuacion, ya que sus flujos de entrada y de salida son
equivalentes. Asi, considerando las entalpias de formacion estandar de las especies que
participan de la reaccion (5) (ver Tabla 48), y los flujos masicos de entrada y de salida de la
etapa (ver Tabla 28), se determina mediante la ecuacidn (103) que la etapa de lixiviacion es
exotérmica, y libera un calor de 9,68 kWW/.
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Tabla 48. Entalpias de formacion estdandar a 25 °C de las especies que reaccionan en la etapa de lixiviacion [87], [123].

Especie H}soc /] 971

NMC —985,27

H,S0, —8.300,93
H,0 —15.879,44
H,0, —5.522,94

Li,SO,  —13.065,89
CoSO, —5.731,34
Niso, —5.640,67

MnSo0, —7.054,73

0, 0

3.6.1.1.2. Requerimiento de agua de enfriamiento

Para asegurar que la operacion del equipo sea isotérmica, es necesaria la instalacion de un
intercambiador de calor tipo serpentin dentro del equipo. El flujo de agua de enfriamiento
es calculado mediante la ecuacion (102) para el agua, considerando una diferencia de
temperatura de acercamiento de 10 °C, es decir, el agua sale del intercambiador con una
temperatura de 60 °C. Asumiendo una temperatura de entrada de 25 °C para el agua, se
tiene el siguiente flujo de agua necesario para asegurar la temperatura de operacién de
70 °C de la lixiviacién:

Q B 9.683] s71
CPagua - AT~ 4.182- (60 — 25) J K (kg K)~!

Magua =

= 2,09 -10° kg ano™?

= Mggyq = 2.085,93 t afio™!
3.6.1.1.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor

El area del intercambiador es determinada mediante la siguiente ecuacion de disefno:
Q=A-U-ATy, (104)

donde:
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Q: calor transferido en el intercambiador en WW.

A: area del intercambiador de calor en m?.

U: coeficiente global de transferencia de caloren W (m? K)™1.
AT}, : temperatura media logaritmica en K.

El coeficiente global de transferencia de calor es calculado a partir de la siguiente ecuacién
[124]:

CTT o A& 1 (105)
.k " h

l

1
X
e

donde:

e h;: coeficiente de conveccién internoen W (m? K)~1.

e h,: coeficiente de conveccién externoen W (m? K)™1.

e Ax:espesor del intercambiador de calor en m.

e k: coeficiente de conductividad térmica del material del intercambiador en
W (mK)™ .

Asumiendo que el término asociado a la conduccidn es despreciable en comparacién a los
de conveccidn, y que el coeficiente de conveccion de la solucion dentro del reactor es
equivalente al del agua de enfriamiento, igual a 300 W m~=2°C~1! [124], se tiene la
siguiente expresion para el coeficiente global de transferencia de calor:

1
Us——=U=-

1 1
TR

Por otra parte, la temperatura media logaritmica es calculada en funciéon de las
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con la de operacién del equipo.
Asi, se tiene el siguiente valor para ATy,:

(70 = 25) — (70 — 60)
ATy = 70 — 25
In (75=¢5)

= AT}, = 23,27 °C

Sabiendo que el calor transferido es de 9.681 W, a partir de la ecuaciéon (104), y
considerando un factor de seguridad de un 15% para el drea [63], se determina que el
intercambiador debe tener un area de 3,19 m?.
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3.6.1.2. Extraccion por solvente

En la etapa de extraccion por solvente ocurre la transferencia del cobalto y el manganeso
desde una fase acuosa a una organica. Dicho fendmeno posee una temperatura 6ptima de
50 °C [34]. Para estudiar la necesidad de instalar un intercambiador de calor, se calcula la
temperatura que tendrd la mezcla de todas las corrientes de entrada a la etapa de
extraccion por solvente, suponiendo que no existe diferencia entre las entalpias de
formacién a la entrada y a la salida, es decir, no existe un calor generado por la mezcla de
las corrientes. En caso de presentar una temperatura diferente a la de operacion, la
instalacion de un intercambiador de calor serd necesaria, ya que el calor entregado o
retirado por la mezcla de las corrientes de entrada no es suficiente para alcanzar la
temperatura de operacion del equipo. Para determinar el calor requerido en este caso, se
asume que la temperatura de la mezcla debe ser igual a la de operacion, y se calcula a qué
temperatura debe entrar el flujo proveniente de la etapa de refinamiento (F;¢).

3.6.1.2.1. Balance de energia en la etapa

A partir de la ecuacion (102), se determina la temperatura de la mezcla de las corrientes de
entrada, asumiendo que el equipo es adiabatico. Para ello, se asume que las especies
presentes en la fase acuosa poseen un calor especifico equivalente al del agua, y las especies
en la fase organica tienen un calor especifico igual al del keroseno (1.970 J (kg K)~1 [91]).
Despejando la ecuacion (102) para la temperatura de la mezcla, y asumiendo que el equipo
opera de manera adiabatica, se tiene la siguiente expresion:

0= Z m; - Cp; - (T* = T) (106)

donde:

e m;: flujo masico de la especie i en kg s™1.

e (p;: calor especifico de la especie i en J (kg K)™1.
e T;:temperatura de la especiei en K.
e T*:temperatura de la mezcla en K.

Conociendo todos los datos de flujo (ver Tabla 29) y calor especifico, se determina que la
temperatura de la mezcla equivalea T* = 43,93 °C. Asi, se determina que la instalacién de
un intercambiador de calor es necesaria debido a que la temperatura de la mezcla es
diferente a la de operacién de la extraccion por solvente (50 °C).
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Para asegurar que la temperatura de operacion de la extraccidn por solvente sea de 50 °C,
se impone que la temperatura de mezcla de las corrientes de entrada sea igual a la de
operacioén. Asi, a partir de la ecuacién (106), se desprende que la temperatura del flujo
proveniente de la etapa de refinamiento (F;4) debe ser igual a 48,99 °C. De la ecuacién
(102) se tiene la siguiente expresidn para el calor necesario para elevar la temperatura del
flujo F;¢ desde los 40 °C (temperatura de operacion de refinamiento) hasta los 48,99 °C:

Q = Zmi . Cpl . (T* - TOI;ff (107)
i

donde:

e m;: flujo masico de la especie i en kg s™1.

e (p;: calor especifico de la especie i | (kg K)™ 1.
e T*:temperatura de entrada a la etapa de extraccion por solvente (322,14 K).

TORef_

p :temperatura de operacion de la etapa de refinamiento (313,15 K).

Considerando que el calor especifico de los componentes equivale al del keroseno y
conociendo el flujo F;¢ (ver Tabla 30), se tiene que el calor requerido es de 12,49 kW.

3.6.1.2.2. Requerimiento de vapor

Para entregar el calor requerido por la etapa, se decide la instalacién de un intercambiador
de calor tipo tubo carcasa, utilizando vapor como fluido de intercambio. Para determinar el
flujo de vapor sobrecalentado, se utiliza la ecuacidn (102) para el vapor, considerando que
ingresa con una temperatura de 130 °C y sale a 110 °C. Asi, se tiene el siguiente flujo de
vapor necesario para calentar la corriente F; 4 hasta 48,99 °C.

0 12.488 86 10° 0 gt
Moapor = Cp avor AT 2,00 - (130 — 110) " g ano

= Mygpor = 9.864,97 t afio™
3.6.1.2.3. Requerimiento de combustible

Para obtener este flujo de vapor, se decide la instalacion de la caldera LVTAN LSH 1.0-0.7-
T. Se observa en la Tabla 49 las caracteristicas de dicha caldera.

Gracias a que el equipo admite biomasa como combustible, se decide el uso de pellets de
madera como fuente de calor debido a su alto poder calorifico.
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Tabla 49. Caracteristicas del equipo LVTAN LSH 1.0-0.7-T [125].

Caracteristicas Valor

Flujo de vapor 1th™?
Area de intercambio 40 m?

Combustible Biomasa

Como se menciond anteriormente, el flujo de vapor ingresa al intercambiador a una
temperatura de 130 °C y sale con una temperatura de 110 °C. Una vez que sale del
intercambiador, el vapor reingresa a la caldera para elevar nuevamente su temperatura
hasta los 130 °C vy asi poder lograr el intercambio. Sabiendo que el calor necesario para
elevar la temperatura del vapor es de 11.522 W (ver seccién 3.6.1.2.1), y conociendo el
poder calorifico inferior (PCI) de los pellets de madera (17.900 k] kg~ [126]), se puede
calcular el flujo masico de pellets necesarios para entregar dicho calor mediante la ecuacion
(108).

Q= Mpejiets * PCIpellets (108)

12.488 W

Mpejlets = 179007 g1 =0,70gs7!

= Mpeirers = 22,00t afio™?!

3.6.1.2.4. Dimensionamiento del intercambiador de calor

El drea del intercambiador es determinada mediante las Ecuaciones (104) y (105). El
coeficiente de conveccién del flujo F;4 se asume igual al del aceite (50 W m=2°C™1),
mientras que el del vapor es de 30 W m~2 °C~1 [124]. Asumiendo que el término asociado
a la conduccion es despreciable en comparacion a los de conveccién, se tiene el siguiente
valor para el coeficiente global de transferencia de calor.

1

U= = U=1875Wm2°C!

_ 1
1 11 1
TR, 30750
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Por otra parte, la temperatura media logaritmica es calculada en funciéon de las
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con las de entrada y salida del
flujo F;,. Asi, se tiene el siguiente valor para AT},,:

A7 _ (130 -4899) — (110 - 40)
Tin = 1 (130 - 48,99)
M~110—40

= AT, = 75,37 °C

Sabiendo que el calor transferido es de 12.488 W, a partir de la Ecuacién (104), y
considerando un factor de seguridad de un 15% para el drea [63], se determina que el
intercambiador debe tener un area de 10,60 m?2.

3.6.1.3. Refinamiento

En la etapa de refinamiento ocurre la transferencia de los iones metalicos Co?* y Mn?*
desde una matriz orgdnica a una acuosa. Dicho fendmeno posee una temperatura dptima
de 40 °C [35]. Para estudiar la necesidad de instalar un intercambiador de calor, se calcula
la temperatura que tendra la mezcla de todas las corrientes de entrada a la etapa de
refinamiento, suponiendo que no existe diferencia entre las entalpias de formacion a la
entrada y a la salida, es decir, no existe un calor generado por la mezcla de las corrientes.
En caso de presentar una temperatura diferente a la de operacion, la instalacién de un
intercambiador de calor sera necesaria, ya que el calor entregado o retirado por la mezcla
de las corrientes de entrada no es suficiente para alcanzar la temperatura de operacion del
equipo. Para determinar el calor requerido en este caso, se asume que la temperatura de
la mezcla debe ser igual a la de operacidn, y se calcula a qué temperatura debe entrar el
flujo proveniente de la etapa de extracciéon por solvente (F; ;).

3.6.1.3.1. Balance de energia en la etapa

A partir de la ecuacion (106), se determina la temperatura de la mezcla de las corrientes de
entrada, asumiendo que el equipo es adiabatico. Para ello, se asume que las especies
presentes en la fase acuosa poseen un calor especifico equivalente al del agua, y las especies
en la fase organica tienen un calor especifico igual al del keroseno. Conociendo los datos
para los flujos (ver Tabla 30) y calor especifico, se determina que la temperatura de la
mezcla es de 50,30 °C. Asi, la instalacién de un intercambiador es necesaria debido a que
la temperatura de la mezcla es diferente a la de operacidn de la etapa de refinamiento
(40°cC).

Para asegurar que la temperatura de operacién de la etapa de refinamiento sea igual a
40 °C, se impone que la temperatura de la mezcla de las corrientes de entrada sea igual a
la de operacion. Asi, a partir de la ecuacién (106), se desprende que la temperatura del flujo
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proveniente de la etapa de extraccion por solvente (F;,) debe ser igual a 39,22 °C. De la
ecuacion (102) se tiene la siguiente expresion para el calor retirado para disminuir la
temperatura del flujo F;, desde los 50 °C (temperatura de operaciéon de la extraccién por
solvente) hasta los 39,22 °C:

Q= zmi - Cp; - (T* — T (109)
;

donde:

e m;: flujo masico de la especie i en kg s™1.

e (p;: calor especifico de la especie i | (kg K)™1.
e T*:temperatura de entrada a la etapa de refinamiento (312,37 K).
] T(,S,f‘: temperatura de operacion de la etapa de extracciéon por solvente (323,15 K).

Considerando que el calor especifico de los componentes equivale al del keroseno vy
conociendo el valor del flujo F;; (ver Tabla 30), se tiene que el calor retirado es de
31,81 k.

3.6.1.3.2. Requerimiento de agua de enfriamiento

Para retirar dicho calor, se decide la instalacién de un intercambiador de calor tipo tubo
carcasa. Para determinar el flujo de agua de enfriamiento, se utiliza la ecuacién (102) para
el agua, considerando que el agua ingresa con una temperatura de 10 °C y sale a 40 °C.
Asi, se tiene el siguiente flujo de agua necesario para enfriar la corriente F;, hasta 39,22 °C:

Q B 31.811
CPagua - AT~ 4.182 - (40 — 10)

Magua = =8,00-10° g afio™?!

= Magyuq = 7.999,98 t afio™!
3.6.1.3.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor

El drea del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105). El
coeficiente de conveccién del flujo F;, se asume igual al del aceite (50 W m=2°C1),
mientras que el del agua es de 300 W m~2 °C~! [124]. Asumiendo que el término asociado
a la conduccion es despreciable en comparacion a los de conveccién, se tiene el siguiente
valor para el coeficiente global de transferencia de calor:
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=U=4286Wm2°C!

Uy

1

1 1
RthR 300750
Por otra parte, la temperatura media logaritmica es calculada en funciéon de las
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con las de entrada y salida del

flujo F;,. Asi, se tiene el siguiente valor para ATj,,:

(39,22 — 10) — (50 — 40)
T = 1 (39,22 - 10)
N{750—-40

= AT, = 17,93 °C

Sabiendo que el calor transferido es de 31.811 W, a partir de la Ecuacién (104), y
considerando un factor de seguridad de un 15% para el drea [63], se determina que el
intercambiador debe tener un area de 49,69 m?.

3.6.1.4. Electroobtencion de cobalto

En la etapa de electroobtencién de cobalto ocurre la deposicidn de cobalto metalico. Esta
etapa posee una temperatura éptima de operacion de 60 °C [39].

Considerando que el equipo se asemeja a un CSTR, la temperatura de operacion del equipo
es igual a la temperatura de salida. Asi, el balance de energia de la etapa es realizado en
funcidn de los flujos de entrada y de salida del equipo.

3.6.1.4.1. Balance de energia en la etapa

Al igual que en la etapa de lixiviacidn, es posible determinar el calor requerido o cedido por
la etapa a partir de la ecuacion (103). Sin embargo, es necesario tomar en cuenta el calor
generado producto de la corriente que circula en el equipo de electroobtencidn. Dicho calor
se encuentra definido segun las siguientes ecuaciones [127]:

Q, =AU-j-Ar (110)

AU =U —U,, (111)
AH;xn

U.. = 112

m="F (112)

donde:
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* (y: calor generado por la corriente circulante en W.

e j:densidad de corriente en A m™2.

e Ay: érea total de deposicién en m?2.

e U:voltajedeceldaenV.

e AH;,,: diferencia entre las entalpias de formacién estandar de los productos y
reactantes de la reaccién (18) en ] mol™1.

e z:numero de electrones transferidos.

F: constante de Faraday en C mol™2.

A partir de las entalpias de formacidon estandar de las especies que participan en la reaccién
(18) (ver Tabla 50), se tiene que AH},,, es igual a 16.867 ] mol~1. Asi, considerando los
parametros de operacidén y el area total de deposicidn de la etapa, expuestos en la seccién
3.5.10, se tiene que Q; = 5.724,87 W. Considerando dicho calor, la ecuacién (103) se ve
modificada para la etapa de electroobtencidn de cobalto de la siguiente manera:

Q= Z my - (Cpi “Top + Hjs Oci) - Z m - (Cpi Ty + H3; Oci) —Q (113)
i i

donde:

e mi: flujo masico de salida de la especie i en kg s~

e mk: flujo masico de entrada de la especie i en kg s~

e (p;: calor especifico de la especie i en J (kg K)™1.

. T,§: temperatura de entrada de la especie i en K.

* T,p: temperatura de operacion de la etapa de electroobtencion de cobalto

(333,15 K).

Conociendo los datos para los flujos (ver Tabla 31) y asumiendo que el calor especifico de
la mezcla al interior del equipo equivale al del agua, se tiene que la etapa de
electroobtencion de cobalto libera un calor de 1,59 kW.

109



Tabla 50. Entalpias de formacion estdndar a 25 °C de las especies presentes en la etapa de electroobtencidn de cobalto

[87].
Especie 550¢ /J mol™! 550c /] 97"
H,0 —285.830 —15.879,44
H* 0 0
S0;~ —-909.270 —9.465,65
0, 0 0
Co%* —58.200 —987,61
Co 0 0
Mn?* —220.750 —4.018,17
H, 0 0

3.6.1.4.2. Requerimiento de agua de enfriamiento

Para retirar dicho flujo de calor, es necesaria la instalacién de un intercambiador de calor
tipo serpentin dentro del equipo. Para determinar el flujo de agua de enfriamiento, se utiliza
la ecuacidon (102) para el agua, considerando una diferencia de temperatura de
acercamiento de 10 °C, es decir, el agua sale del intercambiador con una temperatura de
50 °C. Asumiendo una temperatura de entrada de 25 °C para el agua, se tiene el siguiente
flujo de agua necesario para asegurar la temperatura de operacion de 60°C de la
electroobtencién de cobalto:

Q B 1.591
CPagua - AT~ 4,18 - (50 — 25)

Magua = =1,25-10° g afio™?!

= Mggyq = 1.247,58 t afio™"

3.6.1.4.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor

El drea del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105).
Asumiendo que el término asociado a la conduccion es despreciable en comparacién a los
de conveccion, y que el coeficiente de conveccién de la solucidon dentro del equipo es
equivalente al del agua de enfriamiento, igual a 300 W m~2°C~1 [124], se tiene la
siguiente expresion para el coeficiente global de transferencia de calor:
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h
U=——=U=—

1 1
TR

Por otra parte, la temperatura media logaritmica es calculada en funciéon de las
temperaturas de entrada y salida del agua, en conjunto con la de operacidn del equipo. Asi,
se tiene el siguiente valor para ATy,,:

(60 — 25) — (60 — 50)
ATy = 60 — 25
In (g5=%5)

= AT}, = 19,96 °C

Sabiendo que el calor transferido es de 1.591 W, a partir de la ecuaciéon (104), y
considerando un factor de seguridad de un 15% para el drea [63], se determina que el
intercambiador debe tener un area de 0,64 m?.

3.6.1.5. Electroobtencién de niquel

En la etapa de electroobtencion de niquel ocurre la deposicién de niquel metalico. Esta
etapa posee una temperatura éptima de operacion de 50 °C [37].

Considerando que el equipo se asemeja a un CSTR, la temperatura de operacién es igual a
la temperatura de salida. Asi, el balance de energia de la etapa es realizado en funcién de
los flujos de entrada y de salida del equipo.

3.6.1.5.1. Balance de energia en la etapa

Al igual que en la etapa de electroobtencion de cobalto, es necesario tomar en cuenta el
calor generado por la corriente que circula en el equipo para determinar el calor requerido
o cedido por la etapa. Dicho calor se encuentra definido por las ecuaciones (110), (111) y
(112). A partir de las entalpias de formacion estandar de las especies que participan en la
reaccion (22) (ver Tabla 51), se tiene que el valor de AH;,,, es de 249.470 ] mol~!. Asi,
considerando los pardmetros de operacién y el area total de deposicién de la etapa
expuestos en la Seccion 3.5.11, se tiene que Q; = 1.339,78 W.

Considerando los datos para los flujos (ver Tabla 32) y asumiendo que el calor especifico de
la mezcla al interior del equipo equivale al del agua, se tiene que la etapa de
electroobtencidn de niquel requiere un calor de 1,07 kW.
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Tabla 51. Entalpias de formacion estdndar a 25 °C de los compuestos presentes en la etapa de electroobtencion de
niquel [87, 123].

Especie  HS5.. /] mol~! H3soc /] 97"

NMC —95.040 —985,27
H,S0, —813.989 —8.300,93
H,0 —285.830 ~15.879,44
H,0, —187.780 —5.522,94
Li,SO, —1.436.490 —13.065,89
CoSO, —888.300 —5.731,34
Niso, —872.910 —5.640,67
MnSo, —1.065.250 —7.054,73
HY 0 0
S0%- —909.270 —9.465,65
0, 0 0
Ni 0 0
H, 0 0

3.6.1.5.2. Requerimiento de vapor

Para entregar el calor requerido por la etapa, es necesaria la instalacion de un
intercambiador de calor tipo serpentin al interior del equipo, utilizando vapor como fluido
de intercambio. Para determinar el flujo de vapor sobrecalentado, se utiliza la ecuacion
(102) para el vapor, considerando que ingresa a 130 °C y sale a 110 °C. Asi, se tiene el
siguiente flujo de vapor necesario para entregar el calor requerido por la etapa:

0 1.070 160.10° 0 gt
Moapor = Cp vor AT 2,00 - (130 — 110) g ano

= Mygpor = 1.903,69 t afio™
3.6.1.5.3. Requerimiento de combustible

Para obtener este flujo de vapor, se decide la instalacion de la caldera LVTAN LSH 1.0-0.7-
T. Se observa en la Tabla 49 las caracteristicas de dicha caldera. Gracias a que el equipo
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admite biomasa como combustible, se decide el uso de pellets de madera como fuente de
calor debido a su alto poder calorifico.

Como se menciond anteriormente, el flujo de vapor ingresa al intercambiador a una
temperatura de 130 °C y sale con una temperatura de 110 °C. Una vez que sale del
intercambiador, el vapor reingresa a la caldera para elevar nuevamente su temperatura
hasta los 130 °C vy asi poder lograr el intercambio. Sabiendo que el calor necesario para
elevar la temperatura del vapor es de 1.070 W (ver seccién 3.6.1.5.1), y conociendo el
poder calorifico inferior (PCl) de los pellets de madera (17.900 kJ kg~ [126]), se calcula

mediante la ecuacidn (108) que el flujo necesario de pellets es de 4,25 t afio™ 2.

3.6.1.5.4. Dimensionamiento del intercambiador de calor

El drea del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105). El
coeficiente de conveccidn de la solucién al interior del equipo se asume igual al del agua
(300 W m~2 °C~1), mientras que el del vapor es de 30 W m~2 °C~! [124]. Asumiendo que
el término asociado a la conduccién es despreciable en comparacidn a los de conveccion,
se tiene el siguiente valor para el coeficiente global de transferencia de calor:

U= = U=2727Wm2°C!

1

1 1
300 T 30
Por otra parte, la temperatura media logaritmica es calculada en funciéon de las
temperaturas de entrada y salida del agua, en conjunto con la de operacidn del equipo. Asi,

se tiene el siguiente valor para ATy,:

AT = (110 — 50) — (130 — 50)
in — 1 (110 — 50)
{130 =50

= AT, = 69,52 °C

Sabiendo que el calor transferido es de 1.070,02 W, a partir de la ecuacion (104), y
considerando un factor de seguridad de un 15% para el drea [63], se determina que el
intercambiador debe tener un area de 0,68 m?.

3.6.2. Discusiones

Para el calculo del area de los intercambiadores de calor, se consideraron diversos
supuestos. Entre ellos se encuentra el supuesto de adiabaticidad del equipo. Este supuesto
es considerado fuerte ya que, en la realidad, existen pérdidas por disipacion de calor hacia
el ambiente, lo que subestima dicha transferencia. Ademas, la calidad y disefio de los
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aislantes influira en la pertinencia de esta simplificacidn, por lo que deberia ser considerado
si se quisiera realizar un disefio mas detallado de estas operaciones.

Por otra parte, se considera como supuesto en el disefio de los intercambiadores de calor,
gue la resistencia térmica asociada a la conduccidon de calor en el intercambiador es
despreciable en comparacidon con la asociada a la conveccidn. Esto subestima el area
necesaria para el intercambio de calor. En caso de realizar un estudio mas detallado del
proceso, es necesario considerar el material del intercambiador, como también su
conductividad térmica.

Para el requerimiento energético de la etapa de extraccion por solvente, se estudié una
posible integracion energética con la etapa de lixiviacion, la cual corresponde a la Unica
etapa con una temperatura superior que la de la extraccién por solvente mas una
temperatura de aproximacién de 10 °C. Sin embargo, debido a que el calor proveniente del
flujo de salida de la etapa de lixiviacidon ya es entregado en la mezcla de las entradas a la
extraccién por solvente, este calor ya se encuentra considerado en el balance energético.
Asi, considerando que el calor disponible proveniente de la etapa de lixiviaciéon ya es
entregado, una integracidn energética es infactible en el proceso.

Dentro de los servicios requeridos para la operacién del proceso, el equipo que presenta
mayor consumo eléctrico es el molino de martillo, el cual posee un requerimiento de
90 kW, representando un 53% del consumo global de la planta. Esto es cercano a la
realidad ya que, en industrias mineras, los mayores consumos eléctricos se encuentran
asociados a las etapas de conminucién y molienda [128].

Respecto al uso de pellets como combustible, se tiene que éste cumple con los
requerimientos energéticos necesarios para elevar la temperatura del flujo de vapor
necesario. Ademads, se tiene que la caldera seleccionada cumple con los requisitos
termodinamicos de la operacion. En caso de querer evaluar ambientalmente el proyecto,
es necesario determinar las emisiones generadas por la quema de pellets y estudiar la
posibilidad de utilizar un combustible o fuente de energia con menores emisiones.

Por otra parte, para asegurar la temperatura de operacién de cada equipo, es necesario un
flujo de agua de 11.333,48 t afio~!. Para evitar posibles impactos negativos del proyecto,
se recomienda el disefio de un método de enfriamiento y recirculacién del agua para asi no
eliminarla del proceso.
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Capitulo 4. Resultados y Discusiones de Evaluacion
Econdmica

En este capitulo se aborda la evaluacidn econdmica del proyecto. Se detallan los costos de
inversioén, los costos de operacién del proceso productivo y los ingresos por ventas de los
productos terminados.

4.1. Costos de Inversion (CAPEX)

Los costos de inversion (Capital Expenditures, CAPEX), corresponden a los costos requeridos
para la instalacion del proceso. En esta seccidon se consideran los costos de los equipos
(Tabla 52), su instalacion (Tabla 53) y los asociados directa e indirectamente a estos (Tabla
54). A partir de los resultados expuestos en la Tabla 52, Tabla 53 y Tabla 54, se tiene que el
CAPEX del proyecto corresponde a un total de 723.619 USD. Se presenta en el Anexo 7.6
la memoria de calculo de dichos costos.

4.2. Costos Operacionales (OPEX)

Los costos operacionales (Operational Expenditures, OPEX), son los costos asociados a la
puesta en marcha y operacién del proceso productivo. Se consideran tanto costos variables
como costos fijos para la determinacidn del OPEX. En el Anexo 7.7 se presenta la memoria
de cdlculo de dichos costos.

Dentro de los costos variables se encuentran los costos asociados a las materias primas,
insumos del proceso, servicios, mano de obra de operacién, supervision directa,
mantenimiento y cargos de laboratorio (Tabla 55). Respecto a los costos fijos, se consideran
los costos asociados a la depreciacién, impuestos y seguros (Tabla 56). A partir de los
resultados expuestos en la Tabla 55 y Tabla 56, se tiene que el OPEX del proyecto alcanza
un total de 488.412 USD afio™?.
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Tabla 52. Costos de adquisicion de los equipos del proceso.

Equipo Costo de adquisicion / USD
Molino de martillo 3.335
Secador rotatorio 9.798
Molino de bolas 12.000
Separador magnético 10.700
Criba de vibracion rotatoria 1.025
Separador neumatico 622
Tanque de lixiviacion 4.300
Intercambiador de calor lixiviacidon 2.160
Mezclador decantador 1 66.188
Caldera 1.000
Intercambiador de calor extraccién por solvente 4.441
Mezclador decantador 2 30.927
Intercambiador de calor refinamiento 7.828
Celda de electroobtencion 1 3.307
Intercambiador de calor electroobtencion de cobalto 822
Celda de electroobtencion 2 3.993
Intercambiador de calor electroobtencién de niquel 852
Total 147.962
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Tabla 53. Costos de instalacion de los equipos del proceso.

Equipo Costo de instalacion / USD
Molino de martillo 2.001
Secador rotatorio 5.879
Molino de bolas 7.200
Separador magnético 6.420
Criba de vibracion rotatoria 820
Separador neumatico 373
Tanque de lixiviacion 2.580
Intercambiador de calor lixiviacidon 1.296
Mezclador decantador 1 39.713
Caldera 600
Intercambiador de calor extraccién por solvente 2.664
Mezclador decantador 2 18.556
Intercambiador de calor refinamiento 4.697
Celda de electroobtencion 1 1.984
Intercambiador de calor electroobtencion de cobalto 493
Celda de electroobtencion 2 2.396
Intercambiador de calor electroobtencién de niquel 511
Total 98.183
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Tabla 54. Costos de inversion directos e indirectos.

ftem Costo / USD
Costos directos
Entrega de equipos 14.796
Instrumentacién y control 42.317
Piping 50.455
Sistemas eléctricos 16.276
Infraestructura 47.200
Instalaciones de servicios 89.517
Terreno 11.837
Costos indirectos
Ingenieria y supervision 52.083
Costos legales 6.510
Construccién 55.338
Honorarios contratista 30.924
Contingencias 60.221
Total 477.474
Tabla 55. Costos variables del OPEX.
Item Costo / USD
Materias primas 1.263
Insumos 32.854
Servicios 225.753

Mano de obra de operacion 32.854

Supervision directa 8.213
Mantenimiento 72.362

Cargos de laboratorio 6.571
Total 379.869
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Tabla 56. Costos fijos del OPEX.

ftem Costo / USD
Depreciacion 72.362
Impuestos 28.945
Seguros 7.236
Total 108.543

4.3. Ingresos

Los ingresos considerados en el proceso corresponden a los ingresos percibidos por la venta
de los productos terminados, es decir, los cdtodos de cobalto y de niquel. Se asume un
precio de venta equivalente al precio en el que dichos metales se transan en el mercado

[10, 11]. Asi, se tienen los precios de venta vy, con eso, los ingresos del proyecto resumidos
en la Tabla 57.

Tabla 57. Ingresos del proyecto por venta de productos.

Producto Precio /USD t™! Produccién / t aiio™!  Ingresos / USD afio™!

Niquel 11.965 8,31 99.451
Cobalto 34.750 8,21 285.315
Total - - 384.766
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4.4. Flujo de caja

El flujo de caja del proyecto fue elaborado considerando los costos e ingresos explicados en
las Secciones 4.1, 4.2 y 4.3. Para el flujo de caja, se tomd en cuenta un horizonte de
evaluacién de 10 anos, una tasa de descuento de un 8% [129], impuestos de primera
categoria de un 27% y un capital de trabajo igual al costo de funcionamiento de 3 meses
[130]. A partir del flujo de caja acumulado del proyecto (Figura 20) y de los resultados
presentados en la Tabla 58, se tiene que el proyecto no es rentable econdmicamente debido
a que el VAN calculado es negativo. Se incluye en el Anexo 7.8 el flujo de caja detallado del
proyecto.

Flujo de caja acumulado

$0

-$200.000

-$400.000

-$600.000

-$800.000

8 -$1.000.000
2

-$1.200.000

-$1.400.000

-$1.600.000

-$1.800.000

-$2.000.000
ARos

Figura 20. Flujo de caja acumulado.

Tabla 58. Resultados principales de la evaluacion econémica del proyecto.

Indicador Valor
VAN -1.384.094 USD
Tasa interna de retorno (TIR) No aplica
Periodo de retorno No aplica
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4.5. Discusiones

Para la determinacidon de los costos de inversion del proyecto, se utilizaron diversas
aproximaciones. La estimacion de los costos de adquisicion de los equipos se realizé en base
a un factor de escalamiento, considerando el costo de alglin equipo existente, pero de otras
dimensiones. Al utilizar dicha metodologia, los costos de los equipos aqui calculados pueden
diferir de los reales. Para futuros trabajos se sugiere cotizar directamente con fabricantes
para tener un precio realista de los equipos del proceso.

Considerando que los costos de inversidn fueron calculados en base a los costos de
adquisicion de los equipos, una mala estimacidn de estos ultimos genera que el costo de
inversion total del proyecto se encuentre mal estimado. Para evitar esto se recomienda, en
una futura etapa del proyecto, una estimacién de cada item del CAPEX de manera separada,
sin ser dependiente de los costos de adquisicidon de los equipos.

Respecto a los gastos operacionales del proceso, tanto los costos de insumo como los de
servicios eléctricos fueron calculados en base al precio actual de cada uno de los items en
Chile por lo que, para una primera evaluacion del proyecto, se considera que su estimacion
es cercana a la realidad. Sin embargo, el precio de las materias primas es estimado en base
a los ingresos anuales de la empresa Umicore (ver Anexo 7.7). Asumiendo que las
instituciones recolectoras de residuos electrdnicos de la RM incurren en un costo al enviar
las LIBs al extranjero, el precio asociado a las baterias podria encontrarse sobreestimado.
Para una futura evaluacion econdmica del proyecto, se recomienda una negociacién con
dichas instituciones y asi tener un valor mas cercano a la realidad.

Los demas items del OPEX fueron determinados en base a los costos de los insumos del
proceso. Una mala estimacién de los costos asociados a los insumos generaria que el OPEX
se aleje de la realidad. Para evitar esto, se recomienda en una futura etapa del proyecto
una estimacién de cada item del OPEX de manera separada, sin ser dependiente de los los
costos de los insumos del proceso.

Para la estimacidon de los ingresos del proyecto, se consideran los precios a los que se
transan el niquel y el cobalto en el mercado de metales. Sin embargo, para poder obtener
dicha utilidad, es necesario contar con un comprador de los productos terminados. Se
recomienda, entonces, un analisis del mercado local para asi definir el modelo de negocios
del proyecto, en conjunto con potenciales cliente.
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Finalmente, si se considera una capacidad de procesamiento de LIBs igual a la de la empresa
Umicore, el VAN del proyecto alcanza los 109.236.907 USD, con una TIR de 356% y un
periodo de retorno de 1 afo. Esto sugiere que una planta de reciclaje de LIBs en Chile, que
ademas reciba baterias provenientes de otros paises de Sudamérica, puede ser rentable
econdémicamente.
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Capitulo 5. Conclusiones

A partir del presente trabajo de titulo, se concluye el disefio y la evaluacién técnica y
econdmica de un proceso de reciclaje de baterias de ion — litio en la Regidn Metropolitana
de Chile. Se disefid una planta que procesa 143 tafio™! de LIBs para producir
8,31 t afio~! de catodos de niquel y 8,21 t afio~! de catodos de cobalto.

5.1. Caso base

Respecto al caso base del proyecto, se concluye que el flujo determinado presenta una alta
variabilidad, tanto por la factibilidad de acopiar todas las baterias en la RM, como por el
aumento del uso de este tipo de baterias y las politicas publicas asociadas a su tratamiento.
Debido a esto, es necesario que el proceso permita cierta flexibilidad respecto al flujo de
baterias que ingresa, de manera que un aumento o una disminucion de este no represente
grandes pérdidas econdmicas para el proyecto. Para otorgar dicha flexibilidad al proceso,
se sugiere que la operacién sea por lotes, y no en continuo.

5.2. Evaluacién Técnica

En cuanto a la evaluacién técnica, se cumplieron con los objetivos planteados: se
seleccionaron las etapas y equipos para el proceso en estudio, se realizaron los balances de
masa y de energia del proceso, y se dimensionaron los equipos. Esto permitié determinar
gue el proyecto es técnicamente factible, debido a que existen los estudios necesarios para
el tratamiento de LIBs, al igual que el equipamiento necesario para llevar a cabo las
operaciones del proceso.

A partir del balance de masa del proceso, se tiene que el proyecto es capaz de recuperar un
95% del cobalto y niquel presentes en las LIBs, obteniendo productos de alto valor
comercial. Sin embargo, este valor se encuentra sujeto a las eficiencias de cada uno de los
equipos presentes, por lo que existe cierta variabilidad en su determinacién.

Respecto al dimensionamiento de los equipos, se obtuvieron sus tamafos,
seleccionandolos a partir de catalogos y en base a ecuaciones de disefio. Respecto a este
ultimo método, debido a la existencia de aproximaciones en las ecuaciones empiricas y en
los métodos graficos, los tamafios de los equipos se pueden encontrar subestimados, por
lo que el factor de seguridad considerado permite resolver esta incertidumbre en cierto
grado.
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Comparando las dimensiones obtenidas con equipos en procesos similares, se obtiene que
el equipo que presenta una mayor diferencia con equipos en procesos similares
corresponde al secador rotatorio. Esta diferencia se debe al bajo flujo de entrada que posee
el equipo en este proceso. Se propone para una futura evaluacién del proyecto considerar
una modalidad de operacién semicontinua, de tal manera de acumular un flujo que permita
obtener dimensiones para el secador semejantes a las encontradas por catalogo.

Por otra parte, para el dimensionamiento del tanque de lixiviacidn existe incertidumbre
respecto al orden de la reaccion. Para una futura evaluacién técnica del proyecto, se
recomienda un estudio detallado de la cinética en esta etapa, con el fin de estimar de
manera certera las dimensiones que debe poseer el equipo.

Del balance de energia del proceso, se concluye que una integracion energética entre las
etapas de lixiviacion y extraccion por solvente es infactible. Esto se debe a que el calor
proveniente del flujo de salida de la etapa de lixiviacion ya es entregado mediante la mezcla
de las corrientes de entrada a la extraccion por solvente. Por otra parte, se concluye que es
necesario un flujo de 11.333,48 t afio™! de agua de enfriamiento. Para evitar posibles
impactos negativos del proyecto, se recomienda el disefio de un método de enfriamiento y
recirculaciéon del agua para asi no eliminarla del proceso.

Respecto al requerimiento energético de la planta, se concluye un consumo eléctrico por
parte de los equipos de 171 kWW. De este valor, un 53% corresponde al consumo eléctrico
del molino de martillo, lo cual se condice con la realidad, donde, en proceso mineros, el
mayor consumo eléctrico esta asociado a las etapas de reduccién de tamafio.

Para una evaluacion técnica mas acabada del proceso, se sugiere en un futuro estudiar la
posibilidad de valorizar econédmicamente algunas de las salidas del proceso. Los plasticos y
metales ferrosos, por ejemplo, pueden ser aprovechados por industrias chilenas como las
cementeras.

5.3. Evaluacidon Econdmica

En cuanto a la evaluacion econdmica del proyecto, se cumplieron con los objetivos
planteados: se determinaron los costos de inversién y de operacién del proyecto, y se
estimaron los ingresos por venta de productos. A partir de dichos calculos, se logré elaborar
el flujo de caja del proyecto y determinar su VAN. Considerando que el VAN del proyecto es
negativo, se tiene que es infactible econdmicamente en las condiciones estudiadas.
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A partir de la estimacidn de costos, se obtuvo que para la puesta en marcha del proyecto es
necesaria unainversion de 723.619 USD. De este valor, el item de mayor peso corresponde
a los costos directos del CAPEX, con un 38%.

Por otra parte, se concluye que el costo operacional del proyecto es de
488.412 USD afo™?!, donde el item de mayor valor corresponde a los servicios del proceso,
representando un 46% del total del OPEX.

Respecto a los ingresos del proyecto, se obtuvo una estimacién de 384.766 USD afio ™! por
la venta de productos terminados. Considerando que los ingresos son menores que los
gastos operacionales, y que el VAN del proyecto es negativo, se concluye la infactibilidad
economica del proyecto. Sin embargo, al aumentar el flujo de LIBs procesadas, es posible
revertir esta situacion. Asi, se sugiere para un futuro el estudio de un proceso que considere
LIBs en desuso provenientes de otros paises de Sudamérica.

En caso de querer continuar con la evaluacién econdmica del proyecto, se recomienda
realizar un estudio mds acabado del CAPEX y el OPEX, y no estimar ciertos costos en base a
porcentajes de otros. Se recomienda también realizar un estudio del mercado local para asi
definir el modelo de negocios del proyecto.

Finalmente, para garantizar la ejecucidén de un proyecto responsable con todos los agentes
involucrados, es necesario someter el proyecto a herramientas de evaluacion ambiental,
como puede ser realizar un analisis de ciclo de vida del proceso, como también a
herramientas de evaluacién social, como lo es el VAN social.
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Capitulo 7. Anexos

7.1. Diagramas de Pourbaix
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Figura 21. Diagrama de Pourbaix del sistema cobalto — agua a 25 °C [131].
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Figura 22. Diagrama de Pourbaix del sistema niquel —agua a 25 °C [131].
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7.2. Principios de operacion de la separacion magnética

El principio de operaciéon en la separacidn magnética consiste en aplicar un campo
magnético con el fin de atraer aquellos materiales que sean susceptibles a ser atraidos por
dicho campo. Dicha propiedad en los materiales corresponde a la susceptibilidad magnética

(xm) [78].

La susceptibilidad magnética de un material es de alto valor si el material es susceptible a
ser atraido por un campo, y es nula o negativa si el material no reacciona frente a un campo
magnético. Considerando que la susceptibilidad magnética del acero es significativamente
mayor a la de los demas materiales presentes en las LIBs (ver Tabla 59), es correcto asumir
gue en la separacion magnética sélo el acero serd atraido por el campo magnético
empleado.

Tabla 59. Susceptibilidad magnética de los materiales presentes en las LIBs.

Material Xm /-] Referencias

Al 1,65-107° [78]

Cu -8,21-1077 [78]
Grafito -1,12-107° [78]
Acero 3.10°3 [132]

NMC 0 [133]

7.3. Separacion correcta en la separacion neumatica

Con el fin de demostrar que la separacién es eficiente, se calcula la velocidad que debe
poseer el aire para lograr elevar las particulas del cdtodo de las LIBs mediante la Ecuacién
(61). Utilizando la densidad del catodo, expuesta en la Tabla 15, se obtiene la siguiente
velocidad de fluidizacién para las particulas del catodo.

2:9,8-(4.580—-1,23) 6,54-10"11

05123 785 107 — U > 349msT

Como el sensor de velocidad del aire tiene una precisiéon de +0,206 m s~1[96], la mayor
velocidad que podria tener seria de 2,91 m s™1. Asi, se tiene que la mayor velocidad del

143



aire posible para el equipo seria menor que la velocidad de fluidizacidn de los materiales de
interés, garantizando una correcta separacion en la etapa.

7.4. Balances de masa

En esta seccion se presenta la memoria de calculo del balance de masa para las etapas de
transformaciones quimicas del proceso.

7.4.1. Lixiviacion

En la etapa de lixiviacidon ocurre una reaccion heterogénea donde el NMC, proveniente de
los catodos de las LIBs, es llevado desde una matriz sélida a una acuosa. Esto es gobernado
por la reaccion (5).

Para la resolucién del balance de masa de la etapa, se asume que la reaccién (5)
corresponde a una de primer orden respecto a la concentracién de perdxido de hidrégeno.
Ademas, para describir el comportamiento de los sélidos a lixiviar, se consideré el modelo
del nucleo sin reaccionar con la etapa de reaccion quimica en la superficie del sélido como
la etapa limitante. En base a lo anterior, la ecuacion (63) describe la constante cinética de
la reaccién en base a la conversién del sélido. A partir de los datos de conversion de cada
metal a las condiciones éptimas de operacidn de la etapa (ver Tabla 27 y Tabla 9), se tiene
que la conversién es de un 98% y la constante cinética de 8,32 - 1073 min~1.

Por otra parte, se asume que la etapa de lixiviacidn corresponde a un reactor continuo
perfectamente agitado (CSTR, por sus siglas en inglés). Asi, considerando una operacién en
estado estacionario, se tiene que dentro del reactor no se acumula masa, por lo que la suma
de los flujos de entrada debe ser igual que la suma de los flujos de salida. En base a lo
anterior, se plantea la siguiente expresidn genérica para el balance de masa en un CSTR:

donde:

e F: flujos masicos de entrada a la etapa (en t afio™1).

e F: flujos masicos de salida de la etapa (en t afio™?1).

e F_,: flujo masico de las especies generadas en la etapa (en t afio™1).
e F,:flujo masico de las especies consumidas en la etapa (en t afio™1).
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En el caso de la etapa de lixiviacidn, se tiene que las entradas corresponden a los flujos F; ,,
F;3y F5¢, mientras que las salidas son los flujos F; 4, y F; 5. Como se menciond anteriormente,
para la separacion de las fases en esta etapa se asume una eficiencia del 96% dependiente
de la especie. Asi, las ecuaciones de balance de masa dependeran de la especie presente en
la etapa de lixiviacion.

En el caso de las especies que se consumen, su consumo es dependiente de la concentracién
de peroxido de hidrégeno en la entrada. Estas especies corresponden a H,S0, y NMC.
Mediante un balance de moles de la reaccién (5), se tienen las siguientes expresiones para
el consumo (en moles) de las especies mencionadas:

6
niMC = pl202 '3 Fiix (115)
ne =ng" 3 Xy (116)

donde:

e nL:moles consumidos de la especie i.
e nk:moles de entrada de la especie i.

Asi, mediante las ecuaciones (115) y (116), se obtienen las siguientes expresiones para el
consumo (en t afio 1) de las especies NMC y H,S0,:

6 MMNMC g mOl_l
H,0 -
FMMC = ;2”2 mol afio™?! "3 Xiix * 1.000.000 g ¢ 1
6 MMNMC
= FYMC = FEHZO2 "3 Xlix " yroarH,0,
3 M MH202
6 MMNMC
H,0 H>0
:>FCI~VMC:(F132 *+Fe 2)-§-x”x‘m (117)
9 MMH25%: g mol 1
H;S04 _ _H,0; fn—1._. L.
F™ " =mngmmolano™ 5 Xux - 565500 g -1 (118)
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= FH2504 —

H2504 (FHZOZ + FHZOZ) e

donde MMNMC y MMH2504+ representan la masa molar de las especies NMC y H,S0O,,
respectivamente.

En base a las ecuaciones (114), (117) y (118), se establecen las ecuaciones (119) y (120), las
cuales representan el balance de masa en la etapa de lixiviacion de las especies NMC y
H,S0,.

6 MMNMC (119)

H,0 H,0

0 = F]{\QMC + FNMC FNMC NMC (F 32 2 4 }7262 2) . §. Xyix * VM
9 MMH250+ (120)

o H2S0, HpS04 _ [H7S04 sto4 H,0, Hy02Y 7 )
0 = Fj + Eg F (F + P ) 3 Xlix M MH20;

14 -

Por otra parte, para las especies que se generan dentro de la etapa de lixiviacidn se tiene la
siguiente expresidn para su generacion (en moles):

i
i =nt20 . Ly (121)

donde:

J nic: moles que se generan de la especie i.
e a': coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccién (5).

Aligual que para las especies que se consumen en la etapa de lixiviacidn, es posible expresar

la generacién de las especies en flujos masicos anuales mediante la siguiente ecuacion:

1202 mol afio=! -a—i iy * MM' g mol”?
3 7' 1.000.000 g t! (122)

FG—n
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A partir de las ecuaciones (114) y (122), se obtiene la ecuacion (123), la cual representa el
balance de masa de las especies que se generan en la etapa de lixiviacién del proceso.

i MML

, , . . a
0 = Fi3 + Flg — Fly — Fis + (F2% + Bf29?) . — xppy - o — (123)
3 MMy,

Debido a que el reactivo limitante corresponde al 6xido mixto NMC, se define la entrada de
perdxido de hidrégeno en base a la entrada de NMC. Asi, se obtiene la siguiente expresién
para el flujo de entrada de H,0, en funcion del flujo de entrada de NMC:

H,0
FH202 _ pnmc E MM (124)

A

Finalmente, la entrada de NMC es la suma de los flujos F¥M¢ y FXMC El valor de FMC es
determinado en la seccién 3.4.9, mientras que el valor de F)¢ es determinado en las
etapas posteriores a la etapa de lixiviacidn (ver Anexo 7.4.5). Se tiene el siguiente valor para

la entrada de H,0,:

o 3 34,00
FF2% = (42,78 + 0,66) - = -

T T Ff2% = 7,66 t afio™!

. H,0 H,0 .
La entrada de H,0, corresponde a los flujos F;3* "2 y F,.2"%. En el caso de esta especie, la
ecuacion (125) representa su balance de masa en la etapa de lixiviacién.

0 0 0 0
0= (Flléz 2 + Fyg 2) - (1= xyg) — Eli2% — g% (125)

Para el balance de H,0,, se asume que un 96% de la salida de esta especie se encuentra

en la corriente F;s. Asi, teniendo el flujo de H,0, consumido en la etapa y el flujo FZZZOZ
(ver Anexo 7.4.5), se determinan los flujos Fy3, Fi, y Fis:
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Ffézo2 = FEHZOZ - le‘ézoz = 7,66 —0,12

= F2% = 7,54 t afio™?

Fg® = (1= M) - Fg 2% - (1= x) = 0,04 - 7,66 - 0,02

14 -

= F292 = 4,87 1073 t afio™?

20 = g - B9 (1= xy) = 0,96 - 7,66 - 0,02

15 — Mlix

= F% = 0,12 t afio?

Respecto a la entrada de H,S0,, esta es determinada en base a la entrada de peroxido de
hidrégeno. Asi, se tiene la siguiente ecuacién que representa la entrada de H,S0O, en

funcion de la entrada de H,0,:

FH2504 _ pHa0; E'MMHZSO“ (126)
E 7 TE 3 MMH20
9 98,06
= F1250s = 766. 2.
E 3 34,00

= F?°% = 66,24 t afio™?

. H,S0 . . .
El flujo F262 * es determinado en el Anexo 7.4.5. En base a su valor, se determina el flujo
de entrada desde una fuente externa de acido sulfurico a la etapa de lixiviacion:

E/?%% = 28,81 t afio™?

FH2504

1280 — pll250s _ pH250s — 66 24 — 28,81 t afio™?

— 'E 26

= F[2%% = 37,43 t afio?

Para determinar la entrada de agua a la etapa de lixiviacién, se considera, como se
menciond anteriormente, que la concentracion de H,S0, debe ser de 2 M. Asumiendo que
el volumen de la solucidn en la etapa de lixiviacidn es principalmente agua, se tiene la
siguiente expresion para la concentracion de H,S50,:
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F2%%4.1.000.000 g t 1 L

_E "M MH250;4
Ch,s0, = Hy0 ) ]
F2°.1.000.000 g t~1 - lg-
H,0
FEHZSO4 Pu,0
= Ciizso, =~ 70" 131250, (127)
E

donde py,, representa la densidad del agua en unidades de g [~1. Se asume una densidad
de 997 g 171 [91]. Igualando la Ecuacidn (127) a 2 M, se tiene el siguiente valor para el flujo
de entrada de agua a la etapa de lixiviacion:

phio _ 6624 997

E 2 98,06

= F;?° = 336,74 t afio™?

El flujo FZI?O es determinado en el Anexo 7.4.5. En base a su valor, se determina el flujo de
entrada desde una fuente externa de agua a la etapa de lixiviacion:

F?° = 333,48t afio™?

F20 = g% — E2° = 336,74 — 333,48 t afio™?

= F32° = 3,25t afio™?

Por otra parte, la separacién de la especie Li, SO, se logra gracias a que su concentracién
en el sistema supera su solubilidad. Esto se debe a que la especie no reacciona en etapas
posteriores, por lo que esta constantemente acumuldndose. Asi, su concentracién en la
corriente de salida F;5 se asume igual a su solubilidad en agua [78]. En base a lo anterior,
se tiene que el balance de masa del Li, S0, esta representado por las siguientes ecuaciones:

CLFL'IZSSO4 = SLi2504 = 0,34 Gsotuto gl;zlo (128)
Fig?%% = C[¥, - F22° = 0,34 338,58 t afio™! (129)
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= F7°% = 115,80 t afio™?

Li,SO Li,SO. Li,SO
F;L4.2 4-:FGZ 4_F;[52 4 (130)

= F12%% = 24,36 t afio™?

Finalmente, mediante las ecuaciones (119), (120) y (123); los valores para los flujos de
entrada Fi,, Fi3 y F,; el supuesto de eficiencia de separacidon de 96% dependiente de la
especie y que el 0, generado es retirado de la etapa en conjunto con la pulpa metalica por
la corriente F;,, se determinan los valores para flujos de salida, construyendo asi la Tabla
28.

7.4.2. Extraccion por solvente

En la etapa de extraccidn por solvente existen 2 corrientes de entrada: una acuosa y una
organica. Dentro de la etapa, el sulfato de cobalto y el sulfato de manganeso presentes en
la corriente de salida de la etapa de lixiviacidn son transferidos desde la corriente acuosa a
la organica. Este fendmeno es descrito por las reacciones (6) y (7).

Como se menciond anteriormente, las reacciones (6) y (7) poseen conversiones diferentes.
Ademads, se asume que las fases son inmiscibles, por lo que las corrientes de salidas son
organicas o acuosas, pero no una mezcla de ambas. Asi, se tienen las siguientes ecuaciones
que representan el balance de masa para los sulfatos de cobalto y manganeso en la etapa
de extraccion por solvente:

0= FIC;OSO‘; + %%0504 _ F1%0504 _ (FIC&;OSO‘} + F.26;0504) . xg)? (131)

donde:

e x&2: conversion de la reaccién (6).
o xM": conversion de la reaccion (7).

El flujo F,5 es determinado en el Anexo 7.4.5, mientras que el flujo F; s es determinado en
el Anexo 7.4.5. Asi, se obtiene el valor para el flujo F;g de las especies CoSO, y MnSO,:
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FE0%0+ = (22,09 + 1,04) - (1 — 0,95)

18

E5%% = 1,16 t afio™?

Fy™% = (21,43 + 0,19) - (1 — 0,99)

Fi"50 = 0,22 t afio™?

Para determinar el flujo de entrada del extractante orgdanico, se considera una alimentacién
mayor a la estequiométrica de Cyanex® 272. A partir de los datos expuestos en la Tabla 60,
se obtiene el flujo masico de extractante en la entrada a la etapa de extraccidn por solvente
segun la ecuacion (133).

Tabla 60. Datos de masa molar para las especies Cyanex® 272, CoSO, y MnSO,.

Especie Masa molar / g mol™! Referencia
Cyanex® 272 290,43 [59]
CoS0, 154,99 [91]
MnSO0, 151,00 [91]
CoR, 637,79 -
MnR, 633,79 -
H,50, 98,06 [91]
Y (RSO0 BEESOr) gt 2 (R0 Bro2) o2 (139
FRH > (22,09 + 1,04) - 29043 2+ (21,43 +0,19) - 29043 2
154,99 151,00

FRM > 169,82 t afio™?

Para permitir que la curva de operacion de la etapa de extraccion por solvente se encuentre
dentro del rango de la curva de equilibrio (ver seccién 3.5.8), se considera una alimentacion
de 600 t afio™! por sobre la estequiométrica. Asi, se tiene que el flujo del extractante debe
ser:

FRM =769,82 t afio™?!
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El extractante debe estar diluido en un solvente organico. Se utiliza keroseno como solvente
y se considera una concentracién de Cyanex® 272 de 0,1 M [101]. En base a una densidad
de keroseno de 810 g [™1 [91] se determina el flujo de entrada a la etapa de extraccién por
solvente.

FRM.1.000.000 g t™* ﬁ
i 1 (134)
FKer .1.000.000 g t=1 - 1 gt
pKer
C = ﬂ . Pxker N FKBT' _ @ Pker
RH F1K66r MMRH 19 CRH MMRH
Ker 769182 810 Ker .
- F16 = 01 . 390,43 = F16 = 21470,09 t aiio

Considerando que el flujo de salida de keroseno es igual al de entrada, y que se mantiene
en la corriente acuosa de salida, se tiene que el flujo FX¢" equivale a FX°".

Para determinar los flujos de salida de CoR, y MnR, se consideran las siguientes ecuaciones
de balance de masa:

FCOR2 _ ([C0SO4 | pCOSO, Co MMCorz (135)
= (B By ) - xgR " MMCoSO,

637,79
CORZ _ ) CORZ _ ~ -1
= . . = =
ES 23,13 0,95 - 770 = F; 90,43 t afio
MMMnRZ
MnR MnSO MnSoO
B, = (Flsn *+Fs 4) X5 M MMnSO4 (136)
633,79
E™R2 = 21,62 0,99 - = F7™ = 89,88t afio~!

151,00
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El flujo de salida de Cyanex® 272 es determinado en base a lo no convertido en las
reacciones (6) y (7). Asi, el flujo de salida de extractante es calculado segun la siguiente

ecuacion:

MMRH MnR, MMRH

wnaeor; 2~ P g -2 137

_ rRH RH CoR;
0=F¢ —Fi7 _F17 ’

290,43 ) 988 290,43
637,79 ©% 633,79

FRH = 769,82 — 90,43 -

= Fff = 605,09 t afio™?!

Por otra parte, el flujo de salida de H,S0, es determinado en base a su entrada y generacién
segun las reacciones (6) y (7).

MMHZSO4_ MnR, MMHZSO4_

H,S0 H,S0 H,S0 CoR
0=Fs " + B =R+ Ry ey YRy e, (138

15

HyS04 98,06 98,06
Fg*% = 1,01+259,27 + 90,43 - ———+ 89,88 ———
= F2%% = 288,07 t afio™!

Finalmente, considerando que las demas especies en las corrientes de entrada F;5 y F,5 no
sufren cambios quimicos, el balance de masa de ellas esta representado por la ecuacion

(67).

Asi, en base a las Ecuaciones (67), (131), (132), (133), (135), (136), (137) y (138), se
determinan los flujos de salida de la etapa de extracciéon por solvente (ver Tabla 29),
resolviendo asi el balance de masa de la operacidn.

7.4.3. Refinamiento

En la etapa de refinamiento, el organico cargado de cobalto y manganeso reacciona con un
flujo de acido sulfurico con el fin de transferir dichos metales a una corriente acuosa. Esto
es gobernado por las reacciones (8) y (9). Para ambas reacciones se considera una
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conversion del 100% [103]. Al igual que para la etapa de extraccion por solvente, se
considera que ambas fases son inmiscibles, por lo que los flujos de salida y de entrada
corresponden a corrientes organicas o acuosas, pero no una mezcla de ambas. Asi, se tienen
las siguientes ecuaciones que representan el balance de masa para los iones de cobalto,
manganeso y sulfato en la etapa de refinamiento.

_ pCo?t _ pco?t CoR, 1
0= FZOO 190 + F17 ’ MMECoR; ( 39)
MMt
_ M 2+ M 2+ MnR
O — onn — 1971 + F;_7 2 MMMnRZ (140)
2— 2—
502~ 502~ COR, MM?30% MnR, MM50%

0=E," —Fy" +F;

A partir de los valores obtenidos para los flujos F;; (ver Anexo 7.4.2) y F,, (ver Anexo 7.4.4),
se obtiene el valor para el flujo F;, para las especies Co?*, Mn?* y SOZ".

C02+

2+ 2+ CoR
F@" =F" +F; " MMCoRz
— FG°*" =130+ 90,43 58,93
v "7 637,79

= FE*" = 9,66t afio™?

MMn2+
FMn2+ — Mn?+ + FMnRZ .
19 20 17 M MMnR;
54,94
— FMn** = 7012 + 89,88 - —
19 633,79

= FM"™" = 7791 t afio™?

S02~ S02~

PO = RO gt MM s M
MMECoR: MMMnR,

— B — 24518 4 90,43 . 2290 | gggg. 2006
19 ’ "7 637,79 "7 633,79
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S0%~ 5 -1
= Fy* =272,42 t aiio
Para determinar el flujo de entrada de H,SO, se considera una alimentaciéon

estequiométrica. Se obtiene el flujo de entrada de acido sulfirico en base a la ecuacién
(141).

H,SO H,S0O
pH2s0s _ peor, MM g, MM72"7 (141)
23 17 MMECoR; 17 M MMnR,
98,06 98,06
= F2°% = 90,43 - ————+89,88 - ——— = F,2°% = 27,81 t afio}
23 637,79 633,79 23 ano

Considerando una concentracién de acido sulfurico de 2 M en la etapa de refinamiento, se
determina la entrada de agua en base a la siguiente ecuacion:

H,S0 1 1
ciaso, _ s 10000009 U7 ppmsos

(F2° + E[2°) - 1.000.000 g t~1 -

mol g1

(142)

lg—?t

H,0

HS0,
FH20 _ Fy3 __PHo Lm0
23 T (CHpS04 M MH250.4 20
27,81 997
R’ = > 9806 122,72 = F2° = 18,65 t afio™!

A partir de los balances aqui realizados, y considerando que las demas especies cumplen
con que su flujo de entrada (F,,) equivale al de salida (F;4), se resuelve el balance de masa
de la etapa de refinamiento y se construye la Tabla 30.

7.4.4. Electroobtencion de cobalto

En la etapa de electroobtencién de cobalto, los iones de cobalto presentes en la salida de
la etapa de refinamiento son depositados con el fin de obtener catodos de cobalto metalico.
Esto es gobernado segun las semirreacciones (15), (16) y (17), a partir de las cuales se
obtiene la reaccién (18), la que representa la reaccion global de electroobtencion de
cobalto.
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Para la resolucién del balance de masa, se considera que la concentracién minima de Co?*
ala que puede ocurrir la deposicion de cobalto es de 20 g [ [39]. Teniendo en cuenta que
el flujo de entrada de Co?* es de 9,66 t afio™ 1, y que el flujo volumétrico de entrada a la

. . LHR0 . - .,
etapa equivale al flujo F >~ se tiene la siguiente concentracién en la entrada de Co?*:

, FC02+
cco =—2 _ _—6812g1?
FH20 1
Y Ppuo

Asi, se tiene que un 85% de la masa del cobalto en la entrada es depositada, asumiendo asi
esta conversion para la etapa. A partir de esto, se tienen las siguientes ecuaciones que
representan el balance de masa:

. , . . at 2 MM

0= Fig = Foo = Fo = Fp =~ Fis ‘e XEw=co (143)
. . . . al . MM

0= F1]9 - szo - F2]1 - szz + qCo%" 15 MM XEW-Co (144)

donde:

e a': coeficiente estequidmetrico de la especie i en la reaccién (18).
e MM?": masa molar de la especie i.

La ecuacion (143) representa el balance de masa para las especies que se consumen en la
etapa de electroobtencién de cobalto, mientras que la (144) lo representa para las especies
gue se generan en la etapa. Por otra parte, se establece una relacién entre los flujos de
salida de 0,90 segun las ecuaciones (71), (72) y (73).

A partir de las ecuaciones (71), (72), (73), (143) y (144), y conociendo el valor del flujo F;q
para cada especie (ver Anexo 7.4.3), se determinan los flujos F,, F,; y F,5, construyendo
asi la Tabla 31.
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7.4.5. Electroobtencion de niquel

En la etapa de electroobtencidn de niquel, los iones de niquel presentes en la salida acuosa
de la etapa de extraccién por solvente son depositados, obteniendo asi catodos de niquel
metdlico. Esto es gobernado segun las semirrecciones (19), (20) y (21), a partir de las cuales
se obtiene la reaccidn (22), la que representa la reaccién global de electroobtencion de
niquel.

Para la resolucién del balance de masa, se considera que la concentracion minima de NiSO,
a la que puede ocurrir la deposicién de niquel es de 2,2 g [™! [105]. Teniendo en cuenta
que el flujo de entrada de NiSO, es de 29,62 t afio ™1, y que el flujo volumétrico a la entrada
equivale a la suma de los flujos volumétricos de las especies H,S0,, H,0, y H,0, se tiene
la siguiente concentracion de NiSO, a la entrada.

CNi504 — Fllgi504 = CNiSO4 = 845 l—l
T pH2S0s  pHi0;  pHy0 =0%09
18 18 18
+
(pHZSO4 PH,0,  PH,0 )

Asi, se tiene que un 74% de la masa del niquel en la entrada es depositada, asumiendo asi
esta conversion para la etapa. A partir de esto, se obtienen las siguientes ecuaciones que
representan el balance de masa:

. . . , at viso. ~ MM!
O:F118_F214_F215_F216_W' 18 4'W"‘EW—M (145)

. . . , at viso. ~ MM!
O:F118_F214_F215_F216+W' 18 4'W"‘EW—M (146)

Donde:

e a': coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccién (22).
e MM?": masa molar de la especie i.

La ecuacion (145) representa el balance de masa para las especies que se consumen en la
etapa de electro-obtencidn de niquel, mientras que la (146) lo representa para las especies
gue se generan en la etapa. Por otra parte, se establece una relacién entre los flujos de
salida de 0,90 segun las ecuaciones (76), (77) y (78)
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A partir de las ecuaciones (76), (77), (78), (145) y (146), y conociendo el valor del flujo F;g
para cada especie (ver Anexo 7.4.2), se determinan los flujos F,,, F,5 y F,¢, construyendo
asi la Tabla 32.

7.5. Dimensionamiento del tamiz

Para determinar el valor para cada factor de la ecuacidn (86) se utilizan distintas relaciones
obtenidas de bibliografia.

Considerando que la apertura de orificio necesaria para la separacién es de 5,00 - 10™* m,
se toma en cuenta la menor de las aperturas expuestas en la Tabla 61. Asi, se tiene que el
factor A posee un valor de 3,82 t (m? h)™1.

Tabla 61. Relacidn entre apertura de orificio y factor A [110].

Apertura de orificio / m Factor A / t (m? h)~!
1,02-1071 75,32
8,89 -102 68,86
7,62 - 1072 60,44
6,35-1072 54,07
5,08 1072 48,00
3,81 1072 41,14
2,54 -1072 34,87
1,27 -1072 24,19
6,35-1073 15,67
3,18 -1073 9,31
7,94 -107* 3,82

El factor B esta relacionado a la fraccion masica de la alimentacién con un tamafio mayor al
tamafio del tamiz (Oversize). A partir del balance de masa de la etapa (ver seccién 3.4.8), se
tiene que el Oversize es de un 40%. Asi, a partir de los datos expuestos en la Tabla 62, se
tiene que el factor B tiene un valor de 0,88.
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Tabla 62. Relacion entre Oversize y factor B [110].

Oversize | % p/p Factor B
10 1,13
20 1,02
30 0,96
40 0,88
50 0,79
60 0,70
70 0,62
80 0,53
90 0,46

Para los factores C, D, Gy H, se asume que el equipo opera en condiciones basicas (ver Tabla
63). Asi, a partir de la ecuacidn (147) y considerando los datos expuestos en la Tabla 64,
Tabla 65 y Tabla 66, se tiene que los factores C, D, G y H, tienen un valor de 1,00.

El factor E se encuentra relacionado con el agua utilizada para la separacién. Para este
proceso se asume que el equipo opera en seco, por lo que el factor E posee un valor de
1,00.

Tabla 63. Condiciones bdsicas de operacion [110].

Caracteristicas de operacién Condiciones basicas
Halfsize 40%
Ubicacién del tamiz Parte superior
Area efectiva del tamiz 100%
Forma de la apertura Cuadrada
Autilizada
G=A;=6G=—" (147)
Atotal
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Tabla 64. Relacion entre el Halfsize y el factor C [110].

Halfsize / % p/p Factor C

0 0,40
10 0,50
20 0,60
30 0,80
40 1,00
50 1,20
60 1,40
70 1,70
80 2,00
90 2,40

Tabla 65. Relacidn entre la ubicacion del tamiz y factor D [110].

Ubicacidn del tamiz Factor D
Parte superior 1,00
Parte intermedia 0,90
Parte inferior 0,80

Tabla 66. Relacion entre la forma de la apertura y el factor H [110].

Forma de la apertura Factor H
Cuadrada 1,00
Rectangular pequena 1,15
Rectangular grande 1,20

Por otra parte, el factor F hace referencia a la densidad de la alimentacién. Al tener una
mezcla de diferentes componentes sdlidos, se considera una densidad ponderada de los
materiales igual a 3.690,30 kg m~3 (ver Tabla 15 y Tabla 67). Utilizando la ecuacién (148),
se tiene que el factor F tiene un valor de 2,30.
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Finalmente, El factor J estd relacionado a la eficiencia de separacién del equipo.
Considerando que el flujo que se retira (Fy) es de 49,45 t afio™1, y el flujo que se desea
retirar (F$% y F4!') es de 51,33 t afio ™}, se tiene que la eficiencia de separacién de la etapa
es de un 95%. Asi, a partir de los datos de la Tabla 68, se tiene que el valor del factor J es

de 1,00.

_pUbft™®) plkgm™) (148)
100 1.602

Tabla 67. Fraccion mdsica de cada componente presente en la etapa de tamizado.

Componente Fraccion masica / % p/p

LiPF, 1,07
COVs 0,24
Grafito 17,86
NMC 33,49

Cu 8,93

Al 31,26

PE 4,47

PP 2,23
Acero 0,45

Tabla 68. Relacidn entre eficiencia de separacion y factor J [110].

Eficiencia de separacién / % FactorJ
95 1,00
90 1,15
85 1,35
80 1,50
75 1,70
70 1,90
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7.6. Costos de inversion

Para determinar los costos de adquisicidn de los equipos, se utiliza la ecuacién (149), la cual
representa el costo de un equipo en funcién de su tamaiio, el costo de un mismo equipo de
tamaiio similar, y el tamafio de este ultimo [63]:

a

D
C=Ccq- <_D ) (149)
cat

Donde:

C: costo del equipo en USD.

Ccq:t: cOsto del equipo segun catalogo en USD.

D: tamafio del equipo dimensionado.

D, tamaio del equipo segun catalogo.
e «: coeficiente de escalamiento.

A partir de los datos expuestos en la Tabla 69 y Tabla 70, y de la Ecuacidn (149), se
determinan los costos de los equipos expuestos en la Tabla 52.

Por otra parte, los costos de instalacion de los equipos son determinados considerando un
porcentaje del costo de adquisicién de los equipos. Para la criba de vibracidn rotatoria, se
asume que el costo de instalacion representa un 80% del costo de adquisicién del equipo,
mientras que para los demas equipos se considera un 60% del costo de cada equipo [63].
Asi, se determinan los costos de instalacidn de los equipos, expuestos en la Tabla 53.

Los costos de inversidn, directos e indirectos, son determinados asumiendo que equivalen
a un porcentaje de los costos de adquisicidn e instalacion de los equipos [63] (Tabla 71).
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Tabla 69. Dimensiones y coeficiente de escalamiento de los equipos del proceso [63].

Coeficiente de

Equipo Dimension Valor
escalamiento
Molino de martillo Volumen 5,59 m3 0,49
Secador rotatorio Area de transferencia 1,19 m? 0,54
Molino de bolas Volumen 1,15m3 0,49
Separador magnético Area del iman 1,00 m? 0,6
Criba de vibracién rotatoria Area de tamizado 0,09 m?2 0,86
Separador neumatico Volumen 0,30 m3 0,6
Tanque de lixiviacién Volumen 6,44 m?3 0,56
Intercambiador de calor .
Area de transferencia 3,19 m? 0,6
lixiviacion
Mezclador decantador 1 Volumen 0,21 m?3 0,56
Caldera Volumen 2,12 m?3 0,6
Intercambiador de calor .
Area de transferencia 10,60 m? 0,6
extraccion por solvente
Mezclador decantador 2 Volumen 0,19 m?3 0,56
Intercambiador de calor .
Area de transferencia 49,69 m? 0,6
refinamiento
Celda de electro-obtencion 1 Area de deposicién 5,00 m? 0,56
Intercambiador de calor .
Area de transferencia 0,64 m? 0,6
electro-obtencion de cobalto
Celda de electro-obtencion 2 Area de deposicidn 7,00 m? 0,56
Intercambiador de calor .
Area de transferencia 0,68 m? 0,6

electro-obtencion de niquel
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Tabla 70. Dimensiones y costos de los equipos segun catdlogo.

Tamaiio segun Costo segun
Equipo Referencia
catalogo catalogo / USD

Molino de martillo 6,19 m3 3.505 [134]
Secador rotatorio 20,11 m? 45.000 [107]
Molino de bolas 1,15m3 12.000 [135]
Separador magnético 0,93 m? 10.250 [109]
Criba de vibracion rotatoria 0,11 m? 1.250 [136]
Separador neumatico 2,13 m3 2.000 [137]
Tanque de lixiviacién 10,00 m?3 5.500 [122]

Intercambiador de calor
8,00 m? 3.750 [138]

lixiviacion

Mezclador decantador 1 0,13 m?3 25.000 [118]
Caldera 2,12 m3 1.000 [125]

Intercambiador de calor
8,00 m? 3.750 [138]

extraccion por solvente
Mezclador decantador 2 0,13 m?3 25.000 [118]

Intercambiador de calor
31,90 m? 6.000 [138]

refinamiento

Celda de electro-obtencién 1 12,00 m? 5.400 [139]

Intercambiador de calor
8,00 m? 3.750 [138]

electro-obtencion de cobalto

Celda de electro-obtencion 2 12,00 m? 5.400 [139]

Intercambiador de calor
8,00 m? 3.750 [138]

electro-obtencion de niquel
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Tabla 71. Costos de inversion directos e indirectos.

[tem Porcentaje Costo / USD
Costos directos
Entrega de equipos 10% del costo de adquisicién 14.796
26% del costo de adquisicion
Instrumentacion y control 42.317
e instalacién
31% del costo de adquisicion
Piping 50.455
e instalacién
10% del costo de adquisicion
Sistemas eléctricos 16.276
e instalacién
29% del costo de adquisicion
Infraestructura 47.200
e instalacién
55% del costo de adquisiciéon
Instalaciones de servicios 89.517
e instalacién
Terreno 8% del costo de adquisicidn 11.837
Costos indirectos
32% del costo de adquisicion
Ingenieria y supervision 52.083
e instalacién
49% del costo de adquisicién
Costos legales 6.510
e instalacién
34% del costo de adquisicion
Construccidn 55.338
e instalacién
19% del costo de adquisicion
Honorarios contratista 30.924
e instalacién
37% del costo de adquisicion
Contingencias 60.221
e instalacién
Total 477.474
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7.7. Costos de operacion

Los costos de operacidn del proceso son determinados a partir de los costos de adquisicién
de los insumos del proceso. Como insumos, se tiene agua, acido sulfirico, perdxido de
hidrégeno y pellets de madera. Se observa en laTabla 72 sus costos de adquisicion.

Tabla 72. Costos de los insumos del proceso.

Costo por tonelada Flujo Costo anual
Especie Referencia
/USD t?! /tato™!  /USD afio™!
Agua 0,43 11.355,39 4.893 [140]
Pellets de
310 26,25 8.128 [141]
madera
Peréxido de
900 7,54 6.785 [142]
hidrégeno
Acido sulfurico 200 65,24 13.048 [143]
Total - - 32.854 -

Para determinar el costo de adquisicién de las LIBs, se asume que todas las baterias en
desuso generadas en la RM son enviadas actualmente a la empresa Umicore, y que
Sudamérica solo envia LIBs a Umicore. Asi, se tiene las LIBs provenientes de la RM
representan un ingreso para esta empresa. Este ingreso es calculado considerando que los
ingresos anuales de la empresa son de 3.696.230 USD afio™?, que un 65% proviene de la
industria del reciclaje, y que un 3,8% de la regién de Sudamérica [13]. Por otra parte, en
Sudamérica se generan actualmente 4.200.000 t afio ™! de residuos electrénicos, y en Chile
8,7 kg ano~? de dichos residuos son emitidos por persona [18]. A partir del dltimo censo
realizado en el pais [144], se tiene el flujo total de residuos electrénicos generados en Chile
y su porcentaje respecto a Sudamérica.

Fre = 8,7 kg (afio pers)~1-17.574.003 pers
== FRE == 152.894’ t aﬁO_l

152.894

Xc-sa = 2500.000  Yc-sa = 4%
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Considerando que un 38% de los residuos electrénicos generados en el pais provienen de
la RM [19], se tiene que las LIBs de la RM representan el siguiente ingreso para la empresa
Umicore:

Igw = 3.696.230 - 65% - 3,8% - 4% - 38% => Ipy, = 1.263 USD afio™?

Se define que dicho ingreso representa el costo de adquisicion de las LIBs en la regién
metropolitana de Chile.

Por otra parte, considerando un costo de 0,15 USD kW h™~! por consumo eléctrico en Chile
[145], y un consumo eléctrico total de 1.490.525 kWh afio™! (Tabla 73), se tiene que el
costo asociado a dicho item es de 225.753 USD afio™ .

Tabla 73. Consumo eléctrico anual de los equipos del proceso.

Consumo eléctrico

Equipo
/ kWh aiio™?!
Molino de martillo 788.400
Secador rotatorio 258.420
Molino de bolas 162.060
Separador magnético 13.140
Criba de vibracién rotatoria 1.577
Separador neumatico 130.612
Tanque de lixiviacion 65.700
Mezclador decantador 1 175
Mezclador decantador 2 175
Celda de electro-obtencion 1 52.395
Celda de electro-obtencion 2 21.829
Total 1.494.483

Asumiendo que los insumos del proceso corresponden a un 20% del total del OPEX, los
demas items considerados en el OPEX son calculados asumiendo que equivalen a un
porcentaje del OPEX, del CAPEX o de la mano de obra de operaciones [63]. Asi, se tiene que
el total del OPEX es de 488.412 USD afio™!. Se muestran en la Tabla 74 el valor de cada
item y el total del OPEX.
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Tabla 74.

Costos de operacion variables y fijos.

) Porcentaje Costo /
Item
USD afio™?!
Costos variables

Materias primas Calculado 1.263
Insumos del proceso Calculado 32.854
Servicios Calculado 225.753
Mano de obra de operaciones 20% del OPEX 32.854

25% de la mano de obra de
Supervision directa ) 8.213
operaciones
Mantenimiento 109% del CAPEX 72.362
20% de la mano de obra de
Cargos de laboratorio 6.571
operaciones
Costos fijos

Depreciacion 10% del CAPEX 72.362
Impuestos 4% del CAPEX 28.945

Seguros 1% del CAPEX 7.236
Total 488.412

7.8. Flujo de caja principal

Se presenta en la Tabla 75 el flujo de caja del proyecto en estudio.
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7.9. Flujo de caja en distintos escenarios
A continuacidn, se presenta el flujo de caja del proyecto considerando distintos escenarios.
7.9.1. Codeposicion de niquel y cobalto

En este escenario, en la electroobtencién de cobalto existe una codeposicidén de cobalto y
niquel. Asi, el precio del cobalto disminuye a 20.000 USD t~* [102]. Se muestra en la Tabla
76 el flujo de caja del proyecto en dicho escenario.

7.9.2. Disminucidn de la conversion en la electroobtencién de cobalto

En este escenario, la electroobtencidn de cobalto presenta una conversion igual a la de la
etapa de electroobtencion de niquel (74%). Se presenta en la Tabla 77 el flujo de caja del
proyecto en dicho escenario.

7.9.3. Disminucién de la conversién en la electroobtenciéon de niquel

En este escenario, la electroobtencion de niquel presenta una conversiéon de un 60%. Se
muestra en la Tabla 78 el flujo de caja del proyecto en dicho escenario.
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