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ESTUDIO DE FACTIBILIDAD TÉCNICA – ECONÓMICA DE UN PROCESO DE RECICLAJE DE 
BATERÍAS DE ION – LITIO EN LA REGIÓN METROPOLITANA DE CHILE 

En los últimos años el uso de baterías secundarias, como lo son las baterías de ión – litio 
(LIBs, por sus siglas en inglés), ha ido en aumento. Gracias a su larga vida útil y alta eficiencia, 
se han vuelto una opción atractiva para sistemas de almacenamiento de energía. Sin 
embargo, su uso genera un gran impacto ambiental una vez terminada su vida útil, por lo 
que 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 políticas públicas 
en torno al tratamiento de residuos electrónicos en el país, ha motivado el desarrollo del 
presente trabajo, el cual tiene como objetivo realizar un estudio de factibilidad técnica y 
económica de un proceso de reciclaje de LIBs en la Región Metropolitana de Chile. 

Se diseñó 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 cátodos de cobalto y de níquel, respectivamente. El proceso propuesto posee 
etapas de reducción de tamaño, separaciones mecánicas, térmicas y químicas. 

Se dimensionaron los equipos requeridos según el proceso planteado, los que 
corresponden a: un molino de martillos y uno de bolas, un secador rotatorio, un separador 
magnético, una criba de vibración rotatoria, un tanque de lixiviación, 3 mezcladores – 
decantadores y 2 celdas de electroobtención. 

Del balance de energía, se determina un consumo eléctrico de 1,5	𝐺𝑊ℎ	𝑎ñ𝑜/0, del cual un 
53% corresponde al molino de martillos. Se obtuvo un flujo de 11.333	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de agua de 
enfriamiento, y que es infactible una integración energética en el proceso. 

A partir del análisis económico, se obtiene un VAN de – 1,4	𝑀𝑀𝑈𝑆𝐷, concluyendo así que 
el proyecto no es rentable. Se determina que, procesando el mismo flujo que Umicore 
(7.000	𝑡	𝑎ñ𝑜/0), 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 
económicamente. Se recomienda un estudio más acabado en cuanto a la cinética de la 
lixiviación de los metales presentes en el cátodo de la LIB, y el modelo de negocios del 
proyecto. Además, se sugiere la valorización económica de las salidas secundarias del 
proceso, las que contienen grafito, acero y plásticos, principalmente. 
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Capítulo 1. Introducción 

1.1. Antecedentes 

Durante los últimos años, la demanda energética a nivel mundial se ha visto en constante 
crecimiento. Debido a esto, la búsqueda de nuevas fuentes de energía se ha vuelto 
imperante. En este sentido, según el acuerdo de París firmado en la 21ª Conferencia de 
Cambio Climático de las Naciones Unidas, los países participantes deben reducir sus 
emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) [1], lo que convierte las fuentes de energía 
renovables no convencionales (ERNC) en una alternativa atractiva para suplir la demanda 
energética. 

Dentro de las fuentes de ERNC, la energía eólica ha sido la de mayor crecimiento en los 
últimos años, gracias a su eficiente generación de energía renovable a bajo costo [2]. La 
segunda fuente principal de ERNC es la energía solar, la que ha crecido considerablemente 
en los últimos años, como consecuencia de la disminución del precio de los módulos solares. 
La capacidad global instalada de energía eólica y solar se ha cuantificado en 539	𝐺𝑊 y 
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 energías eólica y solar en 
el mundo en la última década. 

 

Figura 1. Crecimiento anual de energías eólica y solar en el mundo en la última década [2]. 
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Debido a que la red de almacenamiento y distribución de energía se ha desarrollado 
principalmente para fuentes de energía estables, la adición de fuentes de energía 
intermitentes, como lo son la solar y eólica, complica el control de la red de suministro 
eléctrico. Esta complicación proviene de que, generalmente, la red de distribución 
energética no permite transportar el excedente de energía proveniente de dichas fuentes. 
Por lo anterior, y considerando el acelerado crecimiento de las fuentes de energía eólica y 
solar, un sistema de almacenamiento de energía excedente se vuelve necesario. 

Con el fin de proporcionar el máximo beneficio posible, el sistema de almacenamiento de 
energía debe alcanzar niveles óptimos en los ámbitos económico, técnico y de seguridad. 
En este sentido, las baterías de ion – litio (LIBs, por sus siglas en inglés) se han vuelto una 
opción atractiva, ya que poseen una larga vida útil y pueden alcanzar altas densidades de 
potencia y energía [3]. Sin embargo, para aumentar su atractivo como alternativa de 
almacenamiento, las LIBs deben disminuir sus costos de fabricación y se deben volver más 
amigables con el medio ambiente, de manera que puedan ser reutilizadas o recicladas con 
una alta recuperación de sus componentes. 

Otras de las medidas consideradas para la reducción de GEI a nivel mundial involucra al 
sector del transporte, que corresponde al segundo emisor más grande de dióxido de 

carbono equivalente A𝐶𝑂BCDE. Aquí, la alternativa a vehículos con motores de combustión 

interna son los llamados vehículos eléctricos. Se espera que el mercado de vehículos 
eléctricos continúe aumentando considerablemente en el largo plazo [4]. Como la principal 
fuente de poder de un vehículo eléctrico es el módulo de baterías, se espera también un 
crecimiento en la fabricación de LIBs. 

Con el fin de minimizar el impacto ambiental que tiene una LIB una vez terminada su vida 
útil, los módulos de baterías en desuso deben ser reciclados de manera efectiva, y los 
componentes recuperados mediante esta manera deben cumplir con requisitos mínimos 
que permitan la futura fabricación de nuevas LIBs. 

En este contexto, el desarrollo de dispositivos de almacenamiento de energía más baratos 
y amigables con el medio ambiente, como lo son las LIBs, y el desarrollo de nuevas 
tecnologías y procesos de reciclaje de LIBs se han vuelto una necesidad. 
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1.2. Baterías de ion – litio 

En su diseño más típico, una LIB consiste en diferentes elementos (ver Figura 2), tales como: 
un electrodo negativo compuesto de grafito, un electrodo positivo en base a un óxido de 
metales de transición, como lo son 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B y 𝐿𝑖𝑁𝑖𝑂B, o mezclas de ellos, e.g. 
𝐿𝑖𝑁𝑖0/J	𝐶𝑜0/J𝑀𝑛0/J𝑂B y una membrana permeable la cual separa los electrodos y que se 
encuentra empapada con un electrolito, correspondiente a una mezcla de carbonatos 
orgánicos como solventes y una sal conductora, como 𝐿𝑖𝑃𝐹M. Finalmente, al costado de 
cada electrodo se encuentra un colector de corriente, el cual corresponde a una lámina de 
cobre, en el caso del colector en el costado del ánodo, y una lámina de aluminio, en el caso 
del colector al costado del cátodo. 

 
Figura 2. Esquema simplificado de una LIB.  

Durante el proceso de carga de la batería, los iones de litio son removidos desde el cátodo 
de la batería y son transportados mediante el electrolito hasta el ánodo. Durante la 
descarga de la batería, este proceso es revertido. 

En la Figura 3 se muestra la composición en masa de una LIB estándar, donde se puede 
apreciar que un 30% de la masa de la batería corresponde al cátodo, seguido por el 
contenedor con un 29%. En las siguientes secciones se detallarán las funciones y 
características de los componentes más importantes de una LIB. 
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Figura 3. Composición en masa (%p/p) de una LIB [5]. 

 

1.2.1. Electrolito líquido 

El electrolito líquido utilizado en LIBs corresponde generalmente a una mezcla de solventes, 
aditivos y una sal conductora. Su función principal es transportar los iones de litio desde el 
cátodo de la batería hasta el ánodo de esta, durante el proceso de carga, y en sentido 
contrario, durante el proceso de descarga de la batería. 

Respecto a los solventes utilizados en el electrolito, sus características ideales son: poseer 
una alta constante dieléctrica, permitiendo disolver sales a una concentración suficiente 
para el transporte de iones en la batería; tener una baja viscosidad, para facilitar el 
transporte de iones; mantenerse inerte ante las posibles reacciones con los demás 
componentes de la batería; y tener un bajo punto de fusión y un alto punto de ebullición. 
Dentro de los solventes más utilizados están 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 características mencionadas 
anteriormente [6]. 

Como sal conductora, en 1995 las más utilizadas correspondían al hexafluoroborato de litio 
(𝐿𝑖𝐵𝐹M) y al hexafluorofosfato de litio (𝐿𝑖𝑃𝐹M). Sin embargo, desde 1995 hasta el 2010, el 
uso de 𝐿𝑖𝑃𝐹M ha crecido en un 1.200%, abarcando la mayoría del mercado de sales 
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conductoras para LIBs [7]. El amplio uso de 𝐿𝑖𝑃𝐹M como sal conductora se debe a que 
cumple con los siguientes requisitos mínimos para una sal conductora: se debe poder 
disolver completamente en el medio; el anión de la sal debe ser estable ante una 
descomposición oxidativa en el cátodo; y tanto el anión como el catión deben ser inertes 
frente a otros componentes de la batería. Si bien 𝐿𝑖𝑃𝐹M presenta una excelente 
conductividad iónica, su limitada estabilidad térmica y química se consideran grandes 
desventajas de esta sal. 

En vez de reemplazar por completo los componentes antes señalados, una alternativa 
eficiente y económica para sobrellevar las desventajas del 𝐿𝑖𝑃𝐹M corresponde a añadir un 
nuevo componente al electrolito en pequeñas cantidades, componente conocido como 
aditivo. Dicho aditivo permite al electrolito mejorar en características como estabilidad 
térmica, conductividad iónica y proteger la batería de posibles sobrecargas.  

1.2.2. Ánodo 

El material más utilizado como ánodo de LIBs corresponde al grafito. En 1995, el grafito 
correspondía a un 50% del mercado de ánodos para LIB, con el carbono duro (carbono no 
grafitizable) representando el otro 50%. Sin embargo, el grafito se ha vuelto más popular 
como ánodo 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 ánodo se encuentra en un 20% de 
carga, el voltaje ha disminuido en un 10% del voltaje inicial (Figura 4), mientras que para el 
ánodo de carbono duro disminuye en un 17% (Figura 5). 

A pesar del amplio uso del grafito como ánodo de LIBs, su capacidad de descarga máxima 
es de 372	𝑚𝐴ℎ	𝑔/0, significativamente menor a la del litio metálico (3.860	𝑚𝐴ℎ	𝑔/0). El 
litio metálico es considerado como una alternativa muy atractiva para ánodos de LIBs, pero 
debido a que el litio tiende a reaccionar con la mayoría de los solventes orgánicos presentes 
en el electrolito, no ha sido posible utilizarlo en LIBs. Sin embargo, se espera que para el 
año 2030 los ánodos de LIBs sean de litio metálico [8]. 

La función principal del ánodo en una LIB es aumentar la concentración de iones de litio en 
el electrolito durante el proceso de descarga (oxidación del litio), y disminuir su 
concentración en el proceso de carga de la batería (reducción del litio). Dicho proceso se 
representa mediante la Ecuación (1), donde el grafito, gracias a su estructura en capas, 
permite incorporar iones de litio.  
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Figura 4. Perfil de descarga del ánodo de grafito [7]. 

 

Figura 5. Perfil de descarga del ánodo de carbono duro [7]. 
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1.2.3. Cátodo 

La función principal del cátodo en una LIB corresponde a permitir la reacción de reducción 
de litio metálico durante la descarga de la batería, y el proceso contrario durante su carga.  

El material más utilizado como cátodo en LIBs corresponde al óxido metálico 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B. La 
semirreacción asociada al cátodo de este compuesto está representada por la Ecuación (2). 

𝐿𝑖0/`𝐶𝑜𝑂B + 𝑥𝐿𝑖S + 𝑥𝑒/
Descarga

⇌
Carga

𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B (2) 

Las características que hacen al 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B un buen cátodo para LIBs corresponden a lo simple 
de su síntesis, su largo ciclo de vida y su alto potencial de operación, el cual es de 4	𝑉 versus 
𝐿𝑖/𝐿𝑖S. La máxima capacidad de descarga de este material es equivalente a 274	𝑚𝐴ℎ	𝑔/0, 
esto si todo el litio presente se extrajera durante la carga de la batería. 

Sin embargo, sólo 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/0. 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 vehículos eléctricos [9].  

El intercambio de cobalto por níquel resulta en el compuesto 𝐿𝑖𝑁𝑖𝑂B, el cual es más difícil 
de sintetizar y menos estable en su estado cargado que 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B. Este problema se resuelve 
con una sustitución parcial del níquel por manganeso en el óxido, teniendo 𝐿𝑖𝑁𝑖b.c𝑀𝑛b.c𝑂B. 
Este compuesto muestra una capacidad de descarga real mayor, cercana a los 
200	𝑚𝐴ℎ	𝑔/0, y una estabilidad química mayor. Siguiendo con el enfoque de óxidos mixtos, 
el óxido 𝐿𝑖𝑁𝑖0/J𝐶𝑜0/J𝑀𝑛0/J𝑂B (NMC) muestra el mejor equilibrio entre capacidad de 
descarga y estabilidad química, aumentando el interés de la industria en este compuesto. 
Otros materiales con mayor contenido de níquel, como lo son 𝐿𝑖𝑁𝑖b.c𝐶𝑜b.J𝑀𝑛b.B𝑂B o 
𝐿𝑖𝑁𝑖b.M𝐶𝑜b.B𝑀𝑛b.B𝑂B, ofrecen una mayor tasa de deslitiación sin presentar desventajas 
estructurales. Así se tiene que, en una batería genérica, la composición en % p/p del cátodo 
es de un 7% de 𝐿𝑖, un 21% de 𝑁𝑖, un 21% de 𝐶𝑜, un 17% de 𝑀𝑛 y un 34% de 𝑂B. 

1.2.4. Colector 

Los colectores corresponden a láminas puras de aluminio, en el caso del colector catódico, 
y de cobre, en el caso del colector anódico. Su principal función es cerrar el circuito que 
representa la batería, permitiendo el paso de electrones. 
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1.2.5. Separador 

El separador en una LIB corresponde a una membrana microporosa hecha de polímeros 
plásticos, generalmente de poliolefina. Este elemento se dispone entre el ánodo y el cátodo 
de la batería, y su función 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 batería no se encuentre expuesta al ambiente, distintos componentes 
estructuran un elemento de aislación de la batería. Este elemento, denominado como 
contenedor, se compone principalmente de aluminio, plásticos y acero. 

1.3. Reciclaje de baterías 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 níquel y del cobalto, los cuales son 12	𝑈𝑆𝐷	𝑘𝑔/0 y 
35	𝑈𝑆𝐷	𝑘𝑔/0, respectivamente  [10, 11]. 

Si bien existe una razón económica para la recuperación de cobalto, en el futuro se espera 
que sea sustituido por níquel 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 producción global en el año 2020, si es que no se establece 
reciclaje de este material para ese año [12].  

1.3.1. Reciclaje en el mundo 

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

Umicore AG & Co. KG es uno de los líderes en reciclaje y refinamiento de residuos que 
contengan metales no ferrosos y metales preciosos. Además de tratar LIBs y baterías de 
níquel-metal-hidruro, el proceso de la compañía puede tratar otros tipos de baterías, como 
lo son las alcalinas. Esta compañía opera 51 plantas industriales ubicadas en 30 países 
distintos, dentro de los cuales se encuentran Argentina, Perú y Brasil [13]. 

Como tecnología fundamental, el proceso de Umicore presenta un proceso de 
pirometalurgia, siguiendo con un refinamiento de níquel y cobalto mediante un proceso 
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hidrometalúrgico. La ventaja de utilizar una etapa pirometalúrgica radica en que se elimina 
la necesidad de descargar cada batería antes de entrar al proceso de reciclaje. Esto es 
gracias a que, al evaporar el electrolito orgánico, el riesgo de explosiones es reducido al 
mínimo [14]. 

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

La empresa Retriev Technologies, ubicada en Estados Unidos y Canadá, tiene como principal 
foco la búsqueda de tecnologías híbridas para vehículos eléctricos, la elaboración de 
convertidores catalíticos para automóviles y el reciclaje de distintos tipos de batería [16]. 
En este último tópico, Retriev Technologies ha asegurado que cada componente de la 
batería sea recuperado y tratado de la manera más eficiente y amigable con el medio 
ambiente. El proceso de Retriev Technologies para el reciclaje de baterías se compone de 
etapas mecánicas e hidrometalúrgicas. 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. Situación en Chile 

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

En Chile, las instituciones enfocadas en el acopio y valorización de baterías y residuos 
electrónicos se encargan, principalmente, del desmantelamiento de estos para su posterior 
envío 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 situación en Chile hace necesaria la existencia de un proceso de esta índole, 
ya que actualmente es el segundo país que genera más residuos electrónicos en 
Latinoamérica, teniendo un total de 8,7	𝑘𝑔 por persona de este tipo de residuos en el año 
2016 [18]. Específicamente, la Región Metropolitana del país aporta en un 38% a la 
generación de estos residuos en todo el país [19]. 
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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 electrónicos y baterías [20]. Considerando ambos factores, un proceso 
de reciclaje de LIBs en el territorio nacional, específicamente, en la Región Metropolitana, 
se vuelve potencialmente atractivo. 

1.4. Objetivos 

1.4.1. Objetivo general 

El objetivo general del presente trabajo de título fue la realización de una evaluación técnica 
y económica de un proceso de reciclaje de baterías de ion – litio en la Región Metropolitana 
de Chile, basado en tecnologías hidrometalúrgicas. 

1.4.2. Objetivos específicos 

Los objetivos específicos del trabajo de título son los siguientes: 

1. Identificar el caso base y límite de batería del proceso. 
2. Desarrollar la ingeniería conceptual de una planta de reciclaje de LIBs, incluyendo 

balances de masa y energía, 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. Metodología de trabajo 

La Figura 6 muestra la metodología utilizada para el presente trabajo. Se destacan las etapas 
de planteamiento y resolución de balances de masa, dimensionamiento de equipos, 
balances de energía y definición y estimación de costos del proceso. 

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

Los costos de inversión se obtienen a partir de los dimensionamientos de los equipos o 
desde catálogos de proveedores. Los costos de operación dependen de los flujos 
involucrados en el proceso, tanto de materias primas e insumos como de servicios. 
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Figura 6. Metodología de trabajo. En naranjo se observa la definición del caso base y límite de batería, en azul las etapas 
de la evaluación técnica y en verde las de la evaluación económica. 
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Capítulo 2. Revisión Bibliográfica 

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 níquel 
y el cobalto, como también obtener derivados de los metales presentes en las LIBs, como 
lo son el 𝐶𝑜(𝑂𝐻)B, 𝑁𝑖(𝑂𝐻)B o 𝐿𝑖𝑂𝐻. 

Para el procesamiento de LIBs es necesario comenzar con etapas mecánicas de 
pretratamiento, como el desmantelamiento de baterías, su trituración y la separación de 
los metales. Luego, las LIBs ya desmanteladas y trituradas pasan por procesos de 
separación, los que pueden ser etapas de separación mecánica o tratamientos térmicos. 
Estos procesos tienen el objetivo de separar los componentes del cátodo de los demás 
elementos de la batería. Finalmente, los metales de alto valor comercial pasan por 
operaciones hidrometalúrgicas [21]. 

2.1. Procesos de separación 

Como se mencionó anteriormente, los procesos de separación existentes pueden ser 
clasificados en dos tipos: etapas de separación mecánica y tratamientos térmicos. 

Dentro de los procesos de separación mecánica, existen distintas técnicas que permiten 
separar los elementos de una batería. Estas se basan en diferentes propiedades, como la 
densidad del material, su comportamiento magnético y la granulometría de los materiales. 

Los tratamientos térmicos se encuentran generalmente asociados a la producción de acero, 
aleaciones metálicas y la evaporación de los componentes volátiles. 

2.1.1. Procesos de separación mecánica 

Generalmente, los procesos de separación mecánica son utilizados como pretratamiento 
para procesar el contenedor de la batería y concentrar la fracción metálica de esta, la cual 
es enviada a procesos de recuperación, tanto piro como hidrometalúrgicos. 

Actualmente, existe un proyecto que tiene como propósito la evaluación 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 Universität 
Braunschweig y la Westfälische Wilhelms – Universität Münster, y diversas empresas como 
Audi AG y Volkswagen AG, entre otras [22]. La primera etapa del proceso LithoRec consiste 
en la descarga de la batería y su desmantelación, para luego pasar a una trituración bajo 
atmósfera inerte. Los pasos siguientes del proceso tienen como objetivo separar el 
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electrolito líquido de los componentes sólidos de la batería. Estos últimos entran a una 
etapa de separación mecánica, donde son alimentados en un principio a un equipo de 
separación magnética que permite recuperar componentes con acero de la LIB; para luego 
pasar a una separación neumática. Finalmente, se tiene una etapa de tamizado, donde se 
separan plásticos de materiales catódicos y anódicos. 

Por otra parte, Shin et al. proponen un proceso de recuperación de metales a partir de LIBs 
en desuso, incluyendo una separación mecánica de partículas de 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B y una etapa 
hidrometalúrgica para la recuperación de litio y cobalto [23]. La separación mecánica 
propuesta incluye etapas de trituración, tamizado, separación magnética y clasificación 
granulométrica. Las etapas de separación mecánica, al presentarse antes de la lixiviación de 
metales, mejora la eficiencia de recuperación de metales y elimina la necesidad de tener 
una etapa de purificación del lixiviado. Sin embargo, debido a que una LIB se compone tanto 
de materiales orgánicos como inorgánicos, donde ambos se insertan en la estructura del 
otro, la separación de estos componentes resulta complicada, presentando una desventaja 
para los procesos de separación mecánica. 

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

La etapa de tamizado opera en base a las diferencias de tamaño 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 demás 
metales de interés mediante una etapa de tamizado. Esta etapa posee una eficiencia de 
separación del 88% para el cobre y una del 99% para el aluminio [25]. 

En la etapa de separación neumática, se lleva a cabo la extracción 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 separación 
es para tener una corriente de sólidos con mayor concentración de los materiales de 
interés. Eswaraiah et al. estudiaron un proceso de separación de plásticos presentes en 
residuos electrónicos mediante una etapa de separación neumática [26]. En este estudio se 
tiene una eficiencia de separación del 99% para los plásticos 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 separación mecánica, 
tratamiento térmico y operaciones hidrometalúrgicas. Este proceso tiene el objetivo de 
recuperar cobalto y litio y sintetizar 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B [27]. La primera etapa del proceso propuesto 
consiste en tratar térmicamente las muestras de LIBs en un horno a una temperatura entre 
100 y 150	h𝐶. Estas muestras, al salir del horno, pasan por una etapa de trituración. 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 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B, que 
corresponde al cátodo de la batería, se obtiene mediante la quema de este en un rango de 
temperatura entre 500 y 900	h𝐶. Después de haber lixiviado el 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B mediante una 
solución de ácido nítrico, la solución obtenida es calcinada a una temperatura entre 500 y 
1.000	h𝐶. La desventaja que posee este proceso es que, debido a la presencia de ácido 
nítrico en el lixiviado, durante su calcinación existen emisiones de 𝑁𝑂`. 

Por otra parte, Stehmann et al. estudiaron la separación del electrolito líquido de la batería 
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	h𝐶 con el fin de 
evaporar los componentes orgánicos presentes en el electrolito. Este proceso posee una 
eficiencia de separación del 97%. Sin embargo, el proceso tiene como desventaja que la 
recuperación del electrolito, mediante una etapa de condensación, es de un 55%. Además, 
dentro del equipo de secado los sólidos se incrustan en la pared, dificultando la salida de 
estos. 

2.2. Operaciones hidrometalúrgicas 

Las operaciones hidrometalúrgicas para el reciclaje de LIBs generalmente se encuentran 
relacionados con etapas en medio ácido o básico, y procesos de purificación que permitan 
disolver la fracción metálica y recuperarla para futuros usos [21]. 

El reciclaje mediante procesos químicos consiste en etapas de lixiviación, extracción por 
solvente, precipitación química y electroobtención, entre otras. La función de la etapa de 
lixiviación radica en disolver la fracción metálica. Una vez que los metales ya se encuentran 
disueltos, estos se pueden recuperar mediante una etapa de precipitación química o una 
de electroobtención. La solución obtenida también puede ser separada mediante una etapa 
de extracción por solvente, utilizando un solvente orgánico que se enlace con los iones 
metálicos presentes. A continuación, se explican dichas operaciones en mayor detalle. 
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2.2.1. Lixiviación 

A partir del pretratamiento llevado a cabo mediante procesos mecánicos y de separación, 
se obtiene un polvo concentrado de metales, el cual ha sido separado de plásticos y hierro 
de una LIB. Este polvo es alimentado a una etapa de lixiviación con el fin de transferir los 
metales de interés a una solución acuosa. 

La lixiviación de 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B de LIBs en desuso se realiza generalmente utilizando ácidos 
inorgánicos como agente lixiviante, tales como 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻𝐶𝑙 y 𝐻𝑁𝑂J. El estudio llevado a 
cabo por Zhang et al. indica que la mayor eficiencia de lixiviación para el cobalto es 
alcanzada utilizando ácido clorhídrico, y que mientras mayor es la temperatura, mayor es 
la eficiencia [29]. La reacción de lixiviación del 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B de LIBs en 𝐻𝐶𝑙 se muestra a 
continuación: 

2𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B(k) + 8𝐻𝐶𝑙(lm) → 2𝐶𝑜𝐶𝑙B(lm) + 𝐶𝑙B(o) + 2𝐿𝑖𝐶𝑙(lm) + 4𝐻B𝑂(p) (3) 

Sin embargo, este proceso necesita la instalación de equipos para el tratamiento de 𝐶𝑙B, 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 𝐻B𝑆𝑂i y 𝐻𝑁𝑂J como agentes 
lixiviantes, en presencia de 𝐻B𝑂B como agente reductor [30]. Así, se tiene la siguiente 
reacción de lixiviación de 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B en 𝐻B𝑆𝑂i o 𝐻𝑁𝑂J, con la adición de peróxido de 
hidrógeno: 

2𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B(k) + 6𝐻(lm)
S + 𝐻B𝑂B(lm) → 2𝐶𝑜(lm)

BS + 𝑂B(o) + 2𝐿𝑖(lm)
S + 4𝐻B𝑂(p) (4) 

La eficiencia de lixiviación del cobalto y litio, en este estudio, aumenta a medida que 
aumenta la concentración del agente lixiviante, la temperatura y la concentración del 
agente reductor. Se alcanzó una condición de operación efectiva con una concentración de 
1	𝑀	𝐻𝑁𝑂J, una temperatura de 75	h𝐶 y una adición de 1,7% v/v de 𝐻B𝑂B. 

Sin embargo, este estudio tiene como desventaja que, utilizando 𝐻B𝑆𝑂i como agente 
lixiviante en ausencia del agente reductor, la eficiencia de lixiviación disminuye a una 30%. 
Por otra parte, utilizando soluciones de 𝐻𝐶𝑙 o 𝐻𝑁𝑂J, la eficiencia de extracción de cobalto 
y de litio es cercana al 85%, pero, al utilizar dichos reactivos, existe la generación de 𝐶𝑙B o 
𝑁𝑂`, lo que se puede traducir en un problema ambiental. 
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Respecto al procesamiento de cátodos de NMC, Chen & Ho estudiaron un proceso de 
lixiviación de este óxido mediante el uso de 𝐻B𝑆𝑂i como agente lixiviante y 𝐻B𝑂B como 
agente reductor [31]. La reacción de lixiviación de NMC en 𝐻B𝑆𝑂i se muestra a 
continuación: 

6𝑁𝑀𝐶(k) + 9𝐻B𝑆𝑂i(lm) + 3𝐻B𝑂B(lm) 

→ 3𝐿𝑖B𝑆𝑂i(lm) + 2𝐶𝑜𝑆𝑂i(lm) + 2𝑁𝑖𝑆𝑂i(lm) + 2𝑀𝑛𝑆𝑂i(lm) + 12𝐻B𝑂(p) + 3𝑂B(o) 
(5) 

En su estudio determinaron que la mayor eficiencia de lixiviación se obtiene operando a 
una temperatura de 70	h𝐶, una concentración inicial de 2	𝑀 y 10%	v/v para el 𝐻B𝑆𝑂i y 
𝐻B𝑂B, respectivamente; con agitación de 300	𝑚𝑖𝑛/0 y una razón de líquido – sólido de 
30	𝑚𝑙	𝑔/0. En dichas condiciones la eficiencia de lixiviación para el cobalto alcanza un 98%.  

2.2.2. Extracción por solvente 

Actualmente, el material más utilizado como cátodo en LIBs corresponde al 𝐿𝑖𝐶𝑜𝑂B. Sin 
embargo, el uso de 𝐿𝑖𝐶𝑜`𝑁𝑖0/`𝑂B y NMC ha aumentado en los últimos años [32, 33]. Así, 
una solución de los componentes catódicos presenta tanto cobalto como níquel en 
concentraciones variables, dependiendo de la estequiometría del óxido. 

Si bien es económicamente atractivo recuperar níquel y cobalto puros, esta recuperación 
no es posible de realizar mediante métodos electroquímicos directos, ya que ocurre una 
codeposición de ambos metales. A partir de los diagramas de Pourbaix de ambos metales, 
es posible notar que la reducción de 𝐶𝑜BS y 𝑁𝑖BS a 𝐶𝑜 y 𝑁𝑖, respectivamente, ocurren en 
zonas similares de pH y potencial (ver Anexo 7.1). 

Para evitar la codeposición de los metales, comúnmente se utiliza el extractante Cyanex 272 
en etapas de extracción por solvente, gracias a su alta selectividad en función del pH (ver 
Figura 7). 

Mantuano et al. proponen un proceso de 3 etapas principales: un tratamiento primario de 
las baterías, seguido de una lixiviación con 𝐻B𝑆𝑂i como agente lixiviante y una extracción 
por solvente con Cyanex 272 como extractante, como última etapa. La separación de 
metales mediante la extracción 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. Extracción de metal (%) mediante Cyanex 272 en función del pH (modificado a partir de Mantuano et al. [34]). 
En líneas rojas segmentadas se muestran los pHs de operación. 

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

𝐶𝑜𝑆𝑂i(lm) + 2𝑅𝐻(hro) → 𝐶𝑜𝑅B(hro) + 𝐻B𝑆𝑂i(lm) (6) 

𝑀𝑛𝑆𝑂i(lm) + 2𝑅𝐻(hro) → 𝑀𝑛𝑅B(hro) + 𝐻B𝑆𝑂i(lm) (7) 

Este proceso presenta como ventajas que es de condiciones operativas fáciles de lograr, 
que presenta un bajo consumo energético y que posee una alta eficiencia de separación, 
alcanzando una extracción de hasta un 95% para el cobalto y un 99% para el manganeso. 
Se pueden obtener altas recuperaciones de metales reciclados como cobalto, níquel, cobre 
y litio, y los productos obtenidos tendrían 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 operación 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 inversión, reduciendo también el impacto ambiental 
de eliminarlo [21]. 
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No obstante, en las etapas de electroobtención la presencia de componentes orgánicos 
dificulta la correcta deposición 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 extracción por solvente utilizando Cyanex 272 como 
extractante, y una etapa de refinamiento utilizando 𝐻B𝑆𝑂i, la cual posee una eficiencia 
cercana al 100% [35]. En esta última etapa el cobalto y el manganeso presentes en la 
corriente orgánica son transferidos a la corriente acuosa de 𝐻B𝑆𝑂i según las siguientes 
reacciones: 

𝐶𝑜𝑅B(hro) + 𝐻B𝑆𝑂i(lm) → 2𝑅𝐻(hro) + 𝐶𝑜(lm)
BS + 𝑆𝑂iB/(lm) (8) 

𝑀𝑛𝑅B(hro) + 𝐻B𝑆𝑂i(lm) → 2𝑅𝐻(hro) + 𝑀𝑛(lm)
BS + 𝑆𝑂iB/(lm) (9) 

2.2.3. Precipitación química 

El método de precipitación química para el reciclaje de LIBs en desuso, corresponde a 
utilizar agentes de precipitación para precipitar metales presentes en la batería, como el 
cobalto. 

En el trabajo realizado por Contestabile et al. se estudió un proceso a escala de laboratorio, 
el cual tenía como objetivo el reciclaje de LIBs en desuso [36]. Este proceso posee etapas 
de conminución, separación mecánica, disolución de cobalto y litio y una precipitación de 
hidróxido de cobalto (𝐶𝑜(𝑂𝐻)B). 

El cobalto disuelto en ácido clorhídrico fue recuperado como 𝐶𝑜(𝑂𝐻)B mediante la adición 
de una solución del mismo volumen de 𝑁𝑎𝑂𝐻 a 4	𝑀. La precipitación del cobalto comienza 
a un pH de 6, y se considera completa a un pH igual a 8. Idealmente, la precipitación de 
𝐶𝑜(𝑂𝐻)B se puede lograr utilizando una solución de amoníaco, la que forma una solución 
buffer a un pH igual a 9. Sin embargo, el amoniaco forma complejos estables con el cobalto, 
causando una disolución parcial del hidróxido y, por tanto, impidiendo una recuperación 
completa. Así, utilizar 𝑁𝑎𝑂𝐻 en volúmenes pequeños se mantiene como la mejor opción. 
El precipitado de 𝐶𝑜(𝑂𝐻)B se puede separar fácilmente de la solución mediante una 
filtración. 

Este proceso posee como ventaja que es de fácil operación y permite una recuperación de 
metales mayor que en un proceso de extracción por solvente [21]. 



 19 

2.2.4. Electroobtención 

En una etapa de electroobtención, 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 oxidación basal. 

Con el fin de obtener cobalto o níquel metálico, un proceso de electroobtención se puede 
llevar a cabo luego de haber disuelto dichos metales. Esta etapa de purificación permite 
reducir las especies disueltas hasta su estado de oxidación basal. 

Bertuol et al. estudiaron la recuperación de níquel proveniente de baterías de níquel – 
metal hidruro (NiMH) mediante una etapa de electroobtención. Esta etapa está gobernada 
por la siguiente reacción: 

𝑁𝑖(lm)
BS + 2𝐻B𝑂(p) → 𝑁𝑖(k) + 2𝐻(lm)

S + 𝑂B(o) + 𝐻B(o) (10) 

En su estudio, encontraron condiciones óptimas de operación para una etapa de 
electroobtención de níquel (ver Tabla 1). Bajo estas condiciones, la eficiencia de corriente 

es de un 99% y la eficiencia energética es de 2,6	𝑘𝑊ℎ	𝑘𝑔s𝑁𝑖tuvhkwxlthy
/0

. 

Tabla 1. Condiciones óptimas de operación para una electroobtención de níquel [37]. 

Condiciones de operación Valor 

Temperatura 50	h𝐶 

pH 4 

Densidad de corriente 250	𝐴	𝑚/B 

Voltaje de celda 1,4	𝑉 

La electroobtención se llevó a cabo a una densidad de corriente de 250	𝐴	𝑚/B, a una 
temperatura de 50	h𝐶 y a un pH entre 3 y 3,2. Estas condiciones permiten la recuperación 
de níquel de alta pureza [38]. 

Por otra parte, Sharma et al. investigaron la recuperación de cobalto proveniente de una 
solución de sulfatos en una etapa de electroobtención. Esta etapa es gobernada por la 
siguiente reacción: 
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𝐶𝑜(lm)
BS + 2𝐻B𝑂(p) → 𝐶𝑜(k) + 2𝐻(lm)

S + 𝑂B(o) + 𝐻B(o) (11) 

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

es de 3,0	𝑘𝑊ℎ	𝑘𝑔s𝐶𝑜tuvhkwxlthy
/0

. 

En comparación con otros procesos hidrometalúrgicos empleados para el reciclaje de LIBs, 
la electroobtención permite la recuperación de cobalto y níquel de alta pureza. Sin 
embargo, tiene como desventaja su alto consumo energético, lo que podría ser 
compensado por el alto valor comercial del níquel y el cobalto metálico. 

Tabla 2. Condiciones óptimas de operación para una electroobtención de cobalto [39]. 

Condiciones de operación Valor 

Temperatura 60	h𝐶 

Concentración inicial de 𝑪𝒐𝟐S 60	𝑔	𝑙/0 

pH 4 

Densidad de corriente 400	𝐴	𝑚/B 

Voltaje de celda 3,3	𝑉 
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Capítulo 3. Resultados y Discusión de la Evaluación 
Técnica 

En este capítulo se aborda la evaluación técnica del proyecto. En primer lugar, se determina 
el caso base de estudio para la evaluación. Luego, se define el límite de batería y se describe 
el proceso a estudiar, definiendo las etapas generales, operaciones unitarias y 
seleccionando los equipos necesarios para cada etapa. Posteriormente, se realizan los 
balances de masa por operación. A partir de los balances realizados, se dimensionan los 
equipos seleccionados. Finalmente, se realizan los balances de energía y se determinan los 
servicios requeridos por cada equipo. 

3.1. Caso base 

Para el cálculo del caso base del estudio, se considera la disposición anual de baterías de 
artículos electrónicos portátiles, como lo son teléfonos móviles y computadoras portátiles, 
en la Región Metropolitana de Chile. No se consideraron en el estudio baterías de 
automóviles eléctricos debido a su bajo impacto en el mercado chileno, donde un 0,15% 
de los autos vendidos corresponden a eléctricos o híbridos en el 2018 [40]. 

En el año 2017, el número de teléfonos celulares en el país alcanzó los 27.000.000 [41]. 
Considerando que un usuario promedio cambia de teléfono cada 2 años [42], se tiene que 
la mitad del total de teléfonos en Chile son desechados en un año. Así, 13.500.000 
teléfonos celulares son desechados en un año en el país. Por otra parte, en el año 2015, el 
número de computadoras portátiles desechadas en chile alcanzó los 500.000 [43]. 

Para determinar la masa de LIBs desechadas en un año en Chile, se tomó en cuenta la masa 
promedio de un Smartphone, equivalente a 170	𝑔 [44]. Además, se considera que un 15% 
de la masa de un teléfono corresponde a su batería [45]. Así, se tiene el siguiente flujo de 
baterías provenientes de teléfonos celulares: 

𝐹mup = 170	𝑔	𝑢𝑛/0 · 13.500.000	𝑢𝑛	𝑎ñ𝑜/0 · 0,15 ⟹ 𝐹mup = 344,25	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 (12) 

En el caso de las baterías de computadoras portátiles, se consideró la masa de las baterías 
de dos de los computadores más vendidos en el país [46], y se tomó el promedio simple de 
ambos (ver Tabla 3). 
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Tabla 3. Computadores portátiles más vendidos en Chile y la respectiva masa de sus baterías [47–49]. 

Computadores Masa batería /	𝒈 

HP 227 

Dell 249 

Promedio 238 

Así, se tiene el siguiente flujo de baterías provenientes de computadoras portátiles: 

𝐹mh� = 238	𝑔	𝑢𝑛/0 · 500.000	𝑢𝑛	𝑎ñ𝑜/0 ⟹ 𝐹mh� = 119	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 (13) 

Finalmente, considerando que un 81% de los residuos electrónicos en el país son 
dispuestos en rellenos sanitarios [50], y que un 38% de los residuos sólidos generados en 
el país provienen de la Región Metropolitana [19], se tiene el siguiente flujo de baterías 
desechadas en Chile: 

𝐹���k = (344,25 + 119)	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 · 0,81 · 0,38 ⟹ 𝐹���k = 142,59	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 (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	𝑎ñ𝑜/0 de baterías, equivalente a 252.035.000 unidades de baterías al año. De este 
total, un 99% corresponden a baterías de teléfonos móviles [51]. Estos datos sugieren que 
el caso base del proyecto pertenece a un proyecto de baja escala. 

Para la determinación 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 electrónicos, el acopio en la RM es realizado por distintas empresas. Sin embargo, 
para papeles y vidrios, el acopio de material a reciclar en la región es realizado 
principalmente por CMPC y Cristalerías Toro, respectivamente [17]. Así, asumir un sistema 
de gestión 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 años 
anteriores. Sin embargo, el uso de este tipo de baterías en dispositivos móviles y vehículos 
eléctricos [40], como también las políticas en torno al correcto tratamiento de residuos 
electrónicos [20], son tendencias que van en aumento en el país. Debido a esto, el valor 
obtenido para las LIBs en desuso generadas en la RM corresponde a una subestimación 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 características sea factible, es necesario que cuente con cierta flexibilidad 
respecto al flujo de baterías 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. Límite de batería 

El límite de batería del proceso propuesto fue definido a partir de la revisión bibliográfica 
realizada en el Capítulo 2. El proceso contempla la recepción de baterías ya desmanteladas 
y descargadas para su posterior tratamiento, y la salida de 2 productos finales: cátodos de 
níquel y cátodos 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 plásticos, grafito y acero, 
no serán estudiadas en el proyecto. Sin embargo, se proponen distintas alternativas para 
una futura valorización de dichas salidas.  

3.3. Descripción del proceso 

A partir de la revisión bibliográfica realizada en el Capítulo 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 descripción y los respectivos componentes presentes en cada flujo. 
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Tabla 4. Flujos del proceso propuesto. 

Flujos Descripción Componentes 

𝑭𝟏 Entrada de LIBs 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟐 Baterías descargadas 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟑 Baterías trituradas 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟒 Sólidos secos 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟓 Componentes orgánicos volátiles (COV) COVs 

𝑭𝟔 Sólidos triturados 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟕 Componentes ferrosos Acero 

𝑭𝟖 Componentes no ferrosos 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟗 Sólidos gruesos 𝐶𝑢, 𝐴𝑙 

𝑭𝟏𝟎 Sólidos finos 𝐿𝑖𝑃𝐹M, COVs, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, 
plásticos, acero 

𝑭𝟏𝟏 Componentes livianos 𝐿𝑖𝑃𝐹M, grafito, plásticos, COVs 
𝑭𝟏𝟐 Componentes pesados NMC, 𝐿𝑖𝑃𝐹M, grafito, plásticos, acero 
𝑭𝟏𝟑 Solución lixiviante 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B 

𝑭𝟏𝟒 
Pulpa metálica 

𝐿𝑖𝑃𝐹M, grafito, NMC, 𝐶𝑢, 𝐴𝑙, plásticos, 
acero, 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, 𝐶𝑜𝑆𝑂i, 𝑁𝑖𝑆𝑂i, 

𝑀𝑛𝑆𝑂i, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/, 𝑂B 

𝑭𝟏𝟓 PLS NMC, 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B, 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, 
𝐶𝑜𝑆𝑂i, 𝑁𝑖𝑆𝑂i, 𝑀𝑛𝑆𝑂i, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/ 

𝑭𝟏𝟔 Extractante orgánico descargado Cyanex 272, keroseno 
𝑭𝟏𝟕 Extractante orgánico cargado 𝐶𝑜𝑅B, 𝑀𝑛𝑅B, Cyanex 272, keroseno 

𝑭𝟏𝟖 Solución acuosa cargada de níquel NMC, 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B, 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, 
𝐶𝑜𝑆𝑂i, 𝑁𝑖𝑆𝑂i, 𝑀𝑛𝑆𝑂i, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/ 

𝑭𝟏𝟗 Solución acuosa cargada de cobalto 𝐻B𝑂, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/, 𝐶𝑜BS, 𝑀𝑛BS 
𝑭𝟐𝟎 Solución acuosa descargada 𝐻B𝑂, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/, 𝐶𝑜BS, 𝑀𝑛BS 
𝑭𝟐𝟏 Cátodos de cobalto + gases Cobalto, 𝑂B, 𝐻B 
𝑭𝟐𝟐 Solución ácida de salida 𝐻B𝑂, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/, 𝐶𝑜BS, 𝑀𝑛BS 
𝑭𝟐𝟑 Solución ácida de entrada 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂 
𝑭𝟐𝟒 Cátodos de níquel + gases Níquel, 𝑂B, 𝐻B 



 26 

Flujos Descripción Componentes 

𝑭𝟐𝟓 Reciclo solución ácida descargada NMC, 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B, 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, 
𝐶𝑜𝑆𝑂i, 𝑁𝑖𝑆𝑂i, 𝑀𝑛𝑆𝑂i, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/ 

𝑭𝟐𝟔 Reciclo solución ácida descargada NMC, 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B, 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, 
𝐶𝑜𝑆𝑂i, 𝑁𝑖𝑆𝑂i, 𝐻S, 𝑆𝑂iB/ 

𝑭𝑺𝟏 Nitrógeno gaseoso 𝑁B 
𝑭𝑺𝟐 Nitrógeno gaseoso 𝑁B 
𝑭𝑺𝟑 Aire Aire 
𝑭𝑺𝟒 Aire Aire 
𝑭𝑺𝟓 Aire Aire 
𝑭𝑺𝟔 Aire Aire 

El proceso de reciclaje de LIBs corresponde a un proceso continuo, operando 24 horas al día 
los 365 días del año. Se puede dividir en 2 partes: procesos de separación (en gris en el 
diagrama) y procesos hidrometalúrgicos (en verde). Los flujos siguen la siguiente 
nomenclatura: 𝐹w  para la línea principal del proceso y 𝐹𝑆w  para los flujos de servicios, como 
lo es el aire o el 𝑁B. 

El proceso comienza con la recepción de las baterías ya extraídas de los aparatos 
electrónicos. En esta etapa se asume que las baterías ingresan al proceso descargadas de 
cualquier excedente de energía que puedan poseer. En caso de no estar descargadas, en las 
etapas de reducción de tamaño el excedente de energía 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. Conminución 1 

Para facilitar la recuperación de los componentes de alto valor económico en la batería es 
necesario disminuir el tamaño de las baterías ingresadas al proceso. Así, después de haber 
sido descargadas, las LIBs ingresan a una etapa de conminución. En esta etapa, las LIBs 
ingresan con un tamaño que varía entre los 10 y 20	𝑐𝑚 [44, 47, 48], y las partículas en la 
salida poseen un tamaño promedio de 20	𝑚𝑚. Como esta etapa sólo se encarga de reducir 
el tamaño de las LIBs, el flujo de entrada (𝐹B) y el de salida (𝐹J) poseen el mismo valor. 

Para lograr dicho tamaño de salida se escoge un molino de martillos para la etapa de 
conminución 1. Este equipo es adecuado para procesos de minería y permite reducir el 
tamaño promedio desde los 200	𝑚𝑚 hasta los 20	𝑚𝑚 [52]. Se muestran en la Tabla 5 los 
parámetros característicos del equipo. 

Tabla 4. Flujos del proceso propuesto (continuación). 
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Tabla 5. Parámetros característicos del equipo SKS Hammer Crusher PC600x800 [52]. 

Parámetros Valor 

Potencia 90	𝑘𝑊 

Alto de cámara de corte 2,36	𝑚 

Ancho de cámara de corte 1,58	𝑚 

Largo de cámara de corte 1,5	𝑚 

Tamaño de salida de partículas 20	𝑚𝑚 

Debido al constante choque de piezas metálicas, existe la posibilidad de generar chispas al 
interior del equipo. En caso de que esto ocurra, la temperatura se elevaría y podrían ocurrir 
reacciones indeseadas, principalmente de los componentes orgánicos del electrolito. Para 
evitar esto, el molino de martillos debe operar bajo una atmósfera inerte. Esto se logra 
mediante el ingreso de un flujo de 𝑁B(o), correspondiente al flujo 𝐹𝑆0 y 𝐹𝑆B, su respectiva 

salida. 

3.3.2. Secado 

En la etapa de secado, los orgánicos volátiles presentes en el electrolito de las baterías son 
separados de los componentes sólidos. Para lograr dicha separación, 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 cilíndrica 
giratoria, dispuesta de manera horizontal y ligeramente inclinada hacia la salida. La 
alimentación húmeda (𝐹J) ingresa por un extremo del cilindro y el producto seco es 
descargado por el otro (𝐹i). Por el extremo de salida de los sólidos ingresa una corriente de 
aire caliente (𝐹𝑆J), y por el extremo de entrada de los sólidos el aire es retirado (𝐹𝑆i), en 
conjunto con los componentes orgánicos (𝐹c). 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. Conminución 2 

Una vez separados los componentes orgánicos, los sólidos secos ingresan a una segunda 
etapa de conminución. En esta etapa los sólidos ingresan con un tamaño de 20	𝑚𝑚 y salen 
con un tamaño promedio de 1	𝑚𝑚. Esto es realizado con el fin de asegurar la separación 
de componentes en la etapa de tamizado, donde existe una separación por diferencia de 
tamaño de partículas. Como esta etapa sólo se encarga de reducir el tamaño de los sólidos, 
el flujo de entrada (𝐹i) y el de salida (𝐹M) poseen el mismo valor. 

Para lograr que los sólidos salgan del equipo con un tamaño promedio de 1	𝑚𝑚, se escoge 
un molino de bolas. Este equipo permite la reducción de tamaño a un rango entre los 0,075 
y 0,89	𝑚𝑚 [54]. Se muestran en la Tabla 6 los parámetros característicos del equipo. 

Tabla 6. Parámetros característicos del equipo SKS Molino de Bolas modelo ø900x1800 [54]. 

Parámetros Valor 

Potencia 18,5	𝑘𝑊 

Diámetro del equipo 0,9	𝑚 

Largo del equipo 1,8	𝑚 

Tamaño de entrada de partículas ≤ 20	𝑚𝑚 

Tamaño de salida de partículas 0,075 − 0,89	𝑚𝑚 

A diferencia de la etapa de conminución 1, en esta etapa no es necesario operar bajo una 
atmósfera inerte, ya que el electrolito orgánico fue separado de los sólidos en la etapa 
anterior. 
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3.3.4. Separación magnética 

En la etapa de separación magnética, los componentes ferrosos presentes en las LIBs, 
principalmente el acero correspondiente a la carcasa protectora de la batería, son 
separados de los demás componentes sólidos. La separación se logra gracias a la diferencia 
que 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 imán que permite 
separar los materiales ferromagnéticos de la corriente de sólidos secos. 

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

 

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

El flujo de entrada a la operación corresponde a sólidos secos de un tamaño de partícula 
promedio de 1	𝑚𝑚 (𝐹M), y los flujos de salida son los componentes ferrosos por una parte 
(𝐹�) y materiales no ferrosos en el otro flujo (𝐹�). 
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3.3.5. Tamizado 

Posterior a la separación de los componentes ferrosos, los sólidos 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 tamaño que existe entre ellos. 
Los metales de interés (NMC), después de la etapa de Conminución 2, poseen un tamaño 
promedio de partícula de 500	𝜇𝑚, mientras que el cobre y el aluminio presentan uno mayor 
[25]. Dicha separación es realizada con el fin de asegurar la eficiencia de las siguientes 
operaciones del proceso. 

Para lograr la correcta separación del cobre y aluminio, se escoge el equipo Criba de 
vibración rotatoria SIEHE SSZD-400 [56]. Este equipo opera de manera continua y admite 
mallas Mesh desde el Nº 2 hasta el 500. Esto permite la separación de los componentes, ya 
que 500	𝜇𝑚 equivale a la malla Mesh Nº 35 [57]. Se muestra en la Tabla 7 los parámetros 
característicos del equipo. 

Tabla 7. Parámetros característicos del equipo Criba de vibración rotatoria SIEHE SSZD-400 [56]. 

Parámetros Valor 

Área de superficie efectiva 0,09	𝑚B 

Especificación de malla 2~500	𝑁h	𝑀𝑒𝑠ℎ 

Potencia 0,18	𝑘𝑊 

El flujo de entrada a la etapa corresponde a los materiales no ferrosos (𝐹�), mientras que 
los flujos de salida son una corriente compuesta principalmente por el óxido mixto NMC, 
plásticos, grafito y 𝐿𝑖𝑃𝐹M (𝐹0b), y una corriente de cobre y aluminio (𝐹�). 

3.3.6. Separación neumática 

Una vez retirado el cobre y el aluminio, es necesario separar grafito y plásticos de los 
metales de interés (NMC). Para ello, la corriente 𝐹0b ingresa a una etapa de separación 
neumática donde, mediante el uso de un flujo de aire ascendente en el equipo, se logra la 
separación de los componentes de menor densidad (grafito, plásticos y 𝐿𝑖𝑃𝐹M). 

Para esta etapa del proceso se escoge el equipo AIM Pneumatic Separator 16-10, el cual 
permite la separación de material particulado en función de sus densidades. La elección de 
este equipo se basa en que es utilizado generalmente para la separación de plásticos y otros 
productos de carácter industrial [58]. Se muestran en la Tabla 8 los parámetros 
característicos del equipo seleccionado. 
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Tabla 8. Parámetros característicos del equipo AIM Pneumatic Separator 16-10 [58]. 

Parámetros Valor 

Potencia 14,91	𝑘𝑊 

Ancho 0,25	𝑚 

Largo 0,41	𝑚 

Alto 2,95	𝑚 

El flujo de entrada a la operación corresponde a una corriente compuesta por los cátodos 
de las LIBs, grafito, la sal conductora del electrolito (𝐿𝑖𝑃𝐹M) y plásticos, principalmente (𝐹0b). 
Los flujos de salida corresponden a una corriente de materiales livianos, principalmente 
compuesta por grafito, plásticos y 𝐿𝑖𝑃𝐹M (𝐹00), y una del material de interés, los cátodos de 
las LIBs (𝐹0B). Además, se tienen las corrientes auxiliares correspondientes a la entrada y 
salida del aire (𝐹𝑆c y 𝐹𝑆M). La alimentación ingresa al equipo por un costado a la sección 
principal. Por dicha sección circula el flujo ascendente de aire que retira las partículas 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 separación 
neumática. 

 

Figura 11. Esquema de un equipo de separación neumática [58]. 

Alimentación

Salida de 
pesados
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Aire
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3.3.7. Lixiviación 

En la etapa de lixiviación, la corriente sólida de NMC obtenida en la etapa anterior es 
transferida a una corriente acuosa. El óxido NMC reacciona con ácido sulfúrico y peróxido 
de hidrógeno formando sulfatos de litio, cobalto, manganeso y níquel. Dicho fenómeno es 
gobernado según la reacción heterogénea expuesta en la Ecuación (5). Para lograr esto, se 
escoge en esta etapa utilizar un reactor continuo perfectamente agitado (CSTR, por sus 
siglas en inglés). 

Para maximizar la conversión de la Reacción (5), según el estudio realizado por Chen & Ho 
[31], es necesario imponer las condiciones de operación mostradas en la Tabla 9 en la etapa 
de lixiviación. 

Tabla 9. Condiciones de operación de la lixiviación [31]. 

Condiciones de operación Valor 

Temperatura 70	h𝐶 

Concentración inicial de 𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 2	𝑀 

Concentración inicial de 𝑯𝟐𝑶𝟐 10%	 v v⁄  

Agitación 300	𝑚𝑖𝑛/0 

Razón líquido – sólido 30	𝑚𝑙	𝑔/0 

Las corrientes de entrada a la etapa de lixiviación corresponden al flujo de sólidos 
provenientes de la etapa de separación neumática (𝐹0B), una entrada de la solución 
lixiviante (agua, 𝐻B𝑆𝑂i y 𝐻B𝑂B) (𝐹0J) y una corriente de reciclo proveniente de la etapa de 
electroobtención de níquel (𝐹BM). Los flujos de salida de la etapa corresponden a una pulpa 
metálica compuesta principalmente por sulfato de litio1 (𝐹0i), y un flujo cargado de sulfatos 
de cobalto, manganeso y níquel (𝐹0c). A este último se le denomina PLS, por sus siglas en 
inglés (Pregnant Leach Solution). 

3.3.8. Extracción por solvente 

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

1 La separación del sulfato de litio ocurre debido a que su concentración supera su solubilidad. 



 33 

níquel mediante electroobtención, ocurre un fenómeno de codeposición con el cobalto, por 
lo que es necesaria una previa separación de ambos metales. 

Para lograr una separación efectiva entre los sulfatos de cobalto y níquel, se utiliza el 
extractante Bis (2,4,4 – trimetilpentil) ácido hipofosforoso o Cyanex 272 (nombre 
comercial). Se presenta en la Figura 12 la estructura química del Cyanex 272. 

 

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

Como se mencionó anteriormente, el extractante Cyanex 272 es selectivo al cobalto y al 
manganeso a un pH entre 4,5 y 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 extracción por solvente corresponden a la corriente 
de salida de la etapa de lixiviación (𝐹0c), el extractante orgánico proveniente de la etapa de 
refinamiento (𝐹0M) y una parte de la corriente de salida de la etapa de electroobtención de 
níquel (𝐹Bc). Los flujos de salida son el orgánico cargado con cobalto y manganeso (𝐹0�) y 
una corriente acuosa cargada de níquel y litio (𝐹0�). La transferencia del cobalto y 
manganeso desde la fase acuosa a la orgánica es gobernada por las Reacciones (6) y (7), 
donde el compuesto 𝑅𝐻 representa el extractante Cyanex 272. 

Además, para maximizar la separación entre cobalto y níquel, según el estudio de Parhi et 
el., es necesario que la etapa opera a una temperatura de 30	h𝐶, y con una concentración 
de Cyanex 272 de 0,1	𝑀 en keroseno [60]. 

Para lograr la correcta separación 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 orgánica. Se observa en la 
Figura 13 un esquema del equipo mezclador decantador. 

O

O

P
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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 orgánica 
de salida de la etapa de extracción por solvente, son transferidos a una fase acuosa. Esto es 
necesario debido a que, en la etapa de electroobtención de cobalto no pueden existir 
componentes orgánicos, ya que disminuirían la efectividad de la operación [61]. 

Las corrientes de entrada a la etapa de refinamiento corresponden a la fase orgánica 
cargada a la salida de la etapa de extracción por solvente (𝐹0�), una de las corrientes de 
salida de la etapa de electroobtención de cobalto (𝐹Bb) y una entrada de ácido sulfúrico 
externa (𝐹BJ). Los flujos de salida de la etapa son la fase orgánica descargada (𝐹0M) y la fase 
acuosa cargada de cobalto y manganeso (𝐹0�). La transferencia del cobalto y manganeso 
desde la fase orgánica a la acuosa es gobernada por las Reacciones (8) y (9). 

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

3.3.10. Electroobtención de cobalto 

Con el cobalto ya transferido a una fase acuosa y libre de níquel, es posible llevarlo a una 
etapa de electroobtención. Así, la corriente acuosa de salida de la etapa de refinamiento es 
llevada a una etapa de electroobtención de cobalto, donde los iones presentes en dicha 
corriente son depositados mediante la aplicación de un potencial, obteniendo así cátodos 
de cobalto metálico. Para lograr esto, se escoge una celda de electroobtención como el 
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equipo para esta etapa. El fenómeno de deposición de cobalto se encuentra gobernado por 
las siguientes semirreacciones, a partir de las cuales se obtiene la reacción global expuesta 
en la Ecuación (18). 

Reacciones catódicas:  

𝐶𝑜(lm)
BS + 2𝑒/ → 𝐶𝑜(k) (15) 

2𝐻(lm)
S + 2𝑒/ → 𝐻B(o) (16) 

Reacción anódica:  

𝑂B(o) + 4𝐻(lm)
S + 4𝑒/ ← 2𝐻B𝑂(p) (17) 

Reacción global:  

𝐶𝑜(lm)
BS + 2𝐻B𝑂(p) → 𝐶𝑜(k) + 2𝐻(lm)

S + 𝑂B(o) + 𝐻B(o) (18) 

A partir del estudio realizado por Sharma et al., se tienen las condiciones óptimas de 
operación 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	𝑘𝑔s𝐶𝑜tuvhkwxlthy
/0

. 

La corriente de entrada a la etapa de electroobtención de cobalto son la fase acuosa cargada 
de 𝐶𝑜BS proveniente de la etapa de refinamiento (𝐹0�). Los flujos de salida de la etapa 
corresponden a un reciclo de solución ácida a la etapa de refinamiento (𝐹Bb), una salida de 
la solución ácida presente en la electroobtención (𝐹BB), y los cátodos de cobalto metálico 
(𝐹B0). 

Al igual que con el níquel, la codeposición 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 reacción con la especie 𝑀𝑛BS se encuentra a un potencial 
menor que el de reducción del cobalto (ver Anexo 7.1). Así, es posible asumir que la 
codeposición no ocurrirá. 
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3.3.11. Electroobtención de níquel 

Como última etapa del proceso se tiene la electroobtención de níquel. En esta etapa, el 
sulfato de níquel presente en la corriente acuosa de salida de la etapa de extracción por 
solvente es disociado y los iones de 𝑁𝑖BS son depositados mediante la aplicación de un 
potencial, obteniendo así cátodos de níquel metálico. Al igual que en la etapa de 
electroobtención de cobalto, se escoge una celda de electroobtención para lograr la 
deposición del níquel metálico. El fenómeno de deposición se encuentra gobernado por las 
siguientes semirreacciones, a partir de las cuales se obtiene la reacción global expuesta en 
la Ecuación (22). 

Reacciones catódicas:  

𝑁𝑖(lm)
BS + 2𝑒/ → 𝑁𝑖(k) (19) 

2𝐻(lm)
S + 2𝑒/ → 𝐻B(o) (20) 

Reacción anódica:  

𝑂B(�) + 4𝐻(lm)
S + 4𝑒/ ← 2𝐻B𝑂(p) (21) 

 

Reacción global:  

𝑁𝑖(lm)
BS + 2𝐻B𝑂(p) → 𝑁𝑖(k) + 2𝐻(lm)

S + 𝑂B(o) + 𝐻B(o) (22) 

A partir del estudio realizado por Bertuol et al., se tienen las condiciones óptimas de 
operación 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	𝑘𝑔s𝑁𝑖tuvhkwxlthy
/0

. 

La corriente de entrada a la etapa de electroobtención de níquel corresponde a la fase 
acuosa de salida de la etapa de extracción por solvente, cargada de 𝑁𝑖𝑆𝑂i (𝐹0�). Los flujos 
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de salida son los cátodos de níquel metálico (𝐹Bi) y la solución ácida, la cual es recirculada 
a las etapas de lixiviación (𝐹BM) y de extracción por solvente (𝐹Bc). 

Al observar el diagrama de Pourbaix del litio, es posible notar que la especie 𝐿𝑖S se 
convierte en 𝐿𝑖𝐻 a un potencial menor que el potencial de reducción del níquel, 
considerando un pH de operación de 4 (ver Anexo 7.1). Así, se puede asumir que no 
ocurrirán reacciones secundarias indeseadas con el litio. 

3.4. Balances de masa 

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

3.4.1. Composición de la corriente de entrada 

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

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

Componente Compuesto Concentración /	%	𝒑/𝒑 

Electrolito 

Etil Metil Carbonato 1,41 

Carbonato de etileno 1,41 

Carbonato de propileno 1,41 

Carbonato de dietilo 1,41 

Carbonato de dimetilo 1,41 

𝐿𝑖𝑃𝐹M 0,95 

Ánodo Grafito 16,00 

Cátodo 𝐿𝑖𝐶𝑜0
J 
𝑁𝑖0

J 
𝑀𝑛0

J 
𝑂B (NMC) 30,00 

Colector anódico 𝐶𝑢 8,00 

Colector catódico 𝐴𝑙 28,00 

Separador Polietileno (PE) 4,00 

Contenedor 
Acero 4,00 

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

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

Para los balances de masa del proceso, se considera una operación continua de 24 horas al 
día los 365 días del año. Además, en el proceso se supone una temperatura y presión 
ambiente de 25	h𝐶 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 año de materia prima y de productos principales. 

Flujo Valor /	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

LIBs 142,59 

Cátodos de cobalto 8,21 

Cátodos de níquel 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	𝑎ñ𝑜/0. 

Flujo de entrada Valor /	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

LIBs 142,59 

Agua 21,90 

Ácido sulfúrico 65,24 

Peróxido de hidrógeno 7,54 
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Tabla 13. Salidas del proceso en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0. 

Flujo de salida Valor /	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

COVs 10,04 

Materiales ferrosos 5,13 

Cobre y aluminio 49,46 

Grafito 22,59 

Plásticos 8,47 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 1,36 

Pulpa metálica 65,06 

𝑶𝟐 8,99 

𝑯𝟐 0,56 

Cobalto 8,21 

Níquel 8,31 

Solución ácida 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 operación continua de 24 horas al día los 365 días del año 
puede no encontrarse justificada, al tener flujos pequeños en comparación a industrias 
mineras del país [62]. Para una futura evaluación del proyecto, se sugiere que la modalidad 
de operación sea por lotes, de tal manera de tener flujos de mayor magnitud. Así, las 
economías de escala presentes en el proyecto (tamaño de equipos, por ejemplo [63]), 
pueden alcanzar su óptimo en cuanto a los costos del proceso. 

3.4.3. Recepción de baterías 

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

𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑠 + 𝑔𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 − 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜 (23) 

Debido a que en esta etapa no existen transformaciones químicas, el término de generación 
y consumo desaparecen de la ecuación (23). Además, se asume que la etapa opera en 
estado estacionario, por lo que el término asociado a la acumulación tampoco existe. 
Teniendo estos 3 términos eliminados de la ecuación, el balance de masa para la etapa tiene 
la siguiente expresión, utilizando la nomenclatura para los flujos del sistema: 
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0 = 𝐹0 − 𝐹B (24) 

Así, se tienen los valores mostrados en la Tabla 14 para el flujo de entrada (𝐹0) y de salida 
(𝐹B) de la etapa de recepción y descarga de baterías. 

Tabla 14. Balance de masa en la etapa de recepción y descarga de baterías. 

Composición 𝑭𝟏	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝟐	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

LIBs 142,59 142,59 

3.4.4. Conminución 1 

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

3.4.4.1. Balance de masa global 

El balance de masa global está dado por la ecuación (23). Al igual que en la etapa anterior, 
no existen transformaciones químicas, por lo que los términos de generación y consumo 
son nulos. Además, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo que el 
término de acumulación también desaparece. Así, se tiene la siguiente expresión que 
representa el balance de masa de la etapa, utilizando la nomenclatura de flujos del sistema. 

0 = 𝐹B + 𝐹𝑆0 − 𝐹J − 𝐹𝑆B (25) 

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

0 = 𝐹B − 𝐹J (26) 

0 = 𝐹𝑆0 − 𝐹𝑆B (27) 
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3.4.4.2. Balance de nitrógeno 

Para determinar el flujo de nitrógeno necesario para crear una atmósfera inerte en la etapa 
de conminución 1, se utiliza la siguiente ecuación de diseño (ecuación (28)) [64]: 

𝑉© = ln ¬
𝐶w
𝐶­
® · 𝑉  (28) 

donde: 

• 𝑉©: volumen de gas inerte (𝑁B) en 𝑁𝑚J. 
• 𝐶w: concentración inicial de gas a retirar (𝑂B) en %	𝑣/𝑣. 
• 𝐶­: concentración final de gas a retirar %	𝑣/𝑣. 
• 𝑉 : volumen del equipo en 𝑚J. 

La concentración inicial de 𝑂B equivale a la concentración de oxígeno en el aire, igual a 21% 
v/v. Se impone una concentración final de 5%	v/v. Este valor corresponde a la 
concentración menor de oxígeno para que no exista una combustión de componentes 
orgánicos [65]. 

Respecto al volumen del equipo, se considera el equipo seleccionado para la etapa de 
conminución 1 (ver sección 3.3.1). Dicho equipo presenta un volumen de 5,59	𝑚J. Así, se 
tiene que el volumen de nitrógeno que debe ingresar es el siguiente: 

𝑉© = ln ²
0,21
0,05³ · 5,59 ⟹ 𝑉© = 8,03	𝑁𝑚J 

Para determinar el flujo, se toma el tiempo de residencia que poseen los sólidos en el 
equipo. Según el catálogo del equipo SKS Hammer Crusher PC600x800, su alimentación es 
de 22,50	𝑡	ℎ/0 [52]. La conversión a flujo volumétrico se realiza mediante la densidad 
promedio de la mezcla de sólidos según la ecuación (29), utilizando los datos expuestos en 
la Tabla 15: 

𝜌�uµmpl =¶𝑓w · 𝜌w
w

 (29) 

donde: 

• 𝜌�uµmpl: densidad de la mezcla en 𝑔	𝑐𝑚/J. 



 42 

• 𝜌w: densidad del componente 𝑖 en 𝑔	𝑐𝑚/J. 
• 𝑓w: fracción másica del componente 𝑖. 

 

Tabla 15. Fracción másica y densidad de cada componente presente en la etapa de conminución 1. 

Componente Fracción másica Densidad / 𝒈	𝒄𝒎/𝟑 Referencias 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 ecuación (30), se determina el tiempo de operación del equipo de conminución 
1. 

𝑡¾¿ =
𝑉
𝐹 =

5,59	𝑚J

22,50	𝑡	ℎ/0 · 1
3,85	𝑔	𝑐𝑚/J ·

1.000.000	𝑔	𝑡/0
1.000.000	𝑐𝑚J	𝑚/J

⟹ 𝑡¾¿ = 0,96	ℎ (30) 

Finalmente, considerando el volumen de nitrógeno que debe ingresar, la densidad del 
nitrógeno gaseoso [78], y el tiempo de operación del equipo, se tiene el flujo másico de 
nitrógeno necesario para crear una atmósfera inerte dentro del equipo. 

𝐹© =
𝑉©
𝑡¾¿

=
8,03	𝑁𝑚J

0,96	ℎ · 1,25 · 10/J	𝑔	𝑐𝑚/J ·
24	ℎ
1	𝑑í𝑎 ·

365	𝑑í𝑎
1	𝑎ñ𝑜 ⟹ 𝐹© = 91,82	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

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

Condiciones y 

composición 
𝑭𝟐	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝑺𝟏	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝟑	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝑺𝟐	/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Tamaño /	𝒎𝒎 200 – 20 – 

LIBs 142,59 – 142,59 – 

𝑵𝟐 – 91,82 – 91,82 

 

3.4.4.3. Discusiones 

El cálculo del flujo de 𝑁B para la inertización se realizó en base a que toma la inertización 
toma el mismo tiempo que el de operación del equipo. En caso de que la inertización no 
haya sido completa, la operación del equipo puede poner en riesgo la seguridad de quienes 
lo operen. 

Para evitar un problema en esta etapa, se recomienda que la inertización del equipo 
comience antes de su puesta en marcha. Así, es posible disminuir el riesgo de que haya 
oxígeno presente al interior del equipo, y dar una mayor seguridad de que la conminución 
es realizada bajo una atmósfera 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 
sólidos, permitiendo la evaporación de los componentes orgánicos. 

3.4.5.1. Balance de masa global 

El balance de masa global en la etapa de secado se encuentra dado por la ecuación (23). En 
esta etapa no existen transformaciones químicas, por lo que los términos de generación y 
consumo son nulos. Además, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo 
que el término de acumulación desaparece de la ecuación. Así, se tiene la siguiente 
ecuación que representa el balance de masa en la etapa, utilizando la nomenclatura de 
flujos del sistema: 

0 = 𝐹J + 𝐹𝑆J − 𝐹i − 𝐹c − 𝐹𝑆i (31) 
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Por otra parte, se asume que el aire solo sale del equipo por el flujo 𝐹𝑆i. Así, se tienen 
también las siguientes ecuaciones para el balance de masa en la etapa. 

0 = 𝐹J − 𝐹i − 𝐹c (32) 

0 = 𝐹𝑆J − 𝐹𝑆i (33) 

3.4.5.2. Eficiencia de secado 

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

𝐹c = 𝜂Ã · 𝑓Ä¾Åk
ÆÇ · 𝐹J (34) 

donde 𝑓Ä¾Åk representa la fracción másica de los COVs en la corriente 𝐹J. 

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 ecuación (35): 

𝑞É =¶𝑚kÊ · 𝐶𝑝w · ∆𝑇k
w

+ 𝑚p · 𝐶𝑝p · ∆𝑇pÎ + 𝑚Ïlv · 𝜆 + s𝑚p − 𝑚Ïlvy · 𝐶𝑝p · ∆𝑇pÎÎ

+ 𝑚Ïlv · 𝐶𝑝Ïlv · ∆𝑇Ïlv 
(35) 

donde: 

• 𝑚kÊ: flujo másico de la especie sólida 𝑖. 
• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie sólida 𝑖. 
• ∆𝑇k: diferencia de las temperaturas de salida y entrada para la corriente sólida. 
• 𝑚p: flujo másico del líquido a evaporar (COVs). 
• 𝐶𝑝p: calor específico del líquido a evaporar. 
• ∆𝑇pÎ: diferencia de las temperaturas de ebullición y entrada de los componentes 

líquidos. 
• 𝑚Ïlv: flujo másico del líquido evaporado. 
• 𝜆: calor latente de vaporización. 
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• ∆𝑇p′′: diferencia entre la temperatura de salida del líquido y su temperatura de 
ebullición. 

• 𝐶𝑝Ïlv: calor específico del vapor. 
• ∆𝑇Ïlv: diferencia entre la temperatura de salida del vapor y su temperatura de 

ebullición. 

Se asume que la temperatura de entrada al equipo es igual a la temperatura ambiente 
(25	h𝐶). Además, la temperatura de salida del equipo se fija a 10	h𝐶 sobre la mayor de las 
temperaturas de ebullición de los componentes orgánicos del electrolito (ver Tabla 17). Así, 
se tienen las temperaturas de entrada y salida del equipo (ver Tabla 18). 

Para la resolución de la ecuación (35) es necesario conocer los valores de calor específico y 
calor latente de vaporización de cada componente presente en el equipo. En el caso de los 
COVs, se asume que sus fracciones másicas en una LIB son iguales. Así, se considera el 
promedio del calor específico y el promedio del calor latente de vaporización de todos los 
componentes (ver Tabla 19). Utilizando los datos de calor específico y calor latente de 
vaporización 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 separación es de 𝑞É = 0,99	𝑘𝑊. 

Tabla 17. Temperaturas de ebullición de los componentes orgánicos del electrolito. 

Especie Temperatura de ebullición /	º𝑪 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 húmedo. 

Temperaturas Valor /	º𝑪 Referencia 

𝑻𝒐𝒖𝒕 253,55 [79] 

𝑻𝒊𝒏 25 – 
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Tabla 19. Datos termodinámicos de los componentes orgánicos presentes en el electrolito. 

Especie 
Calor específico 

/	𝑱	(𝒈	𝑲)/𝟏 

Calor latente de vaporización 

/	𝑱	𝒈/𝟏 
Referencia 

Carbonato de 

etileno 
1,52 719,96 [79] 

Carbonato de 

propileno 
1,80 600,45 [80] 

Carbonato de 

dimetilo 
1,30 418,52 [81, 84] 

Carbonato de dietilo 1,79 369,08 [82] 

Etil metil cabonato 1,43 345,40 [85] 

Promedio 1,57 490,88 – 

 

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

Especie 
Calor específico 

/	𝑱	(𝒈	𝑲)/𝟏 

Calor latente de vaporización 

/	𝑱	𝒈/𝟏 
Referencia 

COVs 1,57 490,88 – 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 adiabático, es decir, que no existen pérdidas de calor para el 
aire dentro del equipo y por lo tanto la corriente de sólidos recibe la totalidad de esta 
energía, se cumple la ecuación (36). 

𝑞É = 𝑚lwru · 𝐶𝑝lwru · ∆𝑇lwru (36) 

∆𝑇lwru = 𝑇wVlwru − 𝑇h×xlwru (37) 

donde: 

• 𝑚lwru: flujo másico de aire. 
• 𝐶𝑝lwru: calor específico del aire. 
• ∆𝑇lwru: diferencia de temperaturas de entrada y de salida del aire. 
• 𝑇wVlwru: temperatura de entrada del aire. 
• 𝑇h×xlwru: temperatura de salida del aire. 

La temperatura de entrada del aire se fija imponiendo una diferencia de temperatura de 
30	h𝐶, es decir, la temperatura de entrada del aire debe ser 30	h𝐶 mayor que la de salida 
de los gases. Así, se tiene que 𝑇wVlwru = 284	h𝐶 y la temperatura de salida del aire es igual a 
la de salida de los componentes orgánicos evaporados (𝑇h×xlwru = 254	h𝐶). 

Finalmente, sabiendo que el calor transferido en el equipo es de 𝑞É = 0,99	𝑘𝑊, y que el 
calor específico del aire es igual a 1,02	𝐽	(𝑔	𝐾)/0 [91], se determina el flujo de aire 
necesario para la separación de los COVs mediante la ecuación (36). 

𝑚lwru =
𝑞É

𝐶𝑝lwru · ∆𝑇lwru
 

𝑚lwru =
0,99	𝑘𝑊

1,02	𝑘𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0 · (284 − 254)	𝐾 · 10
/J	𝑡	𝑘𝑔/0 · 3.600 · 24 · 365	𝑠	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚lwru = 1.022,71	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

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 

composición 

𝑭𝟑 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟒 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝑺𝟑 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝑺𝟒 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 25 244 69 254 69 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 asumió una eficiencia de separación del electrolito 
del 97%, la cual se obtuvo a partir de bibliografía [28]. En caso de que la eficiencia de 
separación de los componentes orgánicos volátiles no sea igual a la reportada, en 
posteriores etapas tanto la eficiencia de recuperación de metales, como la seguridad de 
quienes trabajan en el proceso, se verá afectada por dicha diferencia. 

Por otra parte, para el balance de energía del equipo se consideró que opera de manera 
adiabática, es decir, no existen pérdidas de calor al ambiente. Al considerar dicha 
transferencia de calor, el flujo de aire aquí calculado estaría subestimado respecto al 
realmente necesario, lo que se traduciría en una disminución en la eficiencia de separación. 
Como se mencionó anteriormente, una disminución en la eficiencia afecta tanto la 
recuperación de metales en etapas posteriores, como la seguridad de quienes trabajan en 
el proceso. Para evitar riesgos, se sugiere considerar dentro del balance de energía 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 𝐹c, se recomienda la posterior condensación de estos 
gases para su recuperación, y así poder valorizarlos económicamente. 

3.4.6. Conminución 2 

El balance de masa en esta etapa está dado por la ecuación (23). El objetivo de la etapa de 
conminución 2 es disminuir el tamaño promedio de partículas desde los 20	𝑚𝑚 hasta un 
tamaño de 1	𝑚𝑚. Así, se tiene que en esta etapa no existen transformaciones químicas, 
por lo que los términos de generación y consumo de la ecuación (23) son nulos. Además, se 
asume que el equipo opera en estado estacionario, por lo que el término asociado a la 
acumulación también desaparece. De esta manera, el balance de masa de la etapa, 
utilizando la nomenclatura de flujos del sistema, queda representado por la ecuación (38). 

0 = 𝐹i − 𝐹M (38) 

A diferencia de la etapa de conminución 1, en esta etapa no es necesario operar bajo una 
atmósfera inerte, ya que el electrolito orgánico fue separado de los sólidos en la etapa 
anterior. Se muestra en la Tabla 22 el balance global de la etapa de conminución 2. 

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

Condiciones y 

composición 

𝑭𝟒 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Tamaño /	𝒎𝒎 20 10 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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. Separación magnética 

La etapa de separación magnética tiene como objetivo la separación de los componentes 
ferrosos presentes en las LIBs. Los materiales ferrosos son atraídos mediante el uso de un 
imán, para luego ser retirados de la corriente de sólidos. 

3.4.7.1. Balance de masa global 

El balance de masa global de la etapa está dado por la ecuación (23). En esta etapa no 
existen transformaciones químicas, por lo que los términos de generación y consumo de la 
ecuación (23) son nulos. Además, se asume que el equipo opera en estado estacionario, por 
lo que el término de acumulación también desaparece. Así, utilizando la nomenclatura de 
flujos del sistema, el balance de masa de la etapa queda representado por la ecuación (39). 

0 = 𝐹M − 𝐹� − 𝐹� (39) 

3.4.7.2. Balance de materiales ferrosos 

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

𝐹� = 𝜂ÃÚ · 𝑓Ûmurh
ÆÜ · 𝐹M (40) 

𝐹� = 𝐹M − 𝐹� (41) 

𝐹� · 𝑓w
ÆÝ = 𝐹M · 𝑓w

ÆÜ  (42) 

donde: 

• 𝜂ÃÚ: eficiencia de separación de la etapa de separación magnética. 
• 𝑓Ûmurh

ÆÜ : fracción másica del acero en el flujo 𝐹M. 

• 𝑓w
ÆÜ: fracción másica del componente 𝑖 (distinto del acero) en el flujo 𝐹M. 

• 𝑓w
ÆÝ: fracción másica del componente 𝑖 (distinto del acero) en el flujo 𝐹�. 

Así, se tienen los flujos de entrada (𝐹M) y de salida (𝐹� y 𝐹�) de la etapa de separación 
magnética, mostrados en la Tabla 23. 
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3.4.7.3. Discusiones 

El balance de masa en la etapa de separación magnética es resuelto asumiendo una 
eficiencia de separación del 90% para el acero [24]. Como el cobalto y el níquel presentan 
también propiedades ferromagnéticas, es posible que en la etapa de separación magnética 
se separe también el óxido mixto NMC de los demás componentes. Esto se traduce en una 
disminución en la recuperación de dichos metales y, con eso, una disminución en los 
ingresos del proyecto. 

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

Finalmente, respecto al flujo de salida 𝐹�, se recomienda una posterior valorización 
económica 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 elaboración de cemento Portland [93]. 

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

Composición 
𝑭𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟕 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟖 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 tamaño que existen entre los 
metales de interés y los materiales que se desean retirar (cobre y aluminio, en este caso). 
Los cátodos de LIBs (metales de interés), después de la etapa de conminución 2, poseen un 
tamaño promedio de 500	𝜇𝑚, 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 está dado por la ecuación (23). En esta etapa no 
existen transformaciones químicas, por lo que los términos de generación y consumo son 
nulos. Además, se asume que el equipo opera en estado estacionario y de manera continua, 
por lo que el término de acumulación también desaparece. Así, utilizando la nomenclatura 
de flujos del sistema, se tiene que el balance de masa de la etapa queda representado por 
la siguiente ecuación: 

0 = 𝐹� − 𝐹� − 𝐹0b (43) 

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

𝐹0b · 𝑓w
ÆÞß = 𝐹� · 𝑓w

ÆÝ  (44) 

donde 𝑓w
ÆÝ  y 𝑓w

ÆÞß  representan las fracciones másicas del componente 𝑖 (distinto del cobre y 
aluminio), en los flujos 𝐹� y 𝐹0b, respectivamente. 

3.4.8.2. Balance de cobre 

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

𝐹� · 𝑓Ä×
Æà = 𝜂ÉÄ× · 𝐹� · 𝑓Ä×

ÆÝ  (45) 
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𝐹0b · 𝑓Ä×
Æà = (1 − 𝜂ÉÄ×) · 𝐹� · 𝑓Ä×

ÆÝ  (46) 

3.4.8.3. Balance de aluminio 

En el caso del aluminio, la eficiencia de separación es de un 99% [25]. Así, se establecen las 
siguientes ecuaciones para el balance del aluminio en la etapa de tamizado: 

𝐹� · 𝑓Ûp
Æà = 𝜂ÉÛp · 𝐹� · 𝑓Ûp

ÆÝ  (47) 

𝐹0b · 𝑓Ûp
Æà = s1 − 𝜂ÉÛpy · 𝐹� · 𝑓Ûp

ÆÝ  (48) 

A partir de las ecuaciones (43), (44), (45), (46), (47) y (48), se determinan los flujos 𝐹� y 𝐹0b. 
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. 

Composición 𝑭𝟖 /𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝟗 /𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 𝑭𝟏𝟎 /𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 resolución del balance de masa en la etapa de tamizado, se asume en esta etapa una 
eficiencia de separación dependiente del material a separar. Para el cobre, se tiene una 
eficiencia de separación del 88%, mientras que para el aluminio se tiene una del 99% [25]. 
Sin embargo, la eficiencia de separación en esta etapa es dependiente del tamaño de las 
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partículas a la salida de la etapa de conminución 2. Debido a que los equipos de 
conminución no son precisos respecto al tamaño de salida [54], y que las condiciones en las 
que se obtuvo dichas eficiencias de separación son distintas a las aquí presentes [25], es 
posible que las eficiencias reales difieran de las obtenidas a partir de bibliografía. 

En caso de tener menores eficiencias de separación, la presencia de cobre y aluminio en 
etapas posteriores del proceso, específicamente, en la etapa de lixiviación, afectará la 
calidad del lixiviado y, con eso, la calidad de los productos finales [25]. 

Finalmente, respecto al flujo de salida 𝐹�, es posible una posterior separación del cobre y 
aluminio, para luego una valorización de ambos metales [94]. En caso de implementar el 
proyecto, se recomienda el diseño de una etapa que permita su separación, o bien, su 
valorización económica mediante empresas que realicen dicha operación. 

3.4.9. Separación neumática 

En la etapa de separación neumática, se lleva a cabo la extracción 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 separación 
es para tener una corriente de sólidos principalmente compuesta por los cátodos de las 
LIBs. 

3.4.9.1. Balance de masa global 

El balance de masa global de la etapa está dado por la ecuación (23). En esta etapa no 
existen transformaciones químicas, por lo que los términos de generación y consumo de la 
ecuación son nulos. Además, se asume que el equipo opera en estado estacionario y de 
manera continua, por lo que el término de acumulación también desaparece. Así, utilizando 
la nomenclatura de flujos del sistema, se tiene que el balance de masa de la etapa queda 
representado por la siguiente ecuación: 

0 = 𝐹0b + 𝐹𝑆c − 𝐹00 − 𝐹0B − 𝐹𝑆M (49) 

Por otra parte, se asume que el aire sólo sale de la etapa por el flujo 𝐹𝑆M, y que los sólidos 
salen de la etapa por los flujos 𝐹00 y 𝐹0B. Así, se tienen también las siguientes ecuaciones 
para el balance de masa en la etapa. 

0 = 𝐹0b − 𝐹00 − 𝐹0B (50) 
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0 = 𝐹𝑆c − 𝐹𝑆M (51) 

 

3.4.9.2. Balance de materiales livianos 

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

𝐹00 · 𝑓á
ÆÞÞ = 𝜂Ã© · 𝐹0b · 𝑓á

ÆÞß  (52) 

𝐹00 · 𝑓¾roáVwmhk
ÆÞÞ = 𝐹0b · 𝑓¾roáVwmhk

ÆÞß  (53) 

𝐹0B · 𝑓á
ÆÞã = (1 − 𝜂Ã©) · 𝐹0b · 𝑓á

ÆÞß  (54) 

𝐹0B · 𝑓w
ÆÞã = 𝐹0b · 𝑓w

ÆÞß  (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 ecuación (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 partícula (ver ecuación (56)). Se muestra en la Figura 14 el 
diagrama de cuerpo libre de dicha partícula. 
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Figura 14. Diagrama de cuerpo libre de una partícula presente en la etapa de separación neumática. 

𝑚 · 𝑎 = 𝐹 −𝑚 · 𝑔 (56) 

donde: 

• 𝐹 : fuerza de arrastre ejercida por la corriente de aire. 
• 𝑚: masa de la partícula. 
• 𝑔: aceleración de gravedad. 
• 𝑎: aceleración de la partícula. 

Con el fin de lograr la separación, es necesario que la fuerza de arrastre ejercida por el flujo 
de aire sea mayor a la fuerza de peso de las partículas que se desean remover. Así, la 
condición crítica para la velocidad del aire es que ambas fuerzas sean equivalentes, por lo 
que se debe cumplir con la siguiente desigualdad: 

𝐹 > 𝑚 · 𝑔 (57) 

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

𝐹 = 𝐹Û + 𝐹æ (58) 

!"

# · %
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𝐹Û = 𝜌lwru · 𝑔 · 𝑉vlrx (59) 

𝐹æ =
1
2 · 𝐶æ · 𝜌lwru · 𝐴vlrx · 𝑣

B (60) 

donde: 

• 𝐹Û: fuerza de empuje del aire. 
• 𝐹æ: fuerza de interacción entre partículas. 
• 𝜌lwru: densidad del aire. 
• 𝑉vlrx: volumen de la partícula. 
• 𝐶æ: coeficiente de arrastre de la partícula. 
• 𝐴vlrx: área superficial de la partícula. 
• 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 > ç
2 · 𝑔 · s𝜌vlrx − 𝜌lwruy

𝐶æ · 𝜌lwru
·
𝑉vlrx
𝐴vlrx

 (61) 

Considerando la mayor densidad de las partículas que se desean separar (densidad del 
grafito), y asumiendo que las partículas poseen forma esférica, se tienen los parámetros 
resumidos en la Tabla 25 para la resolución de la ecuación (61). 

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

𝑣 > ç
2 · 9,8 · (2.230 − 1,23)

0,5 · 1,23 ·
6,54 · 10/00

7,85 · 10/� ⟹ 𝑣 > 2,44	𝑚	𝑠/0 

Así, considerando que un sensor de velocidad de aire posee una precisión de ±	0,206	𝑚	𝑠/0 
[96], se establece que la velocidad del aire dentro del equipo debe ser de 2,70	𝑚	𝑠/0. De 
esta manera, la menor velocidad posible según el sensor utilizado sería de 2,49	𝑚	𝑠/0, 
asegurando así la separación de los componentes. 
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Tabla 25. Datos conocidos utilizados para el balance de masa en el separador neumático. 

Dato Valor Unidades Referencias 

𝒈 9,8 𝑚	𝑠/B [91] 

𝝆𝒑𝒂𝒓𝒕 2.230 𝑘𝑔	𝑚/J [72] 

𝝆𝒂𝒊𝒓𝒆 1,23 𝑘𝑔	𝑚/J [91] 

𝑪𝑫 0,5 − [95] 

𝒅𝒑𝒂𝒓𝒕 0,5 · 10/J 𝑚 [25] 

𝑨𝒑𝒂𝒓𝒕 7,85 · 10/� 𝑚B – 

𝑽𝒑𝒂𝒓𝒕 6,54 · 10/00 𝑚J – 

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

𝐹lwru = 𝑣 · 𝐴Ã© · 𝜌lwru = 2,70	𝑚	𝑠/0 · 0,10	𝑚B · 1,23	𝑘𝑔	𝑚/J

= 0,34	𝑘𝑔	𝑠/0 · 31.536	𝑡	𝑠	(𝑘𝑔	𝑎ñ𝑜)/0 

⟹ 𝐹lwru = 10.767	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

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

3.4.9.4. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de separación neumática, se asume una 
eficiencia de separación del 99% para los compuestos que se desean separar, valor 
obtenido de bibliografía [26]. Además, se asume que los componentes orgánicos que no 
fueron separados en la etapa de separación 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 separación en esta etapa puede diferir de la reportada en bibliografía. Sin 
embargo, existen estudios donde las etapas hidrometalúrgicas del proceso pueden ser 
llevadas a cabo en presencia de compuestos orgánicos [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 separación neumática. 

Composición 
𝑭𝟏𝟎 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟏 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟐 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝑺𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝑺𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 determinó que el aire en el equipo debe tener una velocidad 
mayor a 2,44	𝑚	𝑠/0. En caso de tener una velocidad mayor que esta, es necesario evaluar 
si la corriente de aire arrastrará las partículas del cátodo de las LIBs. En el caso de dicho 
compuesto, la velocidad del aire que permite su arrastre es de 3,49	𝑚	𝑠/0 y, considerando 
una precisión de ±0,206	𝑚	𝑠/0 para un sensor de velocidad, se tiene que al operar el 
equipo con una velocidad de 2,70	𝑚	𝑠/0 el compuesto de interés no es arrastrado (ver 
Anexo 7.3). 

Finalmente, respecto al flujo de salida 𝐹00, el grafito y los plásticos 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 valorización económica mediante 
empresas de ese rubro. 

3.4.10. Lixiviación 

El flujo de salida de la etapa de separación neumática (𝐹0B) es transferido a una matriz 
acuosa en un tanque agitado en presencia de 𝐻B𝑆𝑂i y 𝐻B𝑂B. 
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3.4.10.1. Balance de masa global 

El balance de masa para la etapa de lixiviación, en estado estacionario, está dado por la 
ecuación (62). 

0 = 𝐹0B + 𝐹0J + 𝐹BM − 𝐹0i − 𝐹0c (62) 

3.4.10.2. Reacción 

En esta etapa ocurre una reacción heterogénea, donde el NMC, proveniente de los cátodos 
de las LIBs, es llevado desde una matriz sólida a una acuosa. Esto es gobernado por la 
reacción (5). Los compuestos presentes en esta etapa que no participan en la reacción (5) 
se consideran insolubles para efectos de simplificación de cálculos. 

3.4.10.3. Cinética 

Para la resolución del balance de masa de la etapa, se asume que la reacción (5) 
corresponde a una de primer orden con respecto al peróxido de hidrógeno [97]. Además, 
para describir el comportamiento de los sólidos a lixiviar, se consideró el modelo del núcleo 
sin reaccionar con la etapa de reacción química en la superficie del sólido como la etapa 
limitante. Así, la constante cinética de la reacción en función de la conversión del sólido, 
queda definida por la ecuación (63) [98]. 

𝑘 = s1 − (1 − 𝑋)0 J⁄ y ·
1
𝑡  (63) 

donde: 

• 𝑘: constante cinética en 𝑚𝑖𝑛/0. 
• 𝑋: conversión del sólido (adimensional). 
• 𝑡: tiempo de lixiviación en 𝑚𝑖𝑛. 

A partir de los resultados obtenidos por Chen & Ho [31], se considera que la temperatura 
óptima de operación es de 70	h𝐶, con un tiempo de lixiviación de 90	𝑚𝑖𝑛, y una 
concentración de 𝐻B𝑆𝑂i de 2	𝑀. En base a los datos de conversión de los metales a dicha 
temperatura (ver Tabla 27), se determina la constante cinética para cada metal presente en 
el óxido mixto del cátodo de las LIBs, mediante la ecuación (63). 
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Tabla 27. Conversión y constante cinética (calculada) de cada metal presente en el cátodo de las LIBs. 

Metal Conversión Constante cinética / 𝒎𝒊𝒏/𝟏 

𝑳𝒊 99,77% 9,64 · 10/J 

𝑪𝒐 98,45% 8,34 · 10/J 

𝑴𝒏 98,77% 8,55 · 10/J 

𝑵𝒊 98,41% 8,32 · 10/J 

En base a los datos expuestos en la Tabla 27, se asume que la constante cinética de la 
reacción es la menor de las constantes obtenidas. Así, se asegura que todos los metales han 
sido transferidos a la matriz acuosa. Asimismo, la conversión establecida en la etapa de 
lixiviación es la menor de las conversiones. Se tiene que tanto la conversión de la etapa 
como la constante cinética de la reacción corresponden a las del níquel, obteniendo una 
conversión del 98% y una constante cinética de 8,32 · 10/J	𝑚𝑖𝑛/0. 

3.4.10.4. Balance de masa por especie 

En la etapa de lixiviación, se asume una eficiencia de separación de un 96%, dependiente 
de la especie [99]. Para las especies que no sufren cambios químicos en la etapa de 
lixiviación, se asume que son retiradas completamente en el flujo 𝐹0i. Así, la ecuación (64) 
representa el balance de masa en la etapa de lixiviación para dichas especies (representadas 
por un 𝑖 en la ecuación). 

0 = 𝐹0B · 𝑓w
ÆÞã − 𝐹0i · 𝑓w

ÆÞñ  (64) 

En el caso de las especies que serán consumidas en etapas posteriores, como 𝐶𝑜𝑆𝑂i, 
𝑀𝑛𝑆𝑂i o 𝑁𝑖𝑆𝑂i, o en la misma etapa de lixiviación, como es el caso del 𝐻B𝑆𝑂i y 𝐻B𝑂B; se 
asume que un 96% de la masa en la salida se encuentra en el flujo 𝐹0c. Por otra parte, para 
la especie 𝐿𝑖B𝑆𝑂i, se asume que su concentración en la salida 𝐹0c es igual a su solubilidad 
en el agua. 

Con esto, se realizaron los balances molares asumiendo una alimentación estequiométrica. 
Para obtener el flujo de ácido, se obtuvo a partir de un balance estequiométrico el número 
de moles de 𝐻B𝑆𝑂i necesarios, y luego se impuso que la solución en la entrada de la etapa 
debe ser de 2	𝑀. 
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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 cálculo 
del balance en la lixiviación. 

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

Condiciones y 

composición 

𝑭𝟏𝟐 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟑 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟒 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 25 25 70 70 50 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 0 37,43 0,04 1,01 28,81 

Agua 0 3,25 14,11 338,58 333,48 

𝑯𝟐𝑶𝟐 0 7,54 0,00 0,12 0,12 

𝑳𝒊𝟐𝑺𝑶𝟒 0 0 24,36 115,80 115,80 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 0 0 0,92 22,09 0,12 

𝑵𝒊𝑺𝑶𝟒 0 0 0,95 22,69 0,77 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 0 0 0,89 21,43 0,02 

𝑯S 0 0 0,28 6,80 7,08 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ 0 0 13,60 0,57 14,17 

𝑶𝟐 0 0 7,09 0 0 
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3.4.10.5. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de lixiviación fueron considerados 
diversos supuestos. Entre ellos se encuentra considerar la conversión de la reacción como 
una sola, y no diferenciada por especies, como es sugerido por bibliografía [31]. En caso de 
utilizar las conversiones diferenciadas por cada metal, la recuperación de cobalto sería un 
0,004% mayor, mientras que la eliminación de litio y manganeso aumentaría en un 0,14% 
y un 0,04%, respectivamente. En el caso de los 2 últimos, su aumento no tiene mayor efecto 
en el proceso, debido a que ambos metales son eliminados de la corriente principal. El 
aumento de la recuperación de cobalto en tan pequeño porcentaje sugiere que el asumir la 
menor de las conversiones para la etapa no tiene un mayor efecto ni técnica ni 
económicamente. 

Por otra parte, se asume también que gran parte del compuesto 𝐿𝑖𝑃𝐹M fue separado 
anteriormente, y que este compuesto no reacciona en esta etapa. Sin embargo, esta sal 
puede reaccionar con agua, generando gases tóxicos como 𝐻𝐹 y 𝑃𝐹c, según la siguiente 
reacción [6]: 

𝐿𝑖𝑃𝐹M(k) + 𝐻B𝑂(p) ⇌ 𝐻𝐹(o) + 𝑃𝐹c(o) + 𝐿𝑖𝑂𝐻(lm) (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 lixiviación quienes 
operen el equipo lo hagan siempre con elementos de protección personal, y que el equipo 
cuente con un sistema de extracción de gases. 

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

Finalmente, el flujo de salida 𝐹0i (pulpa metálica) posee compuestos de alto valor 
comercial, como lo son el litio y el manganeso [100]. Debido a esto, se sugiere valorizarlos 
económicamente, vendiéndolos a una empresa que se encargue de su posterior 
tratamiento, o bien, diseñando una línea dentro del proceso que permita su recuperación. 
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3.4.11. Extracción por solvente 

Con el fin de separar el níquel del cobalto, y evitar una posible codeposición de ambos 
metales en las posteriores etapas de electroobtención, el PLS proveniente de la etapa de 
lixiviación ingresa a una etapa de extracción por solvente. En esta etapa se pone en contacto 
el PLS con un solvente orgánico selectivo al manganeso y al cobalto. De esta manera, el 
cobalto y el manganeso son transferidos a la fase orgánica, y el níquel y el litio se mantienen 
en la corriente acuosa. Esta operación se lleva a cabo en un sistema de mezcladores – 
decantadores en contracorriente, como se esquematiza en la Figura 15. 

 

Figura 15. Sistema de mezcladores – decantadores en contracorriente para la etapa de extracción por solvente. 

3.4.11.1. Balance de masa global 

El balance de masa para la etapa de extracción por solvente, en estado estacionario, está 
dado por la ecuación: 

0 = 𝐹0c + 𝐹0M + 𝐹Bc − 𝐹0� − 𝐹0� (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 orgánica. Este proceso está gobernado por las reacciones (6) y 
(7). Para el cobalto se asume una conversión del 95% para la reacción (6) [101], mientras 
que para el manganeso se asume una conversión del 99% para la reacción (7) [31]. 

3.4.11.3. Balance de masa por especie 

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

𝐹0c · 𝑓w
ÆÞò + 𝐹Bc · 𝑓w

Æãò = 𝐹0� · 𝑓w
ÆÞÝ  (67) 

Para determinar el flujo de entrada del extractante orgánico, se considera una alimentación 
mayor a la estequiométrica de Cyanex 272. Además, la separación de níquel y cobalto es 
máxima cuando se tiene una concentración 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 cálculo del balance de masa en la extracción por solvente. 

3.4.11.4. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de extracción por solvente, se asumió 
que el extractante Cyanex® 272 es altamente selectivo al cobalto y al manganeso, evitando 
así la extracción de níquel o de litio. Este supuesto fue considerado en base a la diferencia 
que existen entre sus porcentajes de extracción en función del pH [34]. Sin embargo, en 
caso de que la extracción ocurra también para el níquel, existirá el fenómeno de 
codeposición en la etapa de electroobtención de cobalto, obteniendo cátodos de una 
mezcla de níquel – cobalto. En el mejor de los casos, el precio de una aleación de ambos 
metales es cercano a los 20.000	𝑈𝑆𝐷 [102], lo que disminuye el VAN del proyecto en un 
54% (ver Anexo 7.9.1). Se recomienda, entonces, que la operación de la etapa de extracción 
por solvente sea a un pH que permita la correcta separación de ambos metales. 
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Tabla 29. Balance de masa en la etapa de extracción por solvente. 

Composición 
𝑭𝟏𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟕 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟖 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 70 40 50 50 50 

NMC 0,66 0 0 6,63 5,97 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 1,01 0 0 288,07 259,27 

Agua 338,58 0 0 3.337,39 2.998,79 

𝑯𝟐𝑶𝟐 0,12 0 0 1,17 1,05 

𝑳𝒊𝟐𝑺𝑶𝟒 115,80 0 0 1.157,95 1.042,16 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 22,09 0 0 1,16 1,04 

𝑵𝒊𝑺𝑶𝟒 22,69 0 0 29,62 6,93 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 21,43 0 0 0,22 0,19 

𝑯S 6,80 0 0 70,52 63,73 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ 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 

𝑪𝒐𝑹𝟐 0 0 90,43 0 0 

𝑴𝒏𝑹𝟐 0 0 89,88 0 0 

 

3.4.12. Refinamiento 

En la etapa de refinamiento, el cobalto y el manganeso presentes en la corriente orgánica 
de salida de la etapa de extracción por solvente, son transferidos a una fase acuosa. Esto es 
realizado con el fin de transferir el cobalto a un medio acuoso, libre de orgánicos, y así 
asegurar la efectividad de la etapa de electroobtención de cobalto. 

En esta etapa, la corriente orgánica cargada de cobalto se pone en contacto con una 
solución ácida de 𝐻B𝑆𝑂i. Esta operación, al igual que la etapa de extracción 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, está dado por la 
ecuación (68). 

0 = 𝐹0� + 𝐹Bb + 𝐹BJ − 𝐹0M − 𝐹0� (68) 

3.4.12.2. Reacciones 

En esta etapa, el cobalto y el manganeso presentes en los compuestos organometálicos son 
transferidos a una fase acuosa. Este proceso está gobernado por las reacciones (8) y (9). 
Para la resolución del balance de masa, se asume que la reextracción del cobalto y 
manganeso es de un 100%, es decir, las reacciones (8) y (9) poseen una conversión 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 orgánicas o acuosas, pero no una mezcla 
de ambas. 

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

𝐹Bb · 𝑓w
Æãß + 𝐹BJ · 𝑓w

ÆãÇ = 𝐹0� · 𝑓w
ÆÞà  (69) 

Para determinar el flujo de entrada de la solución ácida, se considera una alimentación 
estequiométrica de 𝐻B𝑆𝑂i. Además, es necesario que el ácido se encuentre en una 
concentración de 2	𝑀 [35]. Para ello, se alimenta en conjunto con el ácido 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 cálculo del balance de masa en la etapa de refinamiento. 

Tabla 30. Balance de masa en refinamiento. 

Composición 
𝑭𝟏𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟕 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟏𝟗 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟎 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟑 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 40 50 40 60 25 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 0 0 0 0 27,81 

Agua 0 0 141,37 122,72 18,65 

𝑪𝒐𝟐S 0 0 9,66 1,30 0 

𝑴𝒏𝟐S 0 0 77,91 70,12 0 

𝑯S 0 0 2,79 2,79 0 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ 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 

𝑪𝒐𝑹𝟐 0 90,43 0 0 0 

𝑴𝒏𝑹𝟐 0 89,88 0 0 0 

 

3.4.12.4. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de refinamiento, se asumió una re-
extracción del cobalto y manganeso del 100%. El efecto que tiene considerar este supuesto 
es que, al tener una reextracción menor que 100%, el cobalto recuperado en la etapa de 
electroobtención de cobalto será menor a lo determinado, disminuyendo los ingresos del 
proyecto. Sin embargo, diversos estudios muestran una recuperación 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. Electroobtención de cobalto 

En la etapa de electroobtención de cobalto, los iones de 𝐶𝑜BS presentes en la corriente de 
entrada son depositados mediante la aplicación de un potencial eléctrico, obteniendo 
cátodos de cobalto metálico. 

3.4.13.1. Balance de masa global 

El balance de masa para la etapa de electroobtención de cobalto, en estado estacionario, 
está dado por la ecuación (70). 

0 = 𝐹0� − 𝐹Bb − 𝐹B0 − 𝐹BB (70) 

3.4.13.2. Reacciones 

El fenómeno de deposición de cobalto en forma de cátodos es estudiado según las 
semirreacciones (15), (16) y (17). A partir de ellas, se tiene la reacción (18), la que representa 
la reacción global en la etapa de electroobtención de cobalto [39]. 

3.4.13.3. Balance de masa por especie 

Para la resolución del balance de masa, se considera que la concentración mínima de 𝐶𝑜BS 
a la que puede ocurrir la deposición de cobalto metálico es de 20	𝑔	𝑙/0[39]. Teniendo en 
cuenta que el flujo de entrada de 𝐶𝑜BS es de 9,66	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, y que el flujo volumétrico de 
entrada a la etapa equivale a 𝐹0� · 𝑓ôã¾

ÆÞà , se tiene que la concentración de 𝐶𝑜BS en la entrada 
es de 130,81	𝑔	𝑙/0 1. Así, se tiene que un 85% de la masa de cobalto en la entrada es 
depositada, por lo que se considera dicho valor como conversión de la reacción (18). 

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

𝐹Ã = 𝐹Bb + 𝐹BB (71) 

𝐹Bb = 0,9 · 𝐹Ã (72) 

𝐹BB = (1 − 0,9) · 𝐹Ã (73) 

  
1 La solubilidad del 𝐶𝑜𝑆𝑂i a 25	h𝐶 es de 383	𝑔	𝑙/0 [78]. 
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Finalmente, a partir de los balances molares de las especies que participan en la reacción 
(18), y de las ecuaciones (70), (71), (72) y (73), se obtuvo el balance de masa de la etapa de 
electroobtención de cobalto. Se muestran en la Tabla 31 los resultados del balance, y en el 
Anexo 7.4.4 la memoria de cálculo. 

Tabla 31. Balance de masa en electroobtención de cobalto. 

Composición 
𝑭𝟏𝟗 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟎 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟏 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟐 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 40 60 60 60 

Agua 141,37 122,72 0 13,61 

𝑯S 2,79 2,79 0 0,31 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ 272,42 245,18 0 27,24 

𝑶𝟐 0 0 0 4,46 

𝑯𝟐 0 0 0 0,28 

𝑪𝒐𝟐S 9,66 1,30 0 0,14 

𝑴𝒏𝟐S 77,91 70,12 0 7,79 

𝑪𝒐 0 0 8,21 0 

 

3.4.13.4. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de electroobtención de cobalto, se 
asumió que la conversión en la etapa es de un 85%. En caso de tener una conversión menor 
a la considerada, la recuperación de cobalto y los ingresos del proyecto disminuirán. Sin 
embargo, asumiendo una conversión del 74%, como es en el caso del níquel, los ingresos 
disminuyen en un 1,3%, y el VAN del proyecto se mantiene negativo, disminuyendo en un 
2% (ver Anexo 7.9.2). Así, el supuesto considerado no tiene un efecto perjudicial en la 
factibilidad del proyecto, ya que el VAN se mantiene negativo, indicando la infactibilidad 
económica del proyecto. 

3.4.14. Electroobtención de níquel 

En la etapa de electroobtención de níquel, el sulfato de níquel presente en la salida acuosa 
de la etapa de extracción por solvente es disociado en iones de níquel. Dichos iones son 
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depositados, mediante el uso de una corriente eléctrica, obteniendo cátodos de níquel 
metálico. 

3.4.14.1. Balance de masa global 

El balance de masa para la etapa de electroobtención de níquel, en estado estacionario, 
está dado por la ecuación (74). 

0 = 𝐹0� − 𝐹Bi − 𝐹Bc − 𝐹BM (74) 

3.4.14.2. Reacciones 

Como se mencionó anteriormente, en esta etapa ocurre la disociación del sulfato de níquel 
presente en la entrada. Esto es gobernado según la siguiente reacción: 

𝑁𝑖𝑆𝑂i(lm) → 𝑁𝑖(lm)
BS + 𝑆𝑂iB/(lm) (75) 

Por otra parte, el fenómeno de deposición de níquel en forma de cátodos es estudiado 
según las semirreacciones (19), (20) y (21). A partir de ellas, se obtiene la reacción (22), la 
que representa la reacción global en la etapa de electroobtención de níquel. 

3.4.14.3. Balance de masa por especie 

Para la resolución del balance de masa, se considera que la concentración mínima de 𝑁𝑖𝑆𝑂i 
a la que puede ocurrir la deposición de níquel es de 2,2	𝑔	𝑙/0 [105]. Teniendo en cuenta 
que el flujo de entrada de 𝑁𝑖𝑆𝑂i es de 29,62	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, y que el flujo volumétrico a la entrada 
equivale a la suma de los flujos volumétricos de las especies 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B y 𝐻B𝑆𝑂i, se tiene 
que la concentración de níquel en la entrada es de 8,63	𝑔	𝑙/0 1. Así, se tiene que un 74% 
de la masa de níquel en la entrada es depositada, por lo que se considera dicho valor como 
conversión de la reacción (22). 

Por otra parte, se establece un flujo de recirculación a la extracción por solvente y a la 
lixiviación equivalentes a un 90% y un 10% del flujo de salida total, respectivamente. Esto 
está representado por las siguientes ecuaciones: 

 
 
 

1 La solubilidad del 𝑁𝑖𝑆𝑂i a 25	h𝐶 es de 404	𝑔	𝑙/0 [78]. 
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𝐹Ã = 𝐹Bc + 𝐹BM (76) 

𝐹Bc = 0,9 · 𝐹Ã (77) 

𝐹BM = (1 − 0,9) · 𝐹Ã (78) 

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

Tabla 32. Balance de masa en electroobtención de níquel. 

Composición 
𝑭𝟏𝟖 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟒 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟓 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

𝑭𝟐𝟔 

/𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Temperatura /	º𝑪 50 50 50 50 

NMC 6,63 0 5,97 0,66 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 288,07 0 259,27 28,81 

Agua 3.337,39 0 2.998,79 333,48 

𝑯𝟐𝑶𝟐 1,17 0 1,05 0,12 

𝑳𝒊𝟐𝑺𝑶𝟒 1.157,95 0 1.042,16 115,80 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 1,16 0 1,04 0,12 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 0,22 0 0,19 0,02 

𝑵𝒊𝑺𝑶𝟒 29,62 0 6,93 0,77 

𝑯S 70,52 0 63,73 7,08 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ 128,10 0 127,53 14,17 

𝑶𝟐 0 4,53 0 0 

𝑯𝟐 0 0,28 0 0 

𝑵𝒊 0 8,31 0 0 

 



 73 

3.4.14.4. Discusiones 

Para la resolución del balance de masa en la etapa de electroobtención de níquel, se asumió 
que la conversión en la etapa es de un 74%. En caso de tener una conversión menor a la 
considerada, la recuperación de níquel y los ingresos del proyecto disminuirán. Sin 
embargo, asumiendo una conversión del 60%, como en procesos similares de 
electroobtención pero de otros metales [106], los ingresos disminuyen en un 0,03%, y el 
VAN disminuye en un 0,05% (ver Anexo 7.9.3). Así, el supuesto considerado no tiene un 
efecto perjudicial en la factibilidad del proyecto, ya que el VAN se mantiene, indicando la 
infactibilidad económica del proyecto.  

3.5. Dimensionamiento de equipos 

A continuación, se presentan los dimensionamientos de los equipos de las operaciones 
unitarias descritas en el diagrama de flujos de la Sección 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 cálculo de dichos dimensionamientos. 

3.5.1. Conminución 1 

Para la primera conminución del proceso, el tamaño de las LIBs debe ser disminuido desde 
los 200	𝑚𝑚 hasta los 20	𝑚𝑚. Para dicha operación, se escoge el equipo SKS Hammer 
Crusher PC600x800, correspondiente a un molino de martillos, el que permite disminuir el 
tamaño de las baterías hasta un tamaño promedio de 20	𝑚𝑚 [52]. En la Tabla 5 se muestran 
los parámetros característicos del equipo seleccionado. 

Para esta etapa del proceso, es necesario que el equipo opere bajo una atmósfera 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 escogió un equipo que según 
catálogo permitiera obtener el tamaño de partículas necesario para el proceso, y que fuera 
comúnmente utilizado en la industria minera o de tratamiento de residuos electrónicos. Sin 
embargo, el equipo SKS Hammer Crusher PC600x800 opera generalmente a una 
alimentación mayor que la que se tiene en el proyecto, lo que conlleva a un gasto energético 
innecesario en esta etapa. En una futura evaluación del proyecto se sugiere que la 
operación del proceso sea por lotes, de tal manera de acumular un flujo del mismo tamaño 
que el de operación del equipo. 
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Tabla 33. Dimensiones de los equipos del proceso. 

Equipo Parámetro Variable de diseño 

Molino de martillo Volumen 𝑉 = 5,59	𝑚J 

Secador rotatorio Área de manto 𝐴x = 1,19	𝑚B 

Largo 𝐿 = 1,30	𝑚 

Diámetro 𝐷 = 0,29	𝑚 

Molino de bolas Volumen 𝑉 = 1,15	𝑚J 

Separador magnético Área del imán 𝐴w = 1,00	𝑚B 

Separación del imán ℎ = 0,80	𝑚 

Criba de vibración rotatoria Nº de malla Mesh Nº 35 

Área de separación efectiva 𝑆 = 0,09	𝑚B 

Separador neumático Velocidad del aire 𝑣lwru = 2,70	𝑚	𝑠/0 

Flujo de aire 𝐹lwru = 0,28	𝑁𝑚J	𝑠/0 

Área transversal 𝐴x = 0,10	𝑚B 

Tanque de lixiviación Volumen 𝑉pw` = 6,44	𝑚J 

Mezclador decantador 1 Volumen mezclador 𝑉Ú = 3,52 · 10/B	𝑚J 

Volumen decantador 𝑉æ = 0,18	𝑚J 

Nº de etapas 𝑁 = 2 

Mezclador decantador 2 Volumen mezclador 𝑉Ú = 3,12 · 10/B	𝑚J 

Volumen decantador 𝑉æ = 0,16	𝑚J 

Nº de etapas 𝑁 = 1 

Celda de electroobtención 1 Nº cátodos 𝑁mh = 3 

Área de electrodos 𝐴u = 1	𝑚B 

Volumen de la celda 𝑉 = 2,27	𝑚J 

Celda de electroobtención 2 Nº cátodos 𝑁mh = 4 

Área de electrodos 𝐴u = 1	𝑚B 

Volumen de la celda 𝑉 = 2,75	𝑚J 
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Por otra parte, en esta etapa es necesario que el equipo opere bajo una atmósfera inerte. 
No obstante, dadas las características estructurales del equipo, no es posible asegurar que 
pueda trabajar en dichas condiciones. En caso de que no sea posible, es necesaria la 
búsqueda de un equipo o modificar el escogido de tal manera que permita la inertización 
en la etapa. 

3.5.2. Secado 

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

Para el dimensionamiento del secador rotatorio se utiliza la siguiente ecuación de diseño 
[53]: 

𝑞É =
0,25 · 𝐺b,M�

𝐷 · 𝑉 · ∆𝑇pV (79) 

𝑞É = 0,06 · 𝜋 · 𝐷 · 𝐿 · 𝐺b,M� · ∆𝑇pV (80) 

 

donde: 

• 𝑞É: calor transferido en el equipo en 𝐽	𝑠/0. 
• 𝐺: flux másico de aire en 𝑘𝑔	𝑚/Bℎ/0. 
• 𝐷: diámetro del equipo en 𝑚. 
• 𝐿: largo del equipo en 𝑚. 
• 𝑉: volumen del equipo 𝑚J. 
• ∆𝑇pV: temperatura media logarítmica 𝐾. 

Asumiendo un flux másico de aire de 𝐺 = 2.000	𝑘𝑔	𝑚/B	ℎ/0 a partir de bibliografía [53], y 
considerando el flujo de aire determinado en el balance de masa de la etapa de secado (ver 
Sección 3.4.5.4), se tiene el siguiente valor para el área transversal del secador: 

𝑚̇lwru = 𝐺 · 𝐴 (81) 
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𝐴 =
1022,71	𝑡	𝑎ñ𝑜/0

2.000	𝑘𝑔	𝑚/B	ℎ/0 · 1.000	𝑘𝑔	𝑡
/0 ·

1	𝑎ñ𝑜
365 · 24	ℎ  

𝐴 = 5,84 · 10/B	𝑚B  

Suponiendo una geometría cilíndrica para el secador, se tiene que el diámetro interno de 
este debe ser igual a 0,27	𝑚. 

A partir de la ecuación (82) se determina la temperatura media logarítmica de la operación 
y, mediante la ecuación (80), se calcula el largo del equipo. 

∆𝑇pV =
∆𝑇0 − ∆𝑇B

ln A∆𝑇0∆𝑇B
E

 (82) 

∆𝑇pV =
s𝑇wVlwru − 𝑇h×xy − s𝑇h×xlwru − 𝑇wVy

ln ¬𝑇wV
lwru − 𝑇h×x
𝑇h×xlwru − 𝑇wV

®
⟹ ∆𝑇pV = 97,78	𝐾 

 

𝐿 =
𝑞É

0,06 · 𝜋 · 𝐷 · 𝐺b,M� · ∆𝑇pV
⟹ 𝐿 = 1,21	𝑚  

Teniendo el diámetro y el largo del secador rotatorio, se calcula el área de manto cilíndrico. 

𝐴�m = 𝜋 · 𝐷 · 𝐿 ⟹ 𝐴�m = 1,04	𝑚B 

Imponiendo un factor de seguridad del 15% para el área del secador [63], se tiene que el 
área del equipo debe ser 1,19	𝑚B. Manteniendo la relación entre el largo y el diámetro del 
secador, se tienen las dimensiones del equipo expuestas en la Tabla 34. 

El dimensionamiento del secador rotatorio es realizado en base a una ecuación de diseño 
para este tipo de equipos. Al ser una ecuación empírica, trae consigo distintas 
aproximaciones y errores en cuanto a su determinación. Debido a esto, las dimensiones del 
equipo pueden encontrarse subestimadas, no asegurando la correcta separación de los 
componentes orgánicos 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 

Diámetro 0,29	𝑚 

Volumen 0,09	𝑚J 

Área transversal 6,71 · 10/B	𝑚B 

Área de manto cilíndrico 1,19	𝑚B 

Comparando las dimensiones obtenidas para el secador rotatorio con dimensiones de 
equipos reales, se observa una semejanza entre la relación 𝐿: 𝐷. La obtenida es de 4,45, 
mientras que por bibliografía se sabe que un valor razonable para dicha relación es de 6,54. 
Sin embargo, el menor tamaño encontrado en catálogos para un secador rotatorio es de un 
𝐷 = 0,8	𝑚 y 𝐿 = 8	𝑚 [107]. Esto sugiere que un equipo con las dimensiones aquí calculadas 
puede ser difícil de encontrar en el mercado. De esta manera, se recomienda para una 
futura evaluación 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 catálogo. 

3.5.3. Conminución 2 

Para la segunda etapa de conminución del proceso, se busca la reducción del tamaño de las 
baterías desde los 20	𝑚𝑚 hasta los 0,5	𝑚𝑚. Para dicha operación, se escoge el equipo SKS 
Molino de Bolas modelo Ø900x1800 [54], el cual permite la reducción de tamaño de las 
partículas a un rango entre los 0,075	𝑦	0,89	𝑚𝑚. Se muestran en la Tabla 6 los parámetros 
característicos del equipo seleccionado. 

El equipo SKS Molino de Bolas modelo Ø900x1800 fue seleccionado debido a que es 
comúnmente utilizado en la industria minera y de tratamiento de residuos electrónicos. 
Además, el equipo permite obtener el diámetro de partícula necesario para las siguientes 
operaciones del proceso. Sin embargo, este equipo opera generalmente a una alimentación 
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 conminución 1, se sugiere una operación por lotes 
de tal manera de acumular un flujo del mismo tamaño que el de operación del equipo. 
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3.5.4. Separación magnética 

El equipo de separación magnética consiste en un imán que permite la atracción de las 
partículas ferromagnéticas. Así, el principio de operación del equipo consiste en establecer 
una fuerza de atracción magnética tal que supere la fuerza de peso de las partículas 
ferrosas. 

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

 

Figura 17. Diagrama de cuerpo libre para las partículas ferrosas en el equipo de separación magnética. 

𝑚 · 𝑎 = 𝐹Ú −𝑚 · 𝑔 (83) 

donde: 

• 𝑚: masa de la partícula. 
• 𝑎: aceleración de la partícula. 
• 𝐹Ú: fuerza de atracción magnética. 
• 𝑔: aceleración de gravedad. 

!"

# · %
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Para lograr la separación, es necesario que la fuerza de atracción magnética sea mayor a la 
fuerza de peso de la partícula. Así, la condición para el imán es que ambas fuerzas sean 
equivalentes, por lo que se debe cumplir con la siguiente desigualdad: 

𝐹Ú ≥ 𝑚 · 𝑔 (84) 

Además, se define la fuerza de atracción magnética según la ecuación (85) [108]. 

𝐹Ú =
(𝐼 · 𝑁)B · 𝜇 · 𝐴

2 · ℎB  (85) 

donde: 

• 𝐼: intensidad de corriente. 
• 𝑁: número de vueltas a la bobina. 
• 𝜇: permeabilidad magnética del material. 
• 𝐴: área del imán. 
• ℎ: distancia entre el material y el imán. 

Tabla 35. Datos conocidos para partículas ferrosas. 

Datos Valor  Referencia 

𝒈 9,8	𝑚	𝑠/B [91] 

𝝁𝑭𝒆 0,25	𝑘𝑔	𝑚	(𝑠	𝐴)/B [78] 

𝝆𝒑𝒂𝒓𝒕 7.870	𝑘𝑔	𝑚/J [78] 

𝒅𝒑𝒂𝒓𝒕 8,90 · 10/i	𝑚 – 

A partir de los datos expuestos en la Tabla 35, y utilizando la inecuación (84), se obtiene que 
la fuerza de atracción magnética debe ser mayor a 2,85 · 10/c	𝑁. 

𝐹Ú ≥ 𝑚 · 𝑔 =
4
3 · 𝜋 · ²

𝑑vlrx
2 ³

J

· 𝜌vlrx · 𝑔 = (5,93 · 10/i)J𝑚J · 7.870	𝑘𝑔	𝑚/J · 9,8	𝑚	𝑠/B 

⟹ 𝐹Ú ≥ 2,85 · 10/c	𝑁 

Finalmente, considerando los parámetros de diseño para el imán expuestos en la Tabla 36, 
es posible cumplir con la desigualdad propuesta en la ecuación (84). 
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Tabla 36. Parámetros de diseño para el separador magnético. 

Parámetro Valor  

𝑵 2 

𝑨 1	𝑚B 

𝑰 1,50	𝐴 

𝒉 0,80	𝑚 

 

𝐹Ú =
(2 · 1,5)B𝐴B · 0,25	𝑁	𝐴/B · 1	𝑚B

2 · 0,80B	𝑚B ⟹ 𝐹Ú = 1,76	𝑁 ≥ 2,85 · 10/c	𝑁 

Para el dimensionamiento del separador magnético, se consideró que la fuerza de atracción 
magnética debe ser mayor que la fuerza de peso de las partículas ferrosas. Sin embargo, 
esta desigualdad se cumple también para un área del imán más pequeña que la 
considerada. La equivalencia de ambas fuerzas se logra para un equipo con un área del imán 
de 1,62 · 10/c	𝑚B, por lo que la desigualdad se cumple para equipos de mayor área. 
Considerando también que los equipos encontrados por catálogo poseen áreas cercanas a 
1,00	𝑚B, es pertinente asumir un equipo de similares dimensiones para el proceso [109].  

Como se mencionó anteriormente, se propone para una futura evaluación del proyecto el 
estudio de un proceso que opere de manera semicontinua, acumulando un flujo de tal 
manera de que el área necesaria para el imán en la separación magnética sea equivalente 
al área considerada. Así, no se incurriría en un gasto innecesario como lo es adquirir un 
equipo de mayor tamaño que el requerido. 

3.5.5. Tamizado 

El objetivo de la etapa de tamizado consiste en la separación de partículas en función de su 
tamaño. En esta etapa, se desea separar el cobre y el aluminio de los otros materiales 
presentes en la corriente de sólidos. Esto se realiza con el fin de evitar fallas en las etapas 
hidrometalúrgicas posteriores en el proceso. 

Para el dimensionamiento del equipo, se utiliza la siguiente ecuación de diseño [110]: 

𝑆 ≥
𝑈

𝐴 · 𝐵 · 𝐶 · 𝐷 · 𝐸 · 𝐹 · 𝐺 · 𝐻 · 𝐽 (86) 
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donde: 

• 𝐴: capacidad del equipo en 𝑡	𝑚/B	ℎ/0. 
• 𝐵: factor asociado a la fracción másica en la alimentación con tamaño mayor que la 

apertura del tamiz (Oversize). 
• 𝐶: factor asociado a la fracción másica en la alimentación con tamaño igual a la mitad 

que la apertura del tamiz (Halfsize). 
• 𝐷: factor asociado a la ubicación del tamiz. 
• 𝐸: factor asociado a la humedad utilizada para la separación. 
• 𝐹: factor asociado a la densidad del material. 
• 𝐺: factor asociado al área efectiva del tamiz. 
• 𝐻: factor asociado a la forma de la apertura del tamiz. 
• 𝐽: factor asociado a la eficiencia de separación. 
• 𝑆: área de tamizado en 𝑚B. 
• 𝑈: flujo másico de la alimentación que posee un tamaño menor al tamaño de la 

apertura del tamiz en 𝑡	ℎ/0. 

Considerando los parámetros de operación de la etapa de tamizado (Tabla 37), se obtienen 
los valores expuestos en la Tabla 38 para los factores de la ecuación (86) (ver Anexo 7.5).  

Tabla 37. Parámetros de operación de la etapa de tamizado. 

Parámetro Descripción Valor  

𝒅 
Diámetro de partícula que se 

desea separar 
5,00 · 10/i	𝑚 

𝜼ÿ 
Eficiencia de separación 

promedio 
95% 

𝝆ÿ Densidad promedio 3.690,30	𝑘𝑔	𝑚/J 

𝑼 
Flujo másico con tamaño igual 

o menor al de separación 
8,72 · 10/J	𝑡	ℎ/0 

A partir de los datos expuestos en la Tabla 38, y mediante la ecuación (86), se obtiene el 
área de tamizado que debe poseer el equipo. 

𝑆 ≥
8,72 · 10/J

3,82 · 0,88 · 2,36 ⟹ 𝑆 ≥ 1,13 · 10/J	𝑚B (87) 
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Por otra parte, el número de malla Mesh utilizado para lograr la separación de partículas 
con tamaño igual a 5,00 · 10/i	𝑚 corresponde al Nº 35 [111]. Así, se escoge el equipo Criba 
de vibración rotatoria SIEHE SSZD-400 [56]. Este equipo opera de manera continua y admite 
mallas Mesh desde el Nº 2 hasta el 500. Se observa en la Tabla 7 los parámetros 
característicos del equipo. 

Tabla 38. Parámetros de diseño para la criba de vibración rotatoria. 

Parámetro Valor  

𝑨 3,82	𝑡	ℎ/0	𝑚/B 

𝑩 0,88 

𝑪 1 

𝑫 1 

𝑬 1 

𝑭 2,3 

𝑮 1 

𝑯 1 

𝑱 1 

𝑼 8,72 · 10/J	𝑡	ℎ/0 

Para el dimensionamiento del equipo se asumieron diversas condiciones en el flujo de la 
alimentación de la etapa, como también en la operación del equipo. Considerando el menor 
valor posible para los factores D, G y H, los que dependen de las características del equipo, 
se tiene que el área de tamizado debe ser 2,5 veces mayor que la calculada. Sin embargo, 
tomando en cuenta que la ecuación de diseño se basa en una desigualdad, el área de 
tamizado aquí calculada permite también la separación de los componentes. 

3.5.6. Separador neumático 

El principio de funcionamiento del equipo consiste en realizar una fluidización del material 
particulado. El flujo a tratar entra por un costado del equipo y, así, las partículas más livianas 
son arrastradas gracias a un flujo de aire ascendente, mientras que las partículas más 
pesadas caen por acción de la gravedad. 

Para esta etapa del proceso se escoge el equipo AIM Pneumatic Separator 16-10, el cual 
permite la separación de material particulado en función de sus densidades. En particular, 
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este equipo es utilizado para la separación de plásticos de otros productos de carácter 
industrial [58]. Se muestra en la Tabla 8 los parámetros característicos del equipo escogido. 

3.5.7. Lixiviación 

La reacción de lixiviación de NMC en medio ácido usada para dimensionar el equipo es la 
reacción (5). 

El equipo escogido en la etapa de lixiviación corresponde a un reactor continuo 
perfectamente agitado (CSTR, por sus siglas en inglés). Considerando que la reacción que 
ocurre en la etapa de lixiviación es de primer orden respecto al peróxido de hidrógeno, se 
tiene la siguiente ecuación de diseño: 

𝑉 =
𝐹 ,�
ôã¾ã · 𝑥pw`

𝑘 · 𝐶¯
ôã¾ã · (1 − 𝑥pw`)

 (88) 

donde: 

• 𝑉: volumen del reactor. 
• 𝐹 ,�

ôã¾ã: flujo molar de entrada de peróxido de hidrógeno. 

• 𝐶¯
ôã¾ã: concentración molar de peróxido de hidrógeno en la entrada a la etapa. 

• 𝑘: constante cinética. 
• 𝑥pw`: conversión. 

El flujo molar de entrada de peróxido de hidrógeno es determinado en función del flujo 
másico de entrada de dicho compuesto y de su masa molar. Se tiene el siguiente valor para 
𝐹 ,�
ôã¾ã: 

𝐹 ,�
ôã¾ã =

s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy
𝑀𝑀ôã¾ã

=
7,66 · 1.000.000	𝑔	𝑎ñ𝑜/0

34,00	𝑔	𝑚𝑜𝑙/0 = 225.000	𝑚𝑜𝑙	𝑎ñ𝑜/0 (89) 

La concentración de entrada de 𝐻B𝑂B a la etapa de lixiviación es determinada considerando 
que el flujo volumétrico de entrada corresponde a la suma de los flujos volumétricos de 
entrada de las especies 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑆𝑂i y 𝐻B𝑂B. Así, se tienen los siguientes valores para el 
flujo volumétrico de entrada a la etapa y la concentración de entrada de 𝐻B𝑂B: 
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𝐹ôã¾ =
s𝐹0J

ôã¾ + 𝐹BM
ôã¾y

𝜌ôã¾
=
336,74	𝑡	𝑎ñ𝑜/0

997	𝑘𝑔	𝑚/J ⟹ 𝐹ôã¾ = 337.748,54	𝑙	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹ôãÃ¾ñ =
s𝐹0J

ôãÃ¾ñ + 𝐹BM
ôãÃ¾ñy

𝜌ôãÃ¾ñ
=
66,18	𝑡	𝑎ñ𝑜/0

1.840	𝑘𝑔	𝑚/J ⟹ 𝐹ôãÃ¾ñ = 36.000	𝑙	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹ôã¾ã =
s𝐹0J

ôã¾ã + 𝐹BM
ôã¾ãy

𝜌ôã¾ã
=
7,66	𝑡	𝑎ñ𝑜/0

1.400	𝑘𝑔	𝑚/J ⟹ 𝐹ôã¾ã = 5.468,31	𝑙	𝑎ñ𝑜/0 

⟹ 𝐹 = 379.216,44	𝑙	𝑎ñ𝑜/0 

𝐶¯
ôã¾ã =

𝐹 ,�
ôã¾ã

𝐹 =
225.000
379.216,44 ⟹ 𝐶¯

ôã¾ã = 0,59	𝑀 

La conversión de la reacción y su constante cinética tienen un valor de 98% y  
8,32 · 10/J	𝑚𝑖𝑛/0, respectivamente (ver sección 3.4.10.3). Así, según la ecuación (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	𝑚J. 

El dimensionamiento del CSTR para la etapa de lixiviación es realizado en base al supuesto 
de que la reacción (5) es de primer orden respecto a la concentración de peróxido de 
hidrógeno. Sin embargo, existen estudios que muestran también una dependencia de la 
concentración de ácido sulfúrico [112]. En caso de tener una reacción de segundo orden 
respecto a las concentraciones de peróxido y de ácido, el volumen aquí calculado estaría 
subestimado en un 400%. Esto significaría que el tiempo de residencia en el reactor no es 
suficiente para que la reacción ocurra, y la conversión real sería menor a la impuesta. Se 
recomienda, entonces, considerar un factor de seguridad mayor al 20% impuesto por 
bibliografía [63]. Además, en caso de implementar el proyecto, se sugiere un estudio 
acabado de la cinética de la lixiviación, con el fin de eliminar toda incertidumbre que exista 
respecto a esta operación. 

Por otra parte, considerando una capacidad de procesamiento de 7.000	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de LIBs, 
igual a la de la empresa Umicore [51], se tiene que el volumen del CSTR de lixiviación debe 
ser de 316	𝑚J. Esto sugiere que un equipo con las dimensiones aquí calculadas será difícil 
de encontrar. Sin embargo, existen procesos donde los equipos para las etapas de lixiviación 
tienen dimensiones similares a las aquí obtenidas [113], lo cual hace notar que encontrar 
equipos de estas características es factible. 
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3.5.8. Extracción por solvente 

En la etapa de extracción por solvente se busca separar selectivamente el cobalto y el 
manganeso que se obtienen en el PLS, del níquel y el litio presentes en la misma solución. 
Esto se realiza con el fin de evitar una posible codeposición de cobalto y níquel en la etapa 
de electroobtención, asegurando una alta calidad en la recuperación de ambos metales. 

La extracción 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 separación de las fases del extractante y la solución tratada 
(decantador). 

Para el dimensionamiento los principales fenómenos a considerar son la transferencia de 
masa y el equilibrio fisicoquímico entre cada fase. Además, los principales supuestos usados 
para este cálculo son los siguientes: 

• Los flujos volumétricos se mantienen constantes entre cada etapa. 
• La magnitud de los flujos volumétricos está determinada por los solventes (orgánico 

o solución acuosa de ácido sulfúrico y peróxido de hidrógeno), es decir, la 
contribución al volumen de los metales disueltos es despreciable. 

• El orgánico y la solución acuosa son inmiscibles. 
• En cada etapa se alcanza el equilibrio fisicoquímico al 100%. 
• La extracción de otros metales es despreciable. 

En primer lugar, se estimó el número de etapas en un proceso en contracorriente según el 
método McCabe – Thiele [114]. Se puede ver una representación del proceso en la Figura 
15. A partir del balance de masa global del proceso, se tiene la siguiente ecuación para la 
línea de operación del sistema: 

𝐸
𝑅 =

𝑋V − 𝑋Æ
𝑌VS0 − 𝑌0

 (90) 

donde: 

• 𝐸: flujo volumétrico de orgánico en 𝑚J	𝑠/0. 
• 𝑅: flujo volumétrico de la solución acuosa en 𝑚J	𝑠/0. 
• 𝑋V: concentración de cobalto en la solución acuosa de salida de la última etapa en 

𝑔	𝑙/0. 
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• 𝑋Æ: concentración de cobalto en la solución acuosa de entrada a la primera etapa 
en 𝑔	𝑙/0. 

• 𝑌VS0: concentración de cobalto en la corriente orgánica de entrada a la operación 
en 𝑔	𝑙/0. 

• 𝑌0: concentración de cobalto en la corriente orgánica de salida de la última etapa en 
𝑔	𝑙/0. 

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

Tabla 39. Resumen condiciones de operación de la extracción por solvente. 

𝑿𝒏	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝑿𝑭	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝒀𝒏S𝟏	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝒀𝟏	/	𝒈	𝒍/𝟏 

𝟑, 𝟕𝟓 · 𝟏𝟎/𝟐 7,16 · 10/0 0 2,93 

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

 

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

Por otra parte, para estimar los volúmenes del mezclador – decantador se consideran los 
parámetros de la Tabla 40, donde el tiempo de extracción corresponde al tiempo de 
residencia en el mezclador, y el de separación al tiempo de residencia en el decantador. 
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Tabla 40. Parámetros cinéticos de la extracción por solvente [115, 116]. 

Tiempo de extracción /	𝒎𝒊𝒏 Tiempo de separación 	/	𝒎𝒊𝒏 

𝟎, 𝟓𝟎 2,50 

El flujo volumétrico que ingresa al equipo es determinado considerando los flujos 
volumétricos de entrada de las especies 𝐻B𝑂, 𝐻B𝑂B, 𝐻B𝑆𝑂i, Cyanex 272 y keroseno (𝐹0c, 
𝐹0M y 𝐹Bc). 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: 

𝐹0c = ²
338.580.000

997 +
1.010.000
1.840 +

120.000
1.400 ³

𝑔	𝑎ñ𝑜/0

𝑔	𝑙/0 ·
1

365 · 24 · 60 	𝑎ñ𝑜	𝑚𝑖𝑛
/0 

⟹ 𝐹0c = 0,65	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0 

𝐹0M = ²
769.820.000

920 +
21.470.090.000

810 ³
𝑔	𝑎ñ𝑜/0

𝑔	𝑙/0 ·
1

365 · 24 · 60 	𝑎ñ𝑜	𝑚𝑖𝑛
/0 

⟹ 𝐹0M = 52,03	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0 

𝐹Bc = ²
2.998.790.000

997 +
259.270.000

1.840 +
1.050.000
1.400 ³

𝑔	𝑎ñ𝑜/0

𝑔	𝑙/0 ∙
1

365 ∙ 24 ∙ 60𝑎ñ𝑜	𝑚𝑖𝑛
/0 

⟹ 𝐹Bc = 5,99	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0 

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

Componente Densidad	/	𝒈	𝒍/𝟏 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 1.840 

𝑯𝟐𝑶𝟐 1.400 

Agua 997 

Cyanex 272 920 

Keroseno 810 

Así, se tiene que el flujo volumétrico de entrada al mezclador – decantador es de 
58,67	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0. Luego, multiplicando por los tiempos de residencia dados por la Tabla 40, y 
considerando un factor de seguridad para los volúmenes de un 20% [63], se obtiene un 
volumen para el mezclador de 𝑉Ú = 3,52 · 10/B	𝑚J, mientras que para el decantador se 
obtiene un volumen de 𝑉æ = 0,18	𝑚J. 
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El dimensionamiento del equipo utilizado para la extracción por solvente es realizado 
mediante el método gráfico de McCabe – Thiele. Este método, al ser gráfico, trae consigo 
distintas aproximaciones y errores, lo que puede alejar el número de etapas determinadas 
a las realmente necesarias. 

Además, se considera como supuesto que en cada una de las etapas se llega a un equilibrio 
entre ambas fases presentes en el equipo (orgánica 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 número de etapas se mantiene. 

Por otra parte, para determinar el volumen del equipo se consideró un tiempo de residencia 
utilizado en operaciones similares. En caso de que el tiempo de residencia para este proceso 
deba ser mayor, la separación del níquel y cobalto sería menor que la aquí determinada, lo 
que afectaría la calidad de los productos finales. 

En el caso de considerar una capacidad de procesamiento igual a la de Umicore, la 
dimensión del equipo para la extracción por solvente aumentaría a 3,35	𝑚J (considerando 
que el flujo de baterías tratadas por Umicore es de 7.000	𝑡	𝑎ñ𝑜/0). Si bien el tamaño es 
cerca de 2 órdenes de magnitud mayor que el determinado, existen en el mercado equipos 
que se adecúen a las dimensiones aquí calculadas [118]. 

3.5.9. Refinamiento 

Una vez extraído 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 ácido sulfúrico, 
la cual posteriormente ingresa a la etapa de electroobtención para obtener cobalto 
metálico. En otras palabras, lo que ocurre en esta etapa es que se descarga el solvente 
orgánico para recircularlo en el proceso de extracción por solvente y, paralelamente, se 
aumenta la concentración de una corriente acuosa de ácido sulfúrico y 𝐶𝑜BS. 

En consideración que la naturaleza de los flujos y las condiciones de operación son las 
mismas, se ocupan los mismos supuestos, metodología y equipo presentados en la sección 
3.5.8. 

En primer lugar, se estimó el número de etapas en un proceso en contracorriente según el 
método de McCabe – Thiele [114]. Del balance de masa del sistema se conocen los valores 
de las concentraciones en las fases acuosa y orgánica 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 operación según la ecuación (90). 
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Tabla 42. Resumen condiciones de operación en la etapa de refinamiento. 

𝑿𝒏	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝑿𝑭	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝒀𝒏S𝟏	/	𝒈	𝒍/𝟏 𝒀𝟏	/	𝒈	𝒍/𝟏 

𝟑, 𝟓𝟒 · 𝟏𝟎/𝟏 4,77 · 10/B 3,31 0 

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

 

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

Por otra parte, para estimar los volúmenes del mezclador – decantador se consideraron los 
parámetros cinéticos de la Tabla 40, donde el tiempo de extracción corresponde al tiempo 
de residencia en el mezclador, y el de separación al tiempo de residencia en el decantador. 

El flujo volumétrico que ingresa al equipo corresponde a la suma de los flujos de entrada, 
𝐹0�, 𝐹Bb y 𝐹BJ. 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. 
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𝐹Bb =
𝐹Bb
ôã¾

𝜌ôã¾
 

𝐹Bb =
122.720.000

997
𝑔	𝑎ñ𝑜/0

𝑔	𝑙/0 ·
1	𝑎ñ𝑜	𝑚𝑖𝑛/0

365 · 24 · 60 

⟹ 𝐹Bb = 0,23	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0 

𝐹BJ =
𝐹BJ
ôã¾

𝜌ôã¾
+
𝐹BJ
ôãÃ¾ñ

𝜌ôãÃ¾ñ
 

𝐹BJ = ²
18.650.000

997 +
27.810.000
1.840 ³

𝑔	𝑎ñ𝑜/0

𝑔	𝑙/0 ·
1	𝑎ñ𝑜	𝑚𝑖𝑛/0

365 · 24 · 60 

⟹ 𝐹BJ = 0,06	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0 

Así, se tiene que el flujo volumétrico de entrada al mezclador – decantador es de 
51,99	𝑙	𝑚𝑖𝑛/0. Luego, multiplicando por los tiempos de residencia dados por la Tabla 40, y 
considerando un factor de seguridad del 20% para los volúmenes [63], se obtiene un 
volumen para el mezclador de 𝑉Ú = 3,12 · 10/B	𝑚J, mientras que para el decantador se 
obtiene un volumen de 𝑉æ = 0,16	𝑚J. 

Al igual que en la etapa de extracción por solvente, utilizar el método gráfico de McCabe – 
Thiele puede alejar el número de etapas determinadas de las realmente necesarias, 
mientras que el supuesto de que se alcanza un equilibrio entre ambas fases (orgánica y 
acuosa) no aleja el problema de la realidad (ver discusiones en sección 3.5.8). 

Por otra parte, al considerar una capacidad de procesamiento igual a la de Umicore 
(7.000	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de LIBs), la dimensión del equipo aumentaría a 2,17	𝑚J. Si bien el tamaño 
es cerca de 2 órdenes de magnitud mayor que el determinado para el proceso, existen en 
el mercado equipos que se adecúen a las dimensiones aquí calculadas [118]. 

3.5.10. Electroobtención de cobalto 

La variable de diseño en una celda de electroobtención corresponde al área total de 
deposición. Para determinar su valor en este proceso, se utiliza la ley de Faraday [119] 
(ecuación (91)). 

𝑧 · 𝑚t

𝑀𝑀Äh =
𝑗 · 𝜂 · 𝐴 · 𝑡

𝐹  (91) 
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donde: 

• 𝑧: número de electrones transferidos en la electrodeposición. 
• 𝑚t: masa de cobalto depositada en 𝑔. 
• 𝑀𝑀Äh: masa molar del cobalto en 𝑔	𝑚𝑜𝑙/0. 
• 𝑗: densidad de corriente en 𝐴	𝑚/B. 
• 𝜂: eficiencia de corriente. 
• 𝑡: tiempo de operación en 𝑠. 
• 𝐹: constante de Faraday en 𝐶	𝑚𝑜𝑙/0. 
• 𝐴: área total de deposición en 𝑚B. 

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

Tabla 43. Condiciones de operación de la celda de electroobtención de cobalto [39]. 

Parámetro Valor  

𝒋 400	𝐴	𝑚/B 

𝒕 604.800	𝑠 

𝜼 97% 

𝑽 3,3	𝑉 

Por otra parte, el número de electrones transferidos en la deposición corresponde al 
número 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 sección 
0). Así, reemplazando los datos aquí expuestos en la ecuación (91), se tiene la siguiente área 
de deposición: 

𝐴 =
4 · 157.461,52 · 96.500

58,93 · 400 · 0,97 · 604.800 ⟹ 𝐴 = 4,40	𝑚B 

El número de cátodos se calcula considerando cátodos de área de 1	𝑚B y que la deposición 
de cobalto ocurre por ambos lados del electrodo. Así, se tiene el siguiente número de 
cátodos: 

𝑛Äáxhthk =
4,40
2 = 2,20 ⟹ 𝑛Äáxhthk = 3 

Para que la deposición sea por ambas caras del cátodo, debe existir siempre un ánodo más. 
Así, se tiene que el número de ánodos es 4, y el número total de electrodos es 7. 
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Para determinar el volumen del equipo, se utilizan parámetros de diseño típicos para este 
tipo de celdas [120]. En primer lugar, se dimensiona el largo de la celda a partir de la 
siguiente expresión:  

𝐿𝑎 = 𝑛m · 𝑎𝑛m + 𝑛l · 𝑎𝑛l + 𝑛u · 𝑑u + 2 · 𝑝 (92) 

donde: 

• 𝐿𝑎: largo de la celda en 𝑚. 
• 𝑛m: número de cátodos. 
• 𝑛l: número de ánodos. 
• 𝑎𝑛m: espesor de los cátodos en 𝑚. 
• 𝑎𝑛l: espesor de los ánodos en 𝑚. 
• 𝑛u: número de electrodos. 
• 𝑑u: distancia entre electrodos en 𝑚. 
• 𝑝: distancia entre electrodos terminales y la pared de la celda en 𝑚. 

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

𝐿𝑎 = 3 · 0,015	𝑚 + 4 · 0,01	𝑚 + 7 · 0,1	𝑚 + 2 · 0,1	𝑚 ⟹ 𝐿𝑎 = 1,00	𝑚 

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

𝐴𝑛 = 𝐸u + 2 · 𝑝 + 2 · 𝑎 (93) 

donde: 

• 𝐴𝑛: ancho de la celda en 𝑚. 
• 𝐸u: espesor del electrodo en 𝑚. 
• 𝑝: distancia entre electrodos terminales y la pared de la celda en 𝑚. 
• 𝑎: espesor de la pared de la celda en 𝑚. 

Evaluando, se tiene el siguiente valor para el largo de la celda: 

𝐴𝑛 = 1	𝑚 + 2 · 0,1	𝑚 + 2 · 0,1	𝑚 ⟹ 𝐴𝑛 = 1,40	𝑚 

Finalmente, el alto de la celda es determinado según la siguiente relación: 
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𝐴𝑙 = 𝑎𝑙 + 𝑑u + 𝑎 (94) 

donde: 

• 𝐴𝑙: alto de la celda en 𝑚. 
• 𝑎𝑙: alto del electrodo en 𝑚. 
• 𝑑u: distancia entre electrodos y el suelo en 𝑚. 
• 𝑎: espesor de la pared de la celda en 𝑚. 

Evaluando, se tiene el siguiente valor para el alto de la celda: 

𝐴𝑙 = 1	𝑚 + 0,25	𝑚 + 0,1	𝑚 ⟹ 𝐴𝑙 = 1,35	𝑚 

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

𝑉 = 1,00	𝑚 · 1,40	𝑚 · 1,35	𝑚 · 1,20 ⟹ 𝑉 = 2,27	𝑚J 

Para determinar el área total de deposición se utilizó la ley de Faraday, la cual relaciona la 
masa depositada de un metal en función del área necesaria para su deposición. 
Considerando que el área de deposición fue aproximada al entero mayor más cercano, se 
tiene que el número de cátodos para la electroobtención de cobalto está sobreestimado. Si 
bien esto se traduce en una baja probabilidad de que la masa realmente depositada sea 
menor a la aquí calculada, existe un trade-off con respecto al costo del equipo, el cual 
aumentará a medida que aumentan las dimensiones de este. 

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

3.5.11. Electroobtención de níquel 

Al igual que en la etapa de electroobtención de cobalto, en la etapa de electroobtención de 
níquel la variable de diseño corresponde al área total de deposición. Para determinar su 
valor se utiliza la ley de Faraday [119] (ecuación (95)). 

𝑧 · 𝑚t

𝑀𝑀©w =
𝑗 · 𝜂 · 𝐴 · 𝑡

𝐹  (95) 
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donde: 

• 𝑧: número de electrones transferidos en la deposición. 
• 𝑚t: masa de níquel depositada en 𝑔. 
• 𝑀𝑀©w: masa molar del níquel en 𝑔	𝑚𝑜𝑙/0. 
• 𝑗: densidad de corriente en 𝐴	𝑚/B. 
• 𝜂: eficiencia de corriente. 
• 𝐴: área total de deposición en 𝑚B. 
• 𝑡: tiempo de operación en 𝑠. 
• 𝐹: constante de Faraday en 𝐶	𝑚𝑜𝑙/0. 

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

Tabla 44. Condiciones de operación de la celda de electroobtención de níquel [37]. 

Parámetro Valor  

𝒋 250	𝐴	𝑚/B 

𝒕 604.800	𝑠 

𝜼 99% 

𝑽 1,4	𝑉 

Por otra parte, el número de electrones transferidos en la deposición corresponde al 
número de electrones que participan en las semirreacciones (19) y (20) u (21). La masa 
depositada de níquel es determinada a partir del balance de masa de la etapa (ver sección 
3.4.14). Así, reemplazando los datos aquí expuestos en la ecuación (95), se tiene la siguiente 
área total de deposición: 

𝐴 =
4 · 159.405,38 · 96.500

58,69 · 250 · 0,99 · 604.800 ⟹ 𝐴 = 6,98	𝑚B 

El número de cátodos se calcula considerando cátodos de área de 1	𝑚B y que la deposición 
de níquel ocurre por ambos lados del electrodo. Así, se tiene el siguiente número de 
cátodos. 

𝑛Äáxhthk =
6,98
2 = 3,49 ⟹ 𝑛Äáxhthk = 4 
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Para que la deposición sea por ambas caras del cátodo, debe existir siempre un ánodo más. 
Así, se tiene que el número de ánodos es de 5, y que el número total de electrodos es 9. 

El volumen del equipo es determinado del mismo modo que el del equipo de 
electroobtención de cobalto. Considerando un número de cátodos igual a 4, un número de 
ánodos igual a 5 y un número de electrodos igual a 9, se tienen los siguientes valores para 
el ancho, alto y largo de la celda de electroobtención de níquel según las ecuaciones (92), 
(93) y (94): 

𝐿𝑎 = 4 · 0,015	𝑚 + 5 · 0,01	𝑚 + 9 · 0,1	𝑚 + 2 · 0,1	𝑚 ⟹ 𝐿𝑎 = 1,21	𝑚 

𝐴𝑛 = 1,40	𝑚 

𝐴𝑙 = 1,35	𝑚 

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

𝑉 = 1,21	𝑚 · 1,40	𝑚 · 1,35	𝑚 · 1,20 ⟹ 𝑉 = 2,75	𝑚J 

Al igual que para la electroobtención de cobalto, utilizar la ley de Faraday para dimensionar 
el área de deposición conlleva a una sobreestimación del número de cátodos. Por otra 
parte, encontrar un equipo con las dimensiones requeridas por el proceso puede ser una 
tarea difícil, ya que en la industria minera los equipos de electroobtención presentan un 
promedio de 60 electrodos por celda (ver discusiones en sección 3.5.10). 

3.6. Balances de energía y servicios 

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

Respecto a los requerimientos energéticos de los equipos, se muestra en la Tabla 45 las 
temperaturas de operación y el calor transferido en los equipos donde la temperatura es 
un factor importante en su operación. 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 continuación, se presenta la memoria de cálculo de los balances de energía y los servicios 
requeridos por las etapas. 
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Tabla 45. Temperaturas de operación y calor transferido en equipos donde la temperatura es un factor importante en su 
operación. 

Equipo Temperatura de operación	/	º𝑪 Calor transferido /𝒌𝑾 

Secado 254 0,99 

Lixiviación 70 9,68 

Extracción por solvente 50 12,49 

Refinamiento 40 31,81 

Electroobtención de cobalto 60 1,59 

Electroobtención de níquel 50 1,07 

 

Tabla 46. Áreas de los intercambiadores de calor del proceso. 

Etapa Área de intercambiador de calor /	𝒎𝟐 

Lixiviación 3,19 

Extracción por solvente 10,60 

Refinamiento 49,69 

Electroobtención de cobalto 0,64 

Electroobtención de níquel 0,68 
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Tabla 47. Servicios requeridos por el proceso. 

Etapa Servicio requerido Valor Referencia 

Conminución 1 Servicio eléctrico 90,00	𝑘𝑊 [52] 

Secado Servicio eléctrico 29,50	𝑘𝑊 [107] 

Aire 2,65 · 10/B	𝑁𝑚J	𝑠/0 – 

Conminución 2 Servicio eléctrico 18,50	𝑘𝑊 [54] 

Separación magnética Servicio eléctrico 1,50	𝑘𝑊 [109] 

Tamizado Servicio eléctrico 0,18	𝑘𝑊 [56] 

Separación neumática Servicio eléctrico 14,91	𝑘𝑊 [58] 

Aire 0,28	𝑁𝑚J	𝑠/0 – 

Lixiviación Servicio eléctrico 7,50	𝑘𝑊 [122] 

Agua de 

enfriamiento 
6,61 · 10/B	𝑘𝑔	𝑠/0 – 

Extracción por solvente Servicio eléctrico 0,02	𝑘𝑊 [118] 

 Vapor 

sobrecalentado 
3,13 · 10/0	𝑘𝑔	𝑠/0  

Caldera Pellets de madera 8,32 · 10/i	𝑘𝑔	𝑠/0  

Refinamiento Servicio eléctrico 0,02	𝑘𝑊 [118] 

Agua de 

enfriamiento 
2,54 · 10/0	𝑘𝑔	𝑠/0 – 

Electroobtención de 

cobalto 

Servicio eléctrico 5,98	𝑘𝑊 – 

Agua de 

enfriamiento 
3,96 · 10/B	𝑘𝑔	𝑠/0 – 

Electroobtención de 

níquel 

Servicio eléctrico 2,49	𝑘𝑊 – 

Vapor 

sobrecalentado 
6,04 · 10/B	𝑘𝑔	𝑠/0 – 
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3.6.1. Balances de energía 

Un balance de energía (𝐸) se describe según la siguiente ecuación: 

𝑑𝐸
𝑑𝑡 = 𝐸uVxrl − 𝐸klpu + 𝐸ouVurl − 𝐸mhVk×�u  (96) 

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

∆𝐸 = 𝐹 · s𝑈 + 𝐸Ä + 𝐸vy − 𝐹Ã · (𝑈 + 𝐸Ä + 𝐸¿) + 𝑄 −𝑊 (97) 

donde: 

• ∆𝐸: variación de energía en el sistema en 𝑊. 
• 𝐹 : flujo másico de entrada en 𝑘𝑔	𝑠/0. 
• 𝐹Ã: flujo másico de salida en 𝑘𝑔	𝑠/0. 
• 𝑈: energía interna en 𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝐸Ä: energía cinética en 𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝐸v: energía potencial en 𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝑄: calor neto del sistema en 𝑊. 
• 𝑊: trabajo neto del sistema en 𝑊. 

Respecto a la energía interna del sistema, esta se encuentra relacionada con la entalpía 
según la siguiente ecuación: 

𝐻 = 𝑈 + 𝑃 · 𝑣 (98) 

 

donde: 

• 𝐻: entalpía en 𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝑃: presión en 𝑃𝑎. 
• 𝑣: volumen específico en 𝑚J	𝑘𝑔/0. 
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Reescribiendo la Ecuación (98) con sus respectivos diferenciales, se obtiene la ecuación (99). 

𝑑𝐻 = 𝑑𝑈 + 𝑑(𝑃𝑣) (99) 

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

𝐻 = 𝑈 (100) 

Por otra parte, la entalpía de cada componente se encuentra descrita según la ecuación 
(101). 

𝐻w = 𝐻wh +/ 𝐶𝑝w	𝑑𝑇
É

É0C1
 (101) 

donde: 

• 𝐻w: entalpía del componente 𝑖 a la temperatura 𝑇 en 𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝐻wh: entalpía de formación estándar del componente 𝑖 a la temperatura 𝑇ru­ en 

𝐽	𝑘𝑔/0. 
• 𝐶𝑝w: calor específico del componente 𝑖 en 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇: temperatura en 𝐾. 

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

0 = 𝐹 · 𝐻¯ − 𝐹Ã · 𝐻Ã + 𝑄 −𝑊 (102) 

A continuación, se muestran los balances de energía de las etapas donde la temperatura 
influye de manera importante en su operación. Para las demás etapas, se asume que los 
equipos corresponden a sistemas adiabáticos, por lo que las corrientes de entrada y de 
salida poseen la misma temperatura (𝑇l�2wuVxu = 25	h𝐶). El balance de energía para la 
etapa de secado es presentado en la sección 3.4.5.3. 
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3.6.1.1. Lixiviación 

En la etapa de lixiviación ocurre la reacción (5). Dicha reacción posee una mayor conversión 
a una temperatura de 70	h𝐶, por lo que el equipo debe operar a dicha temperatura (ver 
sección 3.4.10.3). 

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

3.6.1.1.1. Balance de energía en la etapa 

A partir de la ecuación (102) se obtiene la siguiente expresión, la que representa el calor 
cedido o requerido por la etapa de lixiviación, considerando una temperatura de operación 
igual a 70	h𝐶: 

𝑄 =¶𝑚Ã
w · s𝐶𝑝w · 𝑇hv + 𝐻Bc	3Ä

h
wy

w

−¶𝑚¯
w · s𝐶𝑝w · 𝑇w + 𝐻Bc	3Ä

h
wy

w

 (103) 

donde: 

• 𝑚Ã
w : flujo másico de salida de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 

• 𝑚¯
w : flujo másico de entrada de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 

• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie 𝑖 en 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇w : temperatura de entrada de la especie 𝑖 en 𝐾. 
• 𝑇hv: temperatura de operación de la etapa de lixiviación (70	h𝐶). 
• 𝐻Bc	3Ä

h
w: entalpía de formación estándar de la especie 𝑖 a 25	h𝐶 en 𝐽	𝑘𝑔/0 

Para la resolución de la ecuación (103), se asumió que el calor específico de la mezcla al 
interior del reactor equivale al del agua (igual a 4.182	𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0 [87]). Además, para las 
especies que no participan de la reacción (5), los términos asociados a su entalpía de 
formación estándar desaparecen de la ecuación, ya que sus flujos de entrada y de salida son 
equivalentes. Así, considerando las entalpías de formación estándar de las especies que 
participan de la reacción (5) (ver Tabla 48), y los flujos másicos de entrada y de salida de la 
etapa (ver Tabla 28), se determina mediante la ecuación (103) que la etapa de lixiviación es 
exotérmica, y libera un calor de 9,68	𝑘𝑊. 
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Tabla 48. Entalpías de formación estándar a 25	h𝐶 de las especies que reaccionan en la etapa de lixiviación [87], [123]. 

Especie  𝑯𝟐𝟓	º𝑪
𝒐 	/	𝑱	𝒈/𝟏 

NMC −985,27 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 −8.300,93 

𝑯𝟐𝑶 −15.879,44 

𝑯𝟐𝑶𝟐 −5.522,94 

𝑳𝒊𝟐𝑺𝑶𝟒 −13.065,89 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 −5.731,34 

𝑵𝒊𝑺𝑶𝟒 −5.640,67 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 −7.054,73 

𝑶𝟐 0 

 

3.6.1.1.2. Requerimiento de agua de enfriamiento 

Para asegurar que la operación del equipo sea isotérmica, es necesaria la instalación de un 
intercambiador de calor tipo serpentín dentro del equipo. El flujo de agua de enfriamiento 
es calculado mediante la ecuación (102) para el agua, considerando una diferencia de 
temperatura de acercamiento de 10	h𝐶, es decir, el agua sale del intercambiador con una 
temperatura de 60	h𝐶. Asumiendo una temperatura de entrada de 25	h𝐶 para el agua, se 
tiene el siguiente flujo de agua necesario para asegurar la temperatura de operación de 
70	h𝐶 de la lixiviación: 

𝑚lo×l =
𝑄

𝐶𝑝lo×l · ∆𝑇
=

9.683	𝐽	𝑠/0

4.182 · (60 − 25)	𝐽	𝐾	(𝑘𝑔	𝐾)/0 = 2,09 · 10M	𝑘𝑔	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚lo×l = 2.085,93	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

3.6.1.1.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor 

El área del intercambiador es determinada mediante la siguiente ecuación de diseño: 

𝑄 = 𝐴 · 𝑈 · ∆𝑇pV (104) 

donde: 
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• 𝑄: calor transferido en el intercambiador en 𝑊. 
• 𝐴: área del intercambiador de calor en 𝑚B. 
• 𝑈: coeficiente global de transferencia de calor en 𝑊	(𝑚B	𝐾)/0. 
• ∆𝑇pV: temperatura media logarítmica en 𝐾. 

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

𝑈 =
1

1
ℎw
+ ∆𝑥𝑘 + 1

ℎu

 (105) 

donde: 

• ℎw: coeficiente de convección interno en 𝑊	(𝑚B	𝐾)/0. 
• ℎu: coeficiente de convección externo en 𝑊	(𝑚B	𝐾)/0. 
• ∆𝑥: espesor del intercambiador de calor en 𝑚. 
• 𝑘: coeficiente de conductividad térmica del material del intercambiador en 

𝑊	(𝑚	𝐾)/0. 

Asumiendo que el término asociado a la conducción es despreciable en comparación a los 
de convección, y que el coeficiente de convección de la solución dentro del reactor es 
equivalente al del agua de enfriamiento, igual a 300	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 [124], se tiene la 
siguiente expresión para el coeficiente global de transferencia de calor: 

𝑈 =
1

1
ℎ +

1
ℎ
⟹ 𝑈 =

ℎ
2 

Por otra parte, la temperatura media logarítmica es calculada en función de las 
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con la de operación del equipo. 
Así, se tiene el siguiente valor para ∆𝑇pV: 

∆𝑇pV =
(70 − 25) − (70 − 60)

ln A70 − 2570 − 60E
⟹ ∆𝑇pV = 23,27	h𝐶 

Sabiendo que el calor transferido es de 9.681	𝑊, a partir de la ecuación (104), y 
considerando un factor de seguridad de un 15% para el área [63], se determina que el 
intercambiador debe tener un área de 3,19	𝑚B. 
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3.6.1.2. Extracción por solvente 

En la etapa de extracción por solvente ocurre la transferencia del cobalto y el manganeso 
desde una fase acuosa a una orgánica. Dicho fenómeno posee una temperatura óptima de 
50	h𝐶 [34]. Para estudiar la necesidad de instalar un intercambiador de calor, se calcula la 
temperatura que tendrá la mezcla de todas las corrientes de entrada a la etapa de 
extracción por solvente, suponiendo que no existe diferencia entre las entalpías de 
formación 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 operación, la 
instalación de un intercambiador de calor será necesaria, ya que el calor entregado o 
retirado por la mezcla de las corrientes de entrada no es suficiente para alcanzar la 
temperatura de operación del equipo. Para determinar el calor requerido en este caso, se 
asume que la temperatura de la mezcla debe ser igual a la de operación, y se calcula a qué 
temperatura debe entrar el flujo proveniente de la etapa de refinamiento (𝐹0M). 

3.6.1.2.1. Balance de energía en la etapa 

A partir de la ecuación (102), se determina la temperatura de la mezcla de las corrientes de 
entrada, asumiendo que el equipo es adiabático. Para ello, se asume que las especies 
presentes en la fase acuosa poseen un calor específico equivalente al del agua, y las especies 
en la fase orgánica tienen un calor específico igual al del keroseno (1.970	𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0 [91]). 
Despejando la ecuación (102) para la temperatura de la mezcla, y asumiendo que el equipo 
opera de manera adiabática, se tiene la siguiente expresión: 

0 =¶𝑚w · 𝐶𝑝w · (𝑇∗ − 𝑇w)
w

 (106) 

donde: 

• 𝑚w: flujo másico de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 
• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie 𝑖 en 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇w: temperatura de la especie 𝑖 en 𝐾. 
• 𝑇∗: temperatura de la mezcla en 𝐾. 

Conociendo todos los datos de flujo (ver Tabla 29) y calor específico, se determina que la 
temperatura de la mezcla equivale a 𝑇∗ = 43,93	h𝐶. Así, se determina que la instalación de 
un intercambiador de calor es necesaria debido a que la temperatura de la mezcla es 
diferente a la de operación de la extracción por solvente (50	h𝐶). 
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Para asegurar que la temperatura de operación de la extracción por solvente sea de 50	h𝐶, 
se impone que la temperatura de mezcla de las corrientes de entrada sea igual a la de 
operación. Así, a partir de la ecuación (106), se desprende que la temperatura del flujo 
proveniente de la etapa de refinamiento (𝐹0M) debe ser igual a 48,99	h𝐶. De la ecuación 
(102) se tiene la siguiente expresión para el calor necesario para elevar la temperatura del 
flujo 𝐹0M desde los 40	h𝐶 (temperatura de operación de refinamiento) hasta los 48,99	h𝐶: 

𝑄 =¶𝑚w · 𝐶𝑝w · s𝑇∗ − 𝑇hv
(u­y

w

 (107) 

donde: 

• 𝑚w: flujo másico de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 
• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie 𝑖 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇∗: temperatura de entrada a la etapa de extracción por solvente (322,14	𝐾). 

• 𝑇hv
(u­: temperatura de operación de la etapa de refinamiento (313,15	𝐾). 

Considerando que el calor específico de los componentes equivale al del keroseno y 
conociendo el flujo 𝐹0M (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 instalación de un intercambiador 
de calor tipo tubo carcasa, utilizando vapor como fluido de intercambio. Para determinar el 
flujo de vapor sobrecalentado, se utiliza la ecuación (102) para el vapor, considerando que 
ingresa con una temperatura de 130	h𝐶 y sale a 110	h𝐶. Así, se tiene el siguiente flujo de 
vapor necesario para calentar la corriente 𝐹0M hasta 48,99	h𝐶. 

𝑚Ïlvhr =
𝑄

𝐶𝑝Ïlvhr · ∆𝑇
=

12.488
2,00 · (130 − 110) = 9,86 · 10�	𝑔	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚Ïlvhr = 9.864,97	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

3.6.1.2.3. Requerimiento de combustible 

Para obtener este flujo de vapor, se decide la instalación de la caldera LVTAN LSH 1.0-0.7-
T. Se observa en la Tabla 49 las características 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 calorífico. 
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Tabla 49. Características del equipo LVTAN LSH 1.0-0.7-T [125]. 

Características Valor 

Flujo de vapor 1	𝑡	ℎ/0 

Área de intercambio 40	𝑚B 

Combustible Biomasa 

Como se mencionó anteriormente, el flujo de vapor ingresa al intercambiador a una 
temperatura de 130	h𝐶 y sale con una temperatura de 110	h𝐶. Una vez que sale del 
intercambiador, el vapor reingresa a la caldera para elevar nuevamente su temperatura 
hasta los 130	h𝐶 y así poder lograr el intercambio. Sabiendo que el calor necesario para 
elevar la temperatura del vapor es de 11.522	𝑊 (ver sección 3.6.1.2.1), y conociendo el 
poder calorífico inferior (PCI) de los pellets de madera (17.900	𝑘𝐽	𝑘𝑔/0 [126]), se puede 
calcular el flujo másico de pellets necesarios para entregar dicho calor mediante la ecuación 
(108). 

𝑄 = 𝑚¿uppuxk · 𝑃𝐶𝐼vuppuxk (108) 

𝑚¿uppuxk =
12.488	𝑊
17.900	𝐽	𝑔/0 = 0,70	𝑔	𝑠/0  

⟹𝑚¿uppuxk = 22,00	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

3.6.1.2.4. Dimensionamiento del intercambiador de calor 

El área del intercambiador es determinada mediante las Ecuaciones (104) y (105). El 
coeficiente de convección del flujo 𝐹0M se asume igual al del aceite (50	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0), 
mientras que el del vapor es de 30	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 [124]. Asumiendo que el término asociado 
a la conducción es despreciable en comparación a los de convección, se tiene el siguiente 
valor para el coeficiente global de transferencia de calor. 

𝑈 =
1

1
ℎw
+ 1
ℎu

=
1

1
30 +

1
50

⟹ 𝑈 = 18,75	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 
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Por otra parte, la temperatura media logarítmica es calculada en función de las 
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con las de entrada y salida del 
flujo 𝐹0�. Así, se tiene el siguiente valor para ∆𝑇pV: 

∆𝑇pV =
(130 − 48,99) − (110 − 40)

ln A130 − 48,99110 − 40 E
⟹ ∆𝑇pV = 75,37	h𝐶 

Sabiendo que el calor transferido es de 12.488	𝑊, a partir de la Ecuación (104), y 
considerando un factor de seguridad de un 15% para el área [63], se determina que el 
intercambiador debe tener un área de 10,60	𝑚B. 

3.6.1.3. Refinamiento 

En la etapa de refinamiento ocurre la transferencia de los iones metálicos 𝐶𝑜BS y 𝑀𝑛BS 
desde una matriz orgánica a una acuosa. Dicho fenómeno posee una temperatura óptima 
de 40	h𝐶 [35]. Para estudiar la necesidad de instalar un intercambiador de calor, se calcula 
la temperatura que tendrá la mezcla de todas las corrientes de entrada a la etapa de 
refinamiento, suponiendo que no existe diferencia entre las entalpías de formación 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 operación, la instalación de un 
intercambiador de calor será necesaria, ya que el calor entregado o retirado por la mezcla 
de las corrientes de entrada no es suficiente para alcanzar la temperatura de operación del 
equipo. Para determinar el calor requerido en este caso, se asume que la temperatura de 
la mezcla debe ser igual a la de operación, y se calcula a qué temperatura debe entrar el 
flujo proveniente de la etapa de extracción por solvente (𝐹0�). 

3.6.1.3.1. Balance de energía en la etapa 

A partir de la ecuación (106), se determina la temperatura de la mezcla de las corrientes de 
entrada, asumiendo que el equipo es adiabático. Para ello, se asume que las especies 
presentes en la fase acuosa poseen un calor específico equivalente al del agua, y las especies 
en la fase orgánica tienen un calor específico igual al del keroseno. Conociendo los datos 
para los flujos (ver Tabla 30) y calor específico, se determina que la temperatura de la 
mezcla es de 50,30	h𝐶. Así, la instalación de un intercambiador es necesaria debido a que 
la temperatura de la mezcla es diferente a la de operación de la etapa de refinamiento 
(40	h𝐶). 

Para asegurar que la temperatura de operación de la etapa de refinamiento sea igual a 
40	h𝐶, se impone que la temperatura de la mezcla de las corrientes de entrada sea igual a 
la de operación. Así, a partir de la ecuación (106), se desprende que la temperatura del flujo 
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proveniente de la etapa de extracción por solvente (𝐹0�) debe ser igual a 39,22	h𝐶. De la 
ecuación (102) se tiene la siguiente expresión para el calor retirado para disminuir la 
temperatura del flujo 𝐹0� desde los 50	h𝐶 (temperatura de operación de la extracción por 
solvente) hasta los 39,22	h𝐶: 

𝑄 =¶𝑚w · 𝐶𝑝w · s𝑇∗ − 𝑇hvÃ5y
w

 (109) 

donde: 

• 𝑚w: flujo másico de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 
• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie 𝑖 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇∗: temperatura de entrada a la etapa de refinamiento (312,37	𝐾). 
• 𝑇hvÃ5: temperatura de operación de la etapa de extracción por solvente (323,15	𝐾). 

Considerando que el calor específico de los componentes equivale al del keroseno y 
conociendo el valor del flujo 𝐹0� (ver Tabla 30), se tiene que el calor retirado es de 
31,81	𝑘𝑊. 

3.6.1.3.2. Requerimiento de agua de enfriamiento 

Para retirar dicho calor, se decide la instalación de un intercambiador de calor tipo tubo 
carcasa. Para determinar el flujo de agua de enfriamiento, se utiliza la ecuación (102) para 
el agua, considerando que el agua ingresa con una temperatura de 10	h𝐶 y sale a 40	h𝐶. 
Así, se tiene el siguiente flujo de agua necesario para enfriar la corriente 𝐹0� hasta 39,22	h𝐶: 

𝑚lo×l =
𝑄

𝐶𝑝lo×l · ∆𝑇
=

31.811
4.182 · (40 − 10) = 8,00 · 10�	𝑔	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚lo×l = 7.999,98	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

3.6.1.3.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor 

El área del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105). El 
coeficiente de convección del flujo 𝐹0� se asume igual al del aceite (50	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0), 
mientras que el del agua es de 300	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 [124]. Asumiendo que el término asociado 
a la conducción es despreciable en comparación a los de convección, se tiene el siguiente 
valor para el coeficiente global de transferencia de calor: 
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𝑈 =
1

1
ℎw
+ 1
ℎu

=
1

1
300 +

1
50

⟹ 𝑈 = 42,86	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 

Por otra parte, la temperatura media logarítmica es calculada en función de las 
temperaturas de entrada y de salida del agua, en conjunto con las de entrada y salida del 
flujo 𝐹0�. Así, se tiene el siguiente valor para ∆𝑇pV: 

∆𝑇pV =
(39,22 − 10) − (50 − 40)

ln A39,22 − 1050 − 40 E
⟹ ∆𝑇pV = 17,93	h𝐶 

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

3.6.1.4. Electroobtención de cobalto 

En la etapa de electroobtención de cobalto ocurre la deposición de cobalto metálico. Esta 
etapa posee una temperatura óptima de operación de 60	h𝐶 [39]. 

Considerando que el equipo se asemeja a un CSTR, la temperatura de operación del equipo 
es igual a la temperatura de salida. Así, el balance de energía de la etapa es realizado en 
función de los flujos de entrada y de salida del equipo. 

3.6.1.4.1. Balance de energía en la etapa 

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

𝑄6 = ∆𝑈 · 𝑗 · 𝐴É  (110) 

∆𝑈 = 𝑈 − 𝑈xV (111) 

𝑈xV =
∆𝐻r`V∗

𝑧 · 𝐹  (112) 

donde: 
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• 𝑄6: calor generado por la corriente circulante en 𝑊. 
• 𝑗: densidad de corriente en 𝐴	𝑚/B. 
• 𝐴É: área total de deposición en 𝑚B. 
• 𝑈: voltaje de celda en 𝑉. 
• ∆𝐻r`V∗ : diferencia entre las entalpías de formación estándar de los productos y 

reactantes de la reacción (18) en 𝐽	𝑚𝑜𝑙/0. 
• 𝑧: número de electrones transferidos. 
• 𝐹: constante de Faraday en 𝐶	𝑚𝑜𝑙/0. 

A partir de las entalpías de formación estándar de las especies que participan en la reacción 
(18) (ver Tabla 50), se tiene que ∆𝐻r`V∗  es igual a 16.867	𝐽	𝑚𝑜𝑙/0. Así, considerando los 
parámetros de operación y el área total de deposición de la etapa, expuestos en la sección 
3.5.10, se tiene que 𝑄6 = 5.724,87	𝑊. Considerando dicho calor, la ecuación (103) se ve 
modificada para la etapa de electroobtención de cobalto de la siguiente manera: 

𝑄 =¶𝑚Ã
w · s𝐶𝑝w · 𝑇hv + 𝐻Bc	3Ä

h
wy

w

−¶𝑚¯
w · s𝐶𝑝w · 𝑇w + 𝐻Bc	3Ä

h
wy

w

− 𝑄6 (113) 

donde: 

• 𝑚Ã
w : flujo másico de salida de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 

• 𝑚¯
w : flujo másico de entrada de la especie 𝑖 en 𝑘𝑔	𝑠/0. 

• 𝐶𝑝w: calor específico de la especie 𝑖 en 𝐽	(𝑘𝑔	𝐾)/0. 
• 𝑇w : temperatura de entrada de la especie 𝑖 en 𝐾. 
• 𝑇hv: temperatura de operación de la etapa de electroobtención de cobalto 

(333,15	𝐾). 

Conociendo los datos para los flujos (ver Tabla 31) y asumiendo que el calor específico de 
la mezcla al interior del equipo equivale al del agua, se tiene que la etapa de 
electroobtención de cobalto libera un calor de 1,59	𝑘𝑊. 
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Tabla 50. Entalpías de formación estándar a 25	h𝐶 de las especies presentes en la etapa de electroobtención de cobalto 
[87]. 

Especie 𝑯𝟐𝟓	º𝑪
𝒐 	/	𝑱	𝒎𝒐𝒍/𝟏  𝑯𝟐𝟓	º𝑪

𝒐 	/	𝑱	𝒈/𝟏 

𝑯𝟐𝑶 −285.830 −15.879,44 

𝑯S 0 0 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ −909.270 −9.465,65 

𝑶𝟐 0 0 

𝑪𝒐𝟐S −58.200 −987,61 

𝑪𝒐 0 0 

𝑴𝒏𝟐S −220.750 −4.018,17 

𝑯𝟐 0 0 

 

3.6.1.4.2. Requerimiento de agua de enfriamiento 

Para retirar dicho flujo de calor, es necesaria la instalación de un intercambiador de calor 
tipo serpentín dentro del equipo. Para determinar el flujo de agua de enfriamiento, se utiliza 
la ecuación (102) para el agua, considerando una diferencia de temperatura de 
acercamiento de 10	h𝐶, es decir, el agua sale del intercambiador con una temperatura de 
50	h𝐶. Asumiendo una temperatura de entrada de 25	h𝐶 para el agua, se tiene el siguiente 
flujo de agua necesario para asegurar la temperatura de operación de 60	h𝐶 de la 
electroobtención de cobalto: 

𝑚lo×l =
𝑄

𝐶𝑝lo×l · ∆𝑇
=

1.591
4,18 · (50 − 25) = 1,25 · 10�	𝑔	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚lo×l = 1.247,58	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

 

3.6.1.4.3. Dimensionamiento del intercambiador de calor 

El área del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105). 
Asumiendo que el término asociado a la conducción es despreciable en comparación a los 
de convección, y que el coeficiente de convección de la solución dentro del equipo es 
equivalente al del agua de enfriamiento, igual a 300	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 [124], se tiene la 
siguiente expresión para el coeficiente global de transferencia de calor: 
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𝑈 =
1

1
ℎ +

1
ℎ
⟹ 𝑈 =

ℎ
2 

Por otra parte, la temperatura media logarítmica es calculada en función de las 
temperaturas de entrada y salida del agua, en conjunto con la de operación del equipo. Así, 
se tiene el siguiente valor para ∆𝑇pV: 

∆𝑇pV =
(60 − 25) − (60 − 50)

ln A60 − 2560 − 50E
⟹ ∆𝑇pV = 19,96	h𝐶 

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

3.6.1.5. Electroobtención de níquel 

En la etapa de electroobtención de níquel ocurre la deposición de níquel metálico. Esta 
etapa posee una temperatura óptima de operación de 50	h𝐶 [37]. 

Considerando que el equipo se asemeja a un CSTR, la temperatura de operación es igual a 
la temperatura de salida. Así, el balance de energía de la etapa es realizado en función de 
los flujos de entrada y de salida del equipo. 

3.6.1.5.1. Balance de energía en la etapa 

Al igual que en la etapa de electroobtención 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 entalpías de formación estándar de las especies que participan en la 
reacción (22) (ver Tabla 51), se tiene que el valor de ∆𝐻r`V∗  es de 249.470	𝐽	𝑚𝑜𝑙/0. Así, 
considerando los parámetros de operación y el área total de deposición de la etapa 
expuestos en la Sección 3.5.11, se tiene que 𝑄6 = 1.339,78	𝑊. 

Considerando los datos para los flujos (ver Tabla 32) y asumiendo que el calor específico de 
la mezcla al interior del equipo equivale al del agua, se tiene que la etapa de 
electroobtención de níquel requiere un calor de 1,07	𝑘𝑊. 
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Tabla 51. Entalpías de formación estándar a 25	h𝐶 de los compuestos presentes en la etapa de electroobtención de 
níquel [87, 123]. 

Especie 𝑯𝟐𝟓	º𝑪
𝒐 	/	𝑱	𝒎𝒐𝒍/𝟏  𝑯𝟐𝟓	º𝑪

𝒐 	/	𝑱	𝒈/𝟏 

NMC −95.040 −985,27 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 −813.989 −8.300,93 

𝑯𝟐𝑶 −285.830 −15.879,44 

𝑯𝟐𝑶𝟐 −187.780 −5.522,94 

𝑳𝒊𝟐𝑺𝑶𝟒 −1.436.490 −13.065,89 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 −888.300 −5.731,34 

𝑵𝒊𝑺𝑶𝟒 −872.910 −5.640,67 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 −1.065.250 −7.054,73 

𝑯S 0 0 

𝑺𝑶𝟒𝟐/ −909.270 −9.465,65 

𝑶𝟐 0 0 

𝑵𝒊 0 0 

𝑯𝟐 0 0 

 

3.6.1.5.2. Requerimiento de vapor 

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

𝑚Ïlvhr =
𝑄

𝐶𝑝Ïlvhr · ∆𝑇
=

1.070
2,00 · (130 − 110) = 1,90 · 10�	𝑔	𝑎ñ𝑜/0 

⟹𝑚Ïlvhr = 1.903,69	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

3.6.1.5.3. Requerimiento de combustible 

Para obtener este flujo de vapor, se decide la instalación de la caldera LVTAN LSH 1.0-0.7-
T. Se observa en la Tabla 49 las características de dicha caldera. Gracias a que el equipo 



 113 

admite biomasa como combustible, se decide el uso de pellets de madera como fuente de 
calor debido a su alto poder calorífico. 

Como se mencionó anteriormente, el flujo de vapor ingresa al intercambiador a una 
temperatura de 130	h𝐶 y sale con una temperatura de 110	h𝐶. Una vez que sale del 
intercambiador, el vapor reingresa a la caldera para elevar nuevamente su temperatura 
hasta los 130	h𝐶 y así poder lograr el intercambio. Sabiendo que el calor necesario para 
elevar la temperatura del vapor es de 1.070	𝑊 (ver sección 3.6.1.5.1), y conociendo el 
poder calorífico inferior (PCI) de los pellets de madera (17.900	𝑘𝐽	𝑘𝑔/0 [126]), se calcula 
mediante la ecuación (108) que el flujo necesario de pellets es de 4,25	𝑡	𝑎ñ𝑜/0. 

3.6.1.5.4. Dimensionamiento del intercambiador de calor 

El área del intercambiador es determinada mediante las ecuaciones (104) y (105). El 
coeficiente de convección de la solución al interior del equipo se asume igual al del agua 
(300	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0), mientras que el del vapor es de 30	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 [124]. Asumiendo que 
el término asociado a la conducción es despreciable en comparación a los de convección, 
se tiene el siguiente valor para el coeficiente global de transferencia de calor: 

𝑈 =
1

1
300 +

1
30

⟹ 𝑈 = 27,27	𝑊	𝑚/B	h𝐶/0 

Por otra parte, la temperatura media logarítmica es calculada en función de las 
temperaturas de entrada y salida del agua, en conjunto con la de operación del equipo. Así, 
se tiene el siguiente valor para ∆𝑇pV: 

∆𝑇pV =
(110 − 50) − (130 − 50)

ln A110 − 50130 − 50E
⟹ ∆𝑇pV = 69,52	h𝐶 

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

3.6.2. Discusiones 

Para el cálculo del área 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 disipación de calor hacia 
el ambiente, lo que subestima dicha transferencia. Además, la calidad y diseño de los 
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aislantes influirá en la pertinencia de esta simplificación, por lo que debería ser considerado 
si se quisiera realizar un diseño más detallado de estas operaciones. 

Por otra parte, se considera como supuesto en el diseño de los intercambiadores de calor, 
que la resistencia térmica asociada a la conducción de calor en el intercambiador es 
despreciable en comparación con la asociada a la convección. Esto subestima el área 
necesaria para el intercambio de calor. En caso de realizar un estudio más detallado del 
proceso, es necesario considerar el material del intercambiador, como también su 
conductividad térmica. 

Para el requerimiento energético de la etapa de extracción por solvente, se estudió una 
posible integración energética con la etapa de lixiviación, la cual corresponde a la única 
etapa con una temperatura superior que la de la extracción por solvente más una 
temperatura de aproximación de 10	h𝐶. Sin embargo, debido a que el calor proveniente del 
flujo de salida de la etapa de lixiviación ya es entregado en la mezcla de las entradas a la 
extracción por solvente, este calor ya se encuentra considerado en el balance energético. 
Así, considerando que el calor disponible proveniente de la etapa de lixiviación ya es 
entregado, una integración energética es infactible en el proceso. 

Dentro de los servicios requeridos para la operación 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 conminución 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. Además, se tiene que la caldera seleccionada cumple con los requisitos 
termodinámicos de la operación. 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 energía con menores emisiones. 

Por otra parte, para asegurar la temperatura de operación de cada equipo, es necesario un 
flujo de agua de 11.333,48	𝑡	𝑎ñ𝑜/0. Para evitar posibles impactos negativos del proyecto, 
se recomienda el diseño de un método de enfriamiento y recirculación del agua para así no 
eliminarla del proceso. 

 



 115 

Capítulo 4. Resultados y Discusiones de Evaluación 
Económica 

En este capítulo se aborda la evaluación económica del proyecto. Se detallan los costos de 
inversión, los costos de operación del proceso productivo y los ingresos por ventas de los 
productos terminados. 

4.1. Costos de Inversión (CAPEX) 

Los costos de inversión (Capital Expenditures, CAPEX), corresponden a los costos requeridos 
para la instalación del proceso. En esta sección se consideran los costos de los equipos 
(Tabla 52), su instalación (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 cálculo de dichos costos. 

4.2. Costos Operacionales (OPEX) 

Los costos operacionales (Operational Expenditures, OPEX), son los costos asociados a la 
puesta en marcha y operación del proceso productivo. Se consideran tanto costos variables 
como costos fijos para la determinación del OPEX. En el Anexo 7.7 se presenta la memoria 
de cálculo 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 operación, supervisión directa, 
mantenimiento y cargos de laboratorio (Tabla 55). Respecto a los costos fijos, se consideran 
los costos asociados a la depreciación, 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	𝑎ñ𝑜/0. 
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Tabla 52. Costos de adquisición de los equipos del proceso. 

Equipo Costo de adquisición /	𝑼𝑺𝑫 

Molino de martillo 3.335 

Secador rotatorio 9.798 

Molino de bolas 12.000 

Separador magnético 10.700 

Criba de vibración rotatoria 1.025 

Separador neumático 622 

Tanque de lixiviación 4.300 

Intercambiador de calor lixiviación 2.160 

Mezclador decantador 1 66.188 

Caldera 1.000 

Intercambiador de calor extracción por solvente 4.441 

Mezclador decantador 2 30.927 

Intercambiador de calor refinamiento 7.828 

Celda de electroobtención 1 3.307 

Intercambiador de calor electroobtención de cobalto 822 

Celda de electroobtención 2 3.993 

Intercambiador de calor electroobtención de níquel 852 

Total 147.962 
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Tabla 53. Costos de instalación de los equipos del proceso. 

Equipo Costo de instalación /	𝑼𝑺𝑫 

Molino de martillo 2.001 

Secador rotatorio 5.879 

Molino de bolas 7.200 

Separador magnético 6.420 

Criba de vibración rotatoria 820 

Separador neumático 373 

Tanque de lixiviación 2.580 

Intercambiador de calor lixiviación 1.296 

Mezclador decantador 1 39.713 

Caldera 600 

Intercambiador de calor extracción por solvente 2.664 

Mezclador decantador 2 18.556 

Intercambiador de calor refinamiento 4.697 

Celda de electroobtención 1 1.984 

Intercambiador de calor electroobtención de cobalto 493 

Celda de electroobtención 2 2.396 

Intercambiador de calor electroobtención de níquel 511 

Total 98.183 
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Tabla 54. Costos de inversión directos e indirectos. 

Ítem Costo /	𝑼𝑺𝑫 

Costos directos 

Entrega de equipos 14.796 

Instrumentación y control 42.317 

Piping 50.455 

Sistemas eléctricos 16.276 

Infraestructura 47.200 

Instalaciones de servicios 89.517 

Terreno 11.837 

Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 52.083 

Costos legales 6.510 

Construcción 55.338 

Honorarios contratista 30.924 

Contingencias 60.221 

Total 477.474 

 

Tabla 55. Costos variables del OPEX. 

Ítem Costo /	𝑼𝑺𝑫 

Materias primas 1.263 

Insumos 32.854 

Servicios 225.753 

Mano de obra de operación 32.854 

Supervisión directa 8.213 

Mantenimiento 72.362 

Cargos de laboratorio 6.571 

Total 379.869 
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Tabla 56. Costos fijos del OPEX. 

Ítem Costo /	𝑼𝑺𝑫 

Depreciación 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 cátodos de cobalto y de níquel. Se asume un 
precio de venta equivalente al precio en el que dichos metales se transan en el mercado 
[10, 11]. Así, se tienen los precios de venta y, con eso, los ingresos del proyecto resumidos 
en la Tabla 57. 

Tabla 57. Ingresos del proyecto por venta de productos. 

Producto Precio /	𝑼𝑺𝑫	𝒕/𝟏 Producción /	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 Ingresos /	𝑼𝑺𝑫	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Níquel 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 tomó en cuenta un horizonte de 
evaluación de 10	𝑎ñ𝑜𝑠, una tasa de descuento de un 8% [129], impuestos de primera 
categoría 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 económicamente debido 
a que el VAN calculado es negativo. Se incluye en el Anexo 7.8 el flujo de caja detallado del 
proyecto. 

 

Figura 20. Flujo de caja acumulado. 

 

Tabla 58. Resultados principales de la evaluación económica 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 determinación de los costos de inversión del proyecto, se utilizaron diversas 
aproximaciones. La estimación de los costos de adquisición de los equipos se realizó en base 
a un factor de escalamiento, considerando el costo de algún equipo existente, pero de otras 
dimensiones. Al utilizar dicha metodología, los costos de los equipos aquí 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 inversión fueron calculados en base a los costos de 
adquisición de los equipos, una mala estimación de estos últimos genera que el costo de 
inversión total del proyecto se encuentre mal estimado. Para evitar esto se recomienda, en 
una futura etapa del proyecto, una estimación de cada ítem del CAPEX de manera separada, 
sin ser dependiente de los costos de adquisición 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 ítems en 
Chile por lo que, para una primera evaluación del proyecto, se considera que su estimación 
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 electrónicos de la RM incurren en un costo al enviar 
las LIBs al extranjero, el precio asociado a las baterías podría encontrarse sobreestimado. 
Para una futura evaluación económica del proyecto, se recomienda una negociación con 
dichas instituciones y así tener un valor más cercano a la realidad. 

Los demás ítems del OPEX fueron determinados en base a los costos de los insumos del 
proceso. Una mala estimación de los costos asociados a los insumos generaría que el OPEX 
se aleje de la realidad. Para evitar esto, se recomienda en una futura etapa del proyecto 
una estimación de cada ítem del OPEX de manera separada, sin ser dependiente de los los 
costos de los insumos del proceso. 

Para la estimación de los ingresos del proyecto, se consideran los precios a los que se 
transan el níquel 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 análisis del mercado local para así definir el modelo de negocios 
del proyecto, en conjunto con potenciales cliente. 

  



 122 

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	𝑎ñ𝑜. Esto sugiere que una planta de reciclaje de LIBs en Chile, que 
además reciba baterías provenientes de otros países de Sudamérica, puede ser rentable 
económicamente. 
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Capítulo 5. Conclusiones 

A partir del presente trabajo de título, se concluye el diseño y la evaluación técnica y 
económica de un proceso de reciclaje de baterías de ion – litio en la Región Metropolitana 
de Chile. Se diseñó una planta que procesa 143	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de LIBs para producir 
8,31	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de cátodos de níquel y 8,21	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de cátodos 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 baterías en la RM, como por el 
aumento del uso de este tipo de baterías y las políticas públicas asociadas a su tratamiento. 
Debido a esto, es necesario que el proceso permita cierta flexibilidad respecto al flujo de 
baterías que ingresa, de manera que un aumento o una disminución de este no represente 
grandes pérdidas económicas para el proyecto. Para otorgar dicha flexibilidad al proceso, 
se sugiere que la operación sea por lotes, y no en continuo.  

5.2. Evaluación Técnica 

En cuanto a la evaluación 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 energía del proceso, y se dimensionaron los equipos. Esto permitió determinar 
que 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 níquel 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 determinación. 

Respecto al dimensionamiento de los equipos, se obtuvieron sus tamaños, 
seleccionándolos a partir de catálogos y en base a ecuaciones de diseño. Respecto a este 
último método, debido a la existencia de aproximaciones en las ecuaciones empíricas y en 
los métodos gráficos, los tamaños 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 evaluación del proyecto considerar 
una modalidad de operación semicontinua, de tal manera de acumular un flujo que permita 
obtener dimensiones para el secador semejantes a las encontradas por catálogo. 

Por otra parte, para el dimensionamiento del tanque de lixiviación existe incertidumbre 
respecto al orden de la reacción. Para una futura evaluación 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 energía del proceso, se concluye que una integración energética entre las 
etapas de lixiviación y extracción por solvente es infactible. Esto se debe a que el calor 
proveniente del flujo de salida de la etapa de lixiviación ya es entregado mediante la mezcla 
de las corrientes de entrada a la extracción por solvente. Por otra parte, se concluye que es 
necesario un flujo de 11.333,48	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de agua de enfriamiento. Para evitar posibles 
impactos negativos del proyecto, se recomienda el diseño de un método de enfriamiento y 
recirculación del agua para así no eliminarla del proceso. 

Respecto al requerimiento energético de la planta, se concluye un consumo eléctrico por 
parte de los equipos de 171	𝑘𝑊. 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 está asociado a las etapas de reducción de tamaño. 

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

5.3. Evaluación Económica 

En cuanto a la evaluación económica del proyecto, se cumplieron con los objetivos 
planteados: se determinaron los costos de inversión y de operación del proyecto, y se 
estimaron los ingresos por venta de productos. A partir de dichos cálculos, se logró elaborar 
el flujo de caja del proyecto y determinar su VAN. Considerando que el VAN del proyecto es 
negativo, se tiene que es infactible económicamente en las condiciones estudiadas. 
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A partir de la estimación de costos, se obtuvo que para la puesta en marcha del proyecto es 
necesaria una inversión de 723.619	𝑈𝑆𝐷. De este valor, el ítem 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	𝑎ñ𝑜/0, donde el ítem 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 estimación de 384.766	𝑈𝑆𝐷	𝑎ñ𝑜/0 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 
económica del proyecto. Sin embargo, al aumentar el flujo de LIBs procesadas, es posible 
revertir esta situación. Así, se sugiere para un futuro el estudio de un proceso que considere 
LIBs en desuso provenientes de otros países de Sudamérica. 

En caso de querer continuar con la evaluación económica del proyecto, se recomienda 
realizar un estudio más 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 así 
definir el modelo de negocios del proyecto. 

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

7.1. Diagramas de Pourbaix 

 

Figura 21. Diagrama de Pourbaix del sistema cobalto – agua a 25	h𝐶 [131]. 
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Figura 22. Diagrama de Pourbaix del sistema níquel – agua a 25	h𝐶 [131]. 
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Figura 23. Diagrama de Pourbaix del sistema manganeso – agua a 25	h𝐶 [131]. 

  



 142 

 

Figura 24. Diagrama de Pourbaix del sistema litio – agua a 25	h𝐶 [131]. 
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7.2. Principios de operación de la separación magnética 

El principio de operación en la separación magnética consiste en aplicar un campo 
magnético con el fin de atraer aquellos materiales que sean susceptibles a ser atraídos por 
dicho campo. Dicha propiedad en los materiales corresponde a la susceptibilidad magnética 
(𝜒�) [78]. 

La susceptibilidad magnética de un material es de alto valor si el material es susceptible a 
ser atraído 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 demás materiales presentes en las LIBs (ver Tabla 59), es correcto asumir 
que en la separación magnética sólo el acero será atraído por el campo magnético 
empleado. 

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

Material 𝝌𝒎 / [−] Referencias 

𝑨𝒍 1,65 · 10/M [78] 

𝑪𝒖 – 8,21 · 10/� [78] 

Grafito – 1,12 · 10/M [78] 

Acero 3 · 10/J [132] 

NMC 0 [133] 

 

7.3. Separación correcta en la separación neumática 

Con el fin de demostrar que la separación es eficiente, se calcula la velocidad que debe 
poseer el aire para lograr elevar las partículas del cátodo de las LIBs mediante la Ecuación 
(61). Utilizando la densidad del cátodo, expuesta en la Tabla 15, se obtiene la siguiente 
velocidad de fluidización para las partículas del cátodo. 

𝑣∗ > ç
2 · 9,8 · (4.580 − 1,23)

0,5 · 1,23 ·
6,54 · 10/00

7,85 · 10/� ⟹ 𝑣∗ > 3,49	𝑚	𝑠/0 

Como el sensor de velocidad del aire tiene una precisión de ±0,206	𝑚	𝑠/0[96], la mayor 
velocidad que podría tener sería de 2,91	𝑚	𝑠/0. Así, se tiene que la mayor velocidad del 
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aire posible para el equipo sería menor que la velocidad de fluidización de los materiales de 
interés, garantizando una correcta separación en la etapa. 

7.4. Balances de masa 

En esta sección se presenta la memoria de cálculo del balance de masa para las etapas de 
transformaciones químicas del proceso. 

7.4.1. Lixiviación 

En la etapa de lixiviación ocurre una reacción heterogénea donde el NMC, proveniente de 
los cátodos de las LIBs, es llevado desde una matriz sólida a una acuosa. Esto es gobernado 
por la reacción (5). 

Para la resolución del balance de masa de la etapa, se asume que la reacción (5) 
corresponde a una de primer orden respecto a la concentración de peróxido de hidrógeno. 
Además, para describir el comportamiento de los sólidos a lixiviar, se consideró el modelo 
del núcleo sin reaccionar con la etapa de reacción química en la superficie del sólido como 
la etapa limitante. En base a lo anterior, la ecuación (63) describe la constante cinética de 
la reacción en base a la conversión del sólido. A partir de los datos de conversión de cada 
metal a las condiciones óptimas de operación de la etapa (ver Tabla 27 y Tabla 9), se tiene 
que la conversión es de un 98% y la constante cinética de 8,32 · 10/J	𝑚𝑖𝑛/0. 

Por otra parte, se asume que la etapa de lixiviación corresponde a un reactor continuo 
perfectamente agitado (CSTR, por sus siglas en inglés). Así, considerando una operación 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 expresión genérica para el balance de masa en un CSTR: 

0 = 𝐹 − 𝐹Ã + 𝐹; − 𝐹Ä  (114) 

donde: 

• 𝐹 : flujos másicos de entrada a la etapa (en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0). 
• 𝐹Ã: flujos másicos de salida de la etapa (en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0). 
• 𝐹;: flujo másico de las especies generadas en la etapa (en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0). 
• 𝐹Ä: flujo másico de las especies consumidas en la etapa (en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0). 
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En el caso de la etapa de lixiviación, se tiene que las entradas corresponden a los flujos 𝐹0B, 
𝐹0J y 𝐹BM, mientras que las salidas son los flujos 𝐹0i y 𝐹0c. Como se mencionó anteriormente, 
para la separación de las fases en esta etapa se asume una eficiencia del 96% dependiente 
de la especie. Así, las ecuaciones de balance de masa dependerán de la especie presente en 
la etapa de lixiviación. 

En el caso de las especies que se consumen, su consumo es dependiente de la concentración 
de peróxido de hidrógeno en la entrada. Estas especies corresponden a 𝐻B𝑆𝑂i y NMC. 
Mediante un balance de moles de la reacción (5), se tienen las siguientes expresiones para 
el consumo (en moles) de las especies mencionadas: 

𝑛Ä©ÚÄ = 𝑛¯
ôã¾ã ·

6
3 · 𝑥pw` (115) 

𝑛Ä
ôãÃ¾ñ = 𝑛¯

ôã¾ã ·
9
3 · 𝑥pw` (116) 

donde: 

• 𝑛Äw : moles consumidos de la especie 𝑖. 
• 𝑛¯w : moles de entrada de la especie 𝑖. 

Así, mediante las ecuaciones (115) y (116), se obtienen las siguientes expresiones para el 
consumo (en 𝑡	𝑎ñ𝑜/0) de las especies 𝑁𝑀𝐶 y 𝐻B𝑆𝑂i: 

𝐹Ä©ÚÄ = 𝑛¯
ôã¾ã	𝑚𝑜𝑙	𝑎ñ𝑜/0 ·

6
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀©ÚÄ	𝑔	𝑚𝑜𝑙/0

1.000.000	𝑔	𝑡/0  

⟹ 𝐹Ä©ÚÄ = 𝐹ôã¾ã ·
6
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀©ÚÄ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

⟹ 𝐹Ä©ÚÄ = s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy ·
6
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀©ÚÄ

𝑀𝑀ôã¾ã
 (117) 

𝐹Ä
ôãÃ¾ñ = 𝑛¯

ôã¾ã	𝑚𝑜𝑙	𝑎ñ𝑜/0 ·
9
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ	𝑔	𝑚𝑜𝑙/0

1.000.000	𝑔	𝑡/0  (118) 
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⟹ 𝐹Ä
ôãÃ¾ñ = 𝐹ôã¾ã ·

9
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

⟹ 𝐹Ä
ôãÃ¾ñ = s𝐹0J

ôã¾ã + 𝐹BM
ôã¾ãy ·

9
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

donde 𝑀𝑀©ÚÄ  y 𝑀𝑀ôãÃ¾ñ  representan la masa molar de las especies 𝑁𝑀𝐶 y 𝐻B𝑆𝑂i, 
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 lixiviación de las especies 𝑁𝑀𝐶 y 
𝐻B𝑆𝑂i. 

0	 = 	𝐹0B©ÚÄ + 𝐹BM©ÚÄ − 𝐹0i©ÚÄ − 𝐹0c©ÚÄ − s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy ·
6
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀©ÚÄ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

(119) 

0	 = 	𝐹0J
ôãÃ¾ñ + 𝐹BM

ôãÃ¾ñ − 𝐹0i
ôãÃ¾ñ − 𝐹0c

ôãÃ¾ñ − s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy ·
9
3 · 𝑥pw` ·

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

(120) 

Por otra parte, para las especies que se generan dentro de la etapa de lixiviación se tiene la 
siguiente expresión para su generación (en moles): 

𝑛;w = 𝑛¯
ôã¾ã ·

𝑎w

3 · 𝑥pw` (121) 

donde: 

• 𝑛;w : moles que se generan de la especie 𝑖. 
• 𝑎w: coeficiente estequiométrico de la especie 𝑖 en la reacción (5). 

Al igual que para las especies que se consumen en la etapa de lixiviación, es posible expresar 
la generación de las especies en flujos másicos anuales mediante la siguiente ecuación: 

𝐹;w = 𝑛¯
ôã¾ã	𝑚𝑜𝑙	𝑎ñ𝑜/0 ·

𝑎w

3 · 𝑥pw` ·
𝑀𝑀w	𝑔	𝑚𝑜𝑙/0

1.000.000	𝑔	𝑡/0 (122) 
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⟹ 𝐹;w = 𝐹ôã¾ã ·
𝑎w

3 · 𝑥pw` ·
𝑀𝑀w

𝑀𝑀ôã¾ã
 

⟹ 𝐹;w = s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy ·
𝑎w

3 · 𝑥pw` ·
𝑀𝑀w

𝑀𝑀ôã¾ã
 

A partir de las ecuaciones (114) y (122), se obtiene la ecuación (123), la cual representa el 
balance de masa de las especies que se generan en la etapa de lixiviación del proceso. 

0 = 𝐹0Jw + 𝐹BMw − 𝐹0iw − 𝐹0cw + s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy ·
𝑎w

3 · 𝑥pw` ·
𝑀𝑀w

𝑀𝑀ôã¾ã
 (123) 

Debido a que el reactivo limitante corresponde al óxido mixto NMC, se define la entrada de 
peróxido de hidrógeno en base a la entrada de NMC. Así, se obtiene la siguiente expresión 
para el flujo de entrada de 𝐻B𝑂B en función del flujo de entrada de NMC: 

𝐹ôã¾ã = 𝐹©ÚÄ ·
3
6 ·
𝑀𝑀ôã¾ã

𝑀𝑀©ÚÄ  (124) 

Finalmente, la entrada de NMC es la suma de los flujos 𝐹0B©ÚÄ  y 𝐹BM©ÚÄ . El valor de 𝐹0B©ÚÄ  es 
determinado en la sección 3.4.9, mientras que el valor de 𝐹BM©ÚÄ  es determinado en las 
etapas posteriores a la etapa de lixiviación (ver Anexo 7.4.5). Se tiene el siguiente valor para 
la entrada de 𝐻B𝑂B: 

𝐹ôã¾ã = (42,78 + 0,66) ·
3
6 ·
34,00
96,46 ⟹ 𝐹ôã¾ã = 7,66	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

La entrada de 𝐻B𝑂B corresponde a los flujos 𝐹0J
ôã¾ã  y 𝐹BM

ôã¾ã. En el caso de esta especie, la 
ecuación (125) representa su balance de masa en la etapa de lixiviación. 

0 = s𝐹0J
ôã¾ã + 𝐹BM

ôã¾ãy · (1 − 𝑥pw`) − 𝐹0i
ôã¾ã − 𝐹0c

ôã¾ã  (125) 

Para el balance de 𝐻B𝑂B, se asume que un 96% de la salida de esta especie se encuentra 
en la corriente 𝐹0c. Así, teniendo el flujo de 𝐻B𝑂B consumido en la etapa y el flujo 𝐹BM

ôã¾ã  
(ver Anexo 7.4.5), se determinan los flujos 𝐹0J, 𝐹0i y 𝐹0c: 
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𝐹0J
ôã¾ã = 𝐹ôã¾ã − 𝐹BM

ôã¾ã = 7,66 − 0,12 

⟹ 𝐹0J
ôã¾ã = 7,54	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0i
ôã¾ã = (1 − 𝜂pw`) · 𝐹

ôã¾ã · (1 − 𝑥pw`) = 0,04 · 7,66 · 0,02 

⟹ 𝐹0i
ôã¾ã = 4,87 · 10/J	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0c
ôã¾ã = 𝜂pw` · 𝐹

ôã¾ã · (1 − 𝑥pw`) = 0,96 · 7,66 · 0,02 

⟹ 𝐹0c
ôã¾ã = 0,12	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

Respecto a la entrada de 𝐻B𝑆𝑂i, esta es determinada en base a la entrada de peróxido de 
hidrógeno. Así, se tiene la siguiente ecuación que representa la entrada de 𝐻B𝑆𝑂i en 
función de la entrada de 𝐻B𝑂B: 

𝐹ôãÃ¾ñ = 𝐹ôã¾ã ·
9
3 ·
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ôã¾ã
 

⟹ 𝐹ôãÃ¾ñ = 7,66 ·
9
3 ·
98,06
34,00 

⟹ 𝐹ôãÃ¾ñ = 66,24	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

(126) 

El flujo 𝐹BM
ôãÃ¾ñ  es determinado en el Anexo 7.4.5. En base a su valor, se determina el flujo 

de entrada desde una fuente externa de ácido sulfúrico a la etapa de lixiviación: 

𝐹BM
ôãÃ¾ñ = 28,81	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0J
ôãÃ¾ñ = 𝐹ôãÃ¾ñ − 𝐹BM

ôãÃ¾ñ = 66,24 − 28,81	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

⟹ 𝐹0c
ôãÃ¾ñ = 37,43	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

Para determinar la entrada de agua a la etapa de lixiviación, se considera, como se 
mencionó anteriormente, que la concentración de 𝐻B𝑆𝑂i debe ser de 2	𝑀. Asumiendo que 
el volumen de la solución en la etapa de lixiviación es principalmente agua, se tiene la 
siguiente expresión para la concentración de 𝐻B𝑆𝑂i: 
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𝐶ôãÃ¾ñ =
𝐹ôãÃ¾ñ · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 · 1

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝐹ôã¾ · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 · 1
𝜌ôã¾

	𝑙	𝑔/0
  

⟹ 𝐶ôãÃ¾ñ =
𝐹ôãÃ¾ñ

𝐹ôã¾
·

𝜌ôã¾
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

 (127) 

donde 𝜌ôã¾ representa la densidad del agua en unidades de 𝑔	𝑙/0. Se asume una densidad 
de 997	𝑔	𝑙/0 [91]. Igualando la Ecuación (127) a 2	𝑀, se tiene el siguiente valor para el flujo 
de entrada de agua a la etapa de lixiviación: 

𝐹ôã¾ =
66,24
2 ·

997
98,06 

⟹ 𝐹ôã¾ = 336,74	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

El flujo 𝐹BM
ôã¾ 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 lixiviación: 

𝐹BM
ôã¾ = 333,48	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0J
ôã¾ = 𝐹ôã¾ − 𝐹BM

ôã¾ = 336,74 − 333,48	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

⟹ 𝐹0J
ôã¾ = 3,25	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

Por otra parte, la separación de la especie 𝐿𝑖B𝑆𝑂i se logra gracias a que su concentración 
en el sistema supera su solubilidad. Esto se debe a que la especie no reacciona en etapas 
posteriores, por lo que está constantemente acumulándose. Así, su concentración en la 
corriente de salida 𝐹0c se asume igual a su solubilidad en agua [78]. En base a lo anterior, 
se tiene que el balance de masa del 𝐿𝑖B𝑆𝑂i está representado por las siguientes ecuaciones: 

𝐶�wãÃ¾ñ
ÆÞò = 𝑆�wãÃ¾ñ = 0,34	𝑔khp×xh	𝑔ôã¾

/0  (128) 

𝐹0c
�wãÃ¾ñ = 𝐶�wãÃ¾ñ

ÆÞò · 𝐹0c
ôã¾ = 0,34 · 338,58	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 (129) 
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⟹ 𝐹0c
�wãÃ¾ñ = 115,80	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0i
�wãÃ¾ñ = 𝐹;

�wãÃ¾ñ − 𝐹0c
�wãÃ¾ñ  (130) 

⟹ 𝐹0i
�wãÃ¾ñ = 24,36	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

Finalmente, mediante las ecuaciones (119), (120) y (123); los valores para los flujos de 
entrada 𝐹0B, 𝐹0J y 𝐹BM; el supuesto de eficiencia de separación de 96% dependiente de la 
especie y que el 𝑂B generado es retirado de la etapa en conjunto con la pulpa metálica por 
la corriente 𝐹0i, se determinan los valores para flujos de salida, construyendo así la Tabla 
28. 

7.4.2. Extracción por solvente 

En la etapa de extracción por solvente existen 2 corrientes de entrada: una acuosa y una 
orgánica. Dentro de la etapa, el sulfato de cobalto y el sulfato de manganeso presentes en 
la corriente de salida de la etapa de lixiviación son transferidos desde la corriente acuosa a 
la orgánica. Este fenómeno es descrito por las reacciones (6) y (7). 

Como se mencionó anteriormente, las reacciones (6) y (7) poseen conversiones diferentes. 
Además, se asume que las fases son inmiscibles, por lo que las corrientes de salidas son 
orgánicas o acuosas, pero no una mezcla de ambas. Así, se tienen las siguientes ecuaciones 
que representan el balance de masa para los sulfatos de cobalto y manganeso en la etapa 
de extracción por solvente: 

0 = 𝐹0c
ÄhÃ¾ñ + 𝐹Bc

ÄhÃ¾ñ − 𝐹0�
ÄhÃ¾ñ − s𝐹0c

ÄhÃ¾ñ + 𝐹Bc
ÄhÃ¾ñy · 𝑥Ã5Äh (131) 

0 = 𝐹0c
ÚVÃ¾ñ + 𝐹Bc

ÚVÃ¾ñ − 𝐹0�
ÚVÃ¾ñ − s𝐹0c

ÚVÃ¾ñ + 𝐹Bc
ÚVÃ¾ñy · 𝑥Ã5ÚV (132) 

donde: 

• 𝑥Ã5Äh: conversión de la reacción (6). 
• 𝑥Ã5ÚV: conversión de la reacción (7). 

El flujo 𝐹Bc es determinado en el Anexo 7.4.5, mientras que el flujo 𝐹0c es determinado en 
el Anexo 7.4.5. Así, se obtiene el valor para el flujo 𝐹0� de las especies 𝐶𝑜𝑆𝑂i y 𝑀𝑛𝑆𝑂i: 
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𝐹0�
ÄhÃ¾ñ = (22,09 + 1,04) · (1 − 0,95) 

𝐹0�
ÄhÃ¾ñ = 1,16	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0�
ÚVÃ¾ñ = (21,43 + 0,19) · (1 − 0,99) 

𝐹0�
ÚVÃ¾ñ = 0,22	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

Para determinar el flujo de entrada del extractante orgánico, se considera una alimentación 
mayor a la estequiométrica de Cyanex® 272. A partir de los datos expuestos en la Tabla 60, 
se obtiene el flujo másico de extractante en la entrada a la etapa de extracción por solvente 
según la ecuación (133). 

Tabla 60. Datos de masa molar para las especies Cyanex® 272, 𝐶𝑜𝑆𝑂i y 𝑀𝑛𝑆𝑂i. 

Especie Masa molar / 𝒈	𝒎𝒐𝒍/𝟏 Referencia 

Cyanex® 272 290,43 [59] 

𝑪𝒐𝑺𝑶𝟒 154,99 [91] 

𝑴𝒏𝑺𝑶𝟒 151,00 [91] 

𝑪𝒐𝑹𝟐 637,79 – 

𝑴𝒏𝑹𝟐 633,79 – 

𝑯𝟐𝑺𝑶𝟒 98,06 [91] 

𝐹0M(ô ≥ s𝐹0c
ÄhÃ¾ñ + 𝐹Bc

ÄhÃ¾ñy ·
𝑀𝑀(ô

𝑀𝑀ÄhÃ¾ñ
· 2 + s𝐹0c

ÚVÃ¾ñ + 𝐹Bc
ÚVÃ¾ñy ·

𝑀𝑀(ô

𝑀𝑀ÚVÃ¾ñ
· 2 (133) 

𝐹0M(ô ≥ (22,09 + 1,04) ·
290,43
154,99 · 2 +

(21,43 + 0,19) ·
290,43
151,00 · 2  

𝐹0M(ô ≥ 169,82	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

Para permitir que la curva de operación de la etapa de extracción por solvente se encuentre 
dentro del rango de la curva de equilibrio (ver sección 3.5.8), se considera una alimentación 
de 600	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 por sobre la estequiométrica. Así, se tiene que el flujo del extractante debe 
ser: 

𝐹0M(ô = 769,82	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 
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El extractante debe estar diluido en un solvente orgánico. Se utiliza keroseno como solvente 
y se considera una concentración de Cyanex® 272 de 0,1	𝑀 [101]. En base a una densidad 
de keroseno de 810	𝑔	𝑙/0 [91] se determina el flujo de entrada a la etapa de extracción por 
solvente. 

𝐶(ô =
𝐹0M(ô · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 ·

1
𝑀𝑀(ô

𝐹0M)ur · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 ·
1
𝜌)ur

	𝑙	𝑔/0
 (134) 

𝐶(ô =
𝐹0M(ô

𝐹0M)ur
·
𝜌)ur
𝑀𝑀(ô ⟹ 𝐹0�)ur =

𝐹0M(ô

𝐶(ô
∙
𝜌)ur
𝑀𝑀(ô  

⟹ 𝐹0M)ur =
769,82
0,1 ∙

810
290,43 ⟹ 𝐹0M)ur = 21.470,09	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

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 𝐹0�)ur  equivale a 𝐹0M)ur. 

Para determinar los flujos de salida de 𝐶𝑜𝑅B y 𝑀𝑛𝑅B se consideran las siguientes ecuaciones 
de balance de masa: 

𝐹0�
Äh(ã = s𝐹0c

ÄhÃ¾ñ + 𝐹Bc
ÄhÃ¾ñy · 𝑥Ã5Äh ·

𝑀𝑀Äh(ã

𝑀𝑀ÄhÃ¾ñ
 (135) 

𝐹0�
Äh(ã = 23,13 · 0,95 ·

637,79
154,99 ⟹ 𝐹0�

Äh(ã = 90,43	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

𝐹0�
ÚV(ã = s𝐹0c

ÚVÃ¾ñ + 𝐹Bc
ÚVÃ¾ñy · 𝑥Ã5ÚV ·

𝑀𝑀ÚV(ã

𝑀𝑀ÚVÃ¾ñ
 (136) 

𝐹0�
ÚV(ã = 21,62 · 0,99 ·

633,79
151,00 ⟹ 𝐹0�

ÚV(ã = 89,88	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  
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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). Así, el flujo de salida de extractante es calculado según la siguiente 
ecuación: 

0 = 𝐹0M(ô − 𝐹0�(ô − 𝐹0�
Äh(ã ·

𝑀𝑀(ô

𝑀𝑀Äh(ã
· 2 − 𝐹0�

ÚV(ã ·
𝑀𝑀(ô

𝑀𝑀ÚV(ã
· 2 (137) 

𝐹0�(ô = 769,82 − 90,43 ·
290,43
637,79 · 2 − 89,88 ·

290,43
633,79 · 2  

⟹ 𝐹0�(ô = 605,09	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

Por otra parte, el flujo de salida de 𝐻B𝑆𝑂i es determinado en base a su entrada y generación 
según las reacciones (6) y (7). 

0 = 𝐹0c
ôãÃ¾ñ + 𝐹Bc

ôãÃ¾ñ − 𝐹0�
ôãÃ¾ñ + 𝐹0�

Äh(ã ·
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀Äh(ã
+ 𝐹0�

ÚV(ã ·
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ÚV(ã
 (138) 

𝐹0�
ôãÃ¾ñ = 1,01 + 259,27 + 90,43 ·

98,06
637,79 + 89,88 ·

98,06
633,79  

⟹ 𝐹0�
ôãÃ¾ñ = 288,07	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

Finalmente, considerando que las demás especies en las corrientes de entrada 𝐹0c y 𝐹Bc no 
sufren cambios químicos, el balance de masa de ellas está representado por la ecuación 
(67). 

Así, en base a las Ecuaciones (67), (131), (132), (133), (135), (136), (137) y (138), se 
determinan los flujos de salida de la etapa de extracción por solvente (ver Tabla 29), 
resolviendo así el balance de masa de la operación. 

7.4.3. Refinamiento 

En la etapa de refinamiento, el orgánico cargado de cobalto y manganeso reacciona con un 
flujo de ácido sulfúrico 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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conversión del 100% [103]. Al igual que para la etapa de extracción por solvente, se 
considera que ambas fases son inmiscibles, por lo que los flujos de salida y de entrada 
corresponden a corrientes orgánicas o acuosas, pero no una mezcla de ambas. Así, se tienen 
las siguientes ecuaciones que representan el balance de masa para los iones de cobalto, 
manganeso y sulfato en la etapa de refinamiento. 

0 = 𝐹BbÄh
ã< − 𝐹0�Äh

ã< + 𝐹0�
Äh(ã ·

𝑀𝑀Ähã<

𝑀𝑀Äh(ã
 (139) 

0 = 𝐹BbÚV
ã< − 𝐹0�ÚV

ã< + 𝐹0�
ÚV(ã ·

𝑀𝑀ÚVã<

𝑀𝑀ÚV(ã
 (140) 

0 = 𝐹Bb
Ã¾ñã= − 𝐹0�

Ã¾ñã= + 𝐹0�
Äh(ã ·

𝑀𝑀Ã¾ñã=

𝑀𝑀Äh(ã
+ 𝐹0�

ÚV(ã ·
𝑀𝑀Ã¾ñã=

𝑀𝑀ÚV(ã
  

A partir de los valores obtenidos para los flujos 𝐹0� (ver Anexo 7.4.2) y 𝐹Bb (ver Anexo 7.4.4), 
se obtiene el valor para el flujo 𝐹0� para las especies 𝐶𝑜BS, 𝑀𝑛BS y 𝑆𝑂iB/. 

𝐹0�Äh
ã< = 𝐹BbÄh

ã< + 𝐹0�
Äh(ã ·

𝑀𝑀Ähã<

𝑀𝑀Äh(ã
 

⟹ 𝐹0�Äh
ã< = 1,30 + 90,43 ·

58,93
637,79 

⟹ 𝐹BBÄh
ã< = 9,66	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0�ÚV
ã< = 𝐹BbÚV

ã< + 𝐹0�
ÚV(ã ·

𝑀𝑀ÚVã<

𝑀𝑀ÚV(ã
 

⟹ 𝐹0�ÚV
ã< = 70,12 + 89,88 ∙

54,94
633,79 

⟹ 𝐹0�ÚV
ã< = 77,91	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝐹0�
Ã¾ñã= = 𝐹Bb

Ã¾ñã= + 𝐹0�
Äh(ã ·

𝑀𝑀Ã¾ñã=

𝑀𝑀Äh(ã
+ 𝐹0�

ÚV(ã ·
𝑀𝑀Ã¾ñã=

𝑀𝑀ÚV(ã
 

⟹ 𝐹0�
Ã¾ñã= = 245,18 + 90,43 ·

96,06
637,79 + 89,88 ·

96,06
633,79 



 155 

⟹ 𝐹0�
Ã¾ñã= = 272,42	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

Para determinar el flujo de entrada de 𝐻B𝑆𝑂i se considera una alimentación 
estequiométrica. Se obtiene el flujo de entrada de ácido sulfúrico en base a la ecuación 
(141). 

𝐹BJ
ôãÃ¾ñ = 𝐹0�

Äh(ã ·
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀Äh(ã
+ 𝐹0�

ÚV(ã ∙
𝑀𝑀ôãÃ¾ñ

𝑀𝑀ÚV(ã
 (141) 

⟹ 𝐹BJ
ôãÃ¾ñ = 90,43 ·

98,06
637,79 + 89,88 ·

98,06
633,79 ⟹ 𝐹BJ

ôãÃ¾ñ = 27,81	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

Considerando una concentración de ácido sulfúrico de 2	𝑀 en la etapa de refinamiento, se 
determina la entrada de agua en base a la siguiente ecuación: 

𝐶ôãÃ¾ñ =
𝐹BJ
ôãÃ¾ñ · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 · 1

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ 	𝑚𝑜𝑙	𝑔
/0

s𝐹BJ
ôã¾ + 𝐹Bb

ôã¾y · 1.000.000	𝑔	𝑡/0 · 1
𝜌ôã¾

	𝑙	𝑔/0
 (142) 

𝐹BJ
ôã¾ =

𝐹BJ
ôãÃ¾ñ

𝐶ôãÃ¾ñ ·
𝜌ôã¾

𝑀𝑀ôãÃ¾ñ
− 𝐹Bb

ôã¾  

⟹ 𝐹BJ
ôã¾ =

27,81
2 ·

997
98,06 − 122,72 ⟹ 𝐹BJ

ôã¾ = 18,65	𝑡	𝑎ñ𝑜/0  

A partir de los balances aquí realizados, y considerando que las demás especies cumplen 
con que su flujo de entrada (𝐹Bb) equivale al de salida (𝐹0�), se resuelve el balance de masa 
de la etapa de refinamiento y se construye la Tabla 30. 

7.4.4. Electroobtención de cobalto 

En la etapa de electroobtención de cobalto, los iones de cobalto presentes en la salida de 
la etapa de refinamiento son depositados con el fin de obtener cátodos de cobalto metálico. 
Esto es gobernado según las semirreacciones (15), (16) y (17), a partir de las cuales se 
obtiene la reacción (18), la que representa la reacción global de electroobtención de 
cobalto. 
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Para la resolución del balance de masa, se considera que la concentración mínima de 𝐶𝑜BS 
a la que puede ocurrir la deposición de cobalto es de 20	𝑔	𝑙/0 [39]. Teniendo en cuenta que 
el flujo de entrada de 𝐶𝑜BS es de 9,66	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, y que el flujo volumétrico de entrada a la 
etapa equivale al flujo 𝐹0�

ôã¾, se tiene la siguiente concentración en la entrada de 𝐶𝑜BS: 

𝐶Ähã< =
𝐹0�Äh

ã<

𝐹0�
ôã¾ · 1

𝜌ôã¾

= 68,12	𝑔	𝑙/0 

Así, se tiene que un 85% de la masa del cobalto en la entrada es depositada, asumiendo así 
esta conversión para la etapa. A partir de esto, se tienen las siguientes ecuaciones que 
representan el balance de masa: 

0 = 𝐹0�w − 𝐹Bbw − 𝐹B0w − 𝐹BBw −
𝑎w

𝑎Ähã<
· 𝐹0�Äh

ã< ·
𝑀𝑀w

𝑀𝑀Ähã< · 𝑥¯>/Äh (143) 

0 = 𝐹0�
á − 𝐹Bb

á − 𝐹B0
á − 𝐹BB

á +
𝑎á

𝑎Ähã<
· 𝐹0�Äh

ã< ·
𝑀𝑀á

𝑀𝑀Ähã< · 𝑥¯>/Äh (144) 

donde: 

• 𝑎w: coeficiente estequiómetrico de la especie 𝑖 en la reacción (18). 
• 𝑀𝑀w: masa molar de la especie 𝑖. 

La ecuación (143) representa el balance de masa para las especies que se consumen en la 
etapa de electroobtención de cobalto, mientras que la (144) lo representa para las especies 
que se generan en la etapa. Por otra parte, se establece una relación entre los flujos de 
salida de 0,90 según las ecuaciones (71), (72) y (73). 

A partir de las ecuaciones (71), (72), (73), (143) y (144), y conociendo el valor del flujo 𝐹0� 
para cada especie (ver Anexo 7.4.3), se determinan los flujos 𝐹Bb, 𝐹B0 y 𝐹BB, construyendo 
así la Tabla 31. 
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7.4.5. Electroobtención de níquel 

En la etapa de electroobtención de níquel, los iones de níquel presentes en la salida acuosa 
de la etapa de extracción por solvente son depositados, obteniendo así cátodos de níquel 
metálico. Esto es gobernado según las semirrecciones (19), (20) y (21), a partir de las cuales 
se obtiene la reacción (22), la que representa la reacción global de electroobtención de 
níquel. 

Para la resolución del balance de masa, se considera que la concentración mínima de 𝑁𝑖𝑆𝑂i 
a la que puede ocurrir la deposición de níquel es de 2,2	𝑔	𝑙/0 [105]. Teniendo en cuenta 
que el flujo de entrada de 𝑁𝑖𝑆𝑂i es de 29,62	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, y que el flujo volumétrico a la entrada 
equivale a la suma de los flujos volumétricos de las especies 𝐻B𝑆𝑂i, 𝐻B𝑂B y 𝐻B𝑂, se tiene 
la siguiente concentración de 𝑁𝑖𝑆𝑂i a la entrada. 

𝐶©wÃ¾ñ =
𝐹0�
©wÃ¾ñ

¬
𝐹0�
ôãÃ¾ñ

𝜌ôãÃ¾ñ
+
𝐹0�
ôã¾ã

𝜌ôã¾ã
+
𝐹0�
ôã¾

𝜌ôã¾
®
⟹ 𝐶©wÃ¾ñ = 8,45	𝑔	𝑙/0 

Así, se tiene que un 74% de la masa del níquel en la entrada es depositada, asumiendo así 
esta conversión para la etapa. A partir de esto, se obtienen las siguientes ecuaciones que 
representan el balance de masa: 

0 = 𝐹0�w − 𝐹Biw − 𝐹Bcw − 𝐹BMw −
𝑎w

𝑎©wÃ¾ñ · 𝐹0�
©wÃ¾ñ ·

𝑀𝑀w

𝑀𝑀©wÃ¾ñ
· 𝑥¯>/©w  (145) 

0 = 𝐹0�w − 𝐹Biw − 𝐹Bcw − 𝐹BMw +
𝑎w

𝑎©wÃ¾ñ · 𝐹0�
©wÃ¾ñ ·

𝑀𝑀w

𝑀𝑀©wÃ¾ñ
· 𝑥¯>/©w  (146) 

Donde: 

• 𝑎w: coeficiente estequiométrico de la especie 𝑖 en la reacción (22). 
• 𝑀𝑀w: masa molar de la especie 𝑖. 

La ecuación (145) representa el balance de masa para las especies que se consumen en la 
etapa de electro-obtención de níquel, mientras que la (146) lo representa para las especies 
que se generan en la etapa. Por otra parte, se establece una relación entre los flujos de 
salida de 0,90 según 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 𝐹0� 
para cada especie (ver Anexo 7.4.2), se determinan los flujos 𝐹Bi, 𝐹Bc y 𝐹BM, construyendo 
así la Tabla 32. 

 

7.5. Dimensionamiento del tamiz 

Para determinar el valor para cada factor de la ecuación (86) se utilizan distintas relaciones 
obtenidas de bibliografía.   

Considerando que la apertura de orificio necesaria para la separación es de 5,00 · 10/i	𝑚, 
se toma en cuenta la menor de las aperturas expuestas en la Tabla 61. Así, se tiene que el 
factor A posee un valor de 3,82	𝑡	(𝑚B	ℎ)/0. 

Tabla 61. Relación entre apertura de orificio y factor A [110]. 

Apertura de orificio /	𝒎  Factor A /	𝒕	(𝒎𝟐	𝒉)/𝟏 

𝟏, 𝟎𝟐 · 𝟏𝟎/𝟏 75,32 

𝟖, 𝟖𝟗 · 𝟏𝟎/𝟐 68,86 

𝟕, 𝟔𝟐 · 𝟏𝟎/𝟐 60,44 

𝟔, 𝟑𝟓 · 𝟏𝟎/𝟐 54,07 

𝟓, 𝟎𝟖 · 𝟏𝟎/𝟐 48,00 

𝟑, 𝟖𝟏 · 𝟏𝟎/𝟐 41,14 

𝟐, 𝟓𝟒 · 𝟏𝟎/𝟐 34,87 

𝟏, 𝟐𝟕 · 𝟏𝟎/𝟐 24,19 

𝟔, 𝟑𝟓 · 𝟏𝟎/𝟑 15,67 

𝟑, 𝟏𝟖 · 𝟏𝟎/𝟑 9,31 

𝟕, 𝟗𝟒 · 𝟏𝟎/𝟒 3,82 

El factor B está relacionado a la fracción másica de la alimentación con un tamaño mayor al 
tamaño del tamiz (Oversize). A partir del balance de masa de la etapa (ver sección 3.4.8), se 
tiene que el Oversize es de un 40%. Así, a partir de los datos expuestos en la Tabla 62, se 
tiene que el factor B tiene un valor de 0,88. 

 



 159 

Tabla 62. Relación 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, G y H, se asume que el equipo opera en condiciones básicas (ver Tabla 
63). Así, a partir de la ecuación (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 separación. 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 básicas de operación [110]. 

Características de operación  Condiciones básicas 

Halfsize 40% 

Ubicación del tamiz Parte superior 

Área efectiva del tamiz 100% 

Forma de la apertura Cuadrada 

 

𝐺 = 𝐴u­ ⟹ 𝐺 =
𝐴×xwpwµltl
𝐴xhxlp

 (147) 
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Tabla 64. Relación 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. Relación entre la ubicación del tamiz y factor D  [110]. 

Ubicación del tamiz Factor D 

Parte superior 1,00 

Parte intermedia 0,90 

Parte inferior 0,80 

 

Tabla 66. Relación entre la forma de la apertura y el factor H  [110]. 

Forma de la apertura Factor H 

Cuadrada 1,00 

Rectangular pequeña 1,15 

Rectangular grande 1,20 

Por otra parte, el factor F hace referencia a la densidad de la alimentación. Al tener una 
mezcla de diferentes componentes sólidos, se considera una densidad ponderada de los 
materiales igual a 3.690,30	𝑘𝑔	𝑚/J (ver Tabla 15 y Tabla 67). Utilizando la ecuación (148), 
se tiene que el factor F tiene un valor de 2,30. 
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Finalmente, El factor J está relacionado a la eficiencia de separación del equipo. 
Considerando que el flujo que se retira (𝐹�) es de 49,45	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, y el flujo que se desea 
retirar (𝐹�Ä× y 𝐹�Ûp) es de 51,33	𝑡	𝑎ñ𝑜/0, se tiene que la eficiencia de separación de la etapa 
es de un 95%. Así, a partir de los datos de la Tabla 68, se tiene que el valor del factor J es 
de 1,00. 

𝐹 =
𝜌	(𝑙𝑏	𝑓𝑡/J)

100 =
𝜌	(𝑘𝑔	𝑚/J)
1.602  (148) 

 

Tabla 67. Fracción másica de cada componente presente en la etapa de tamizado. 

Componente Fracción másica /	%	𝒑/𝒑 

𝑳𝒊𝑷𝑭𝟔 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. Relación entre eficiencia de separación y factor J [110]. 

Eficiencia de separación /	% Factor J 

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 inversión 

Para determinar los costos de adquisición de los equipos, se utiliza la ecuación (149), la cual 
representa el costo de un equipo en función de su tamaño, el costo de un mismo equipo de 
tamaño similar, y el tamaño de este último [63]: 

𝐶 = 𝐶mlx · ²
𝐷
𝐷mlx

³
@

 (149) 

Donde: 

• 𝐶: costo del equipo en 𝑈𝑆𝐷. 
• 𝐶mlx: costo del equipo según catálogo en 𝑈𝑆𝐷. 
• 𝐷: tamaño del equipo dimensionado. 
• 𝐷mlx: tamaño del equipo según catálogo. 
• 𝛼: coeficiente de escalamiento. 

A partir de los datos expuestos en la Tabla 69 y Tabla 70, y de la Ecuación (149), se 
determinan los costos de los equipos expuestos en la Tabla 52. 

Por otra parte, los costos de instalación de los equipos son determinados considerando un 
porcentaje del costo de adquisición de los equipos. Para la criba de vibración rotatoria, se 
asume que el costo de instalación representa un 80% del costo de adquisición del equipo, 
mientras que para los demás equipos se considera un 60% del costo de cada equipo [63]. 
Así, se determinan los costos de instalación de los equipos, expuestos en la Tabla 53. 

Los costos de inversión, directos e indirectos, son determinados asumiendo que equivalen 
a un porcentaje de los costos de adquisición e instalación de los equipos [63] (Tabla 71). 
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Tabla 69. Dimensiones y coeficiente de escalamiento de los equipos del proceso [63]. 

Equipo Dimensión Valor 
Coeficiente de 

escalamiento 

Molino de martillo Volumen 5,59	𝑚J 0,49 

Secador rotatorio Área de transferencia 1,19	𝑚B 0,54 

Molino de bolas Volumen 1,15	𝑚J 0,49 

Separador magnético Área del imán 1,00	𝑚B 0,6 

Criba de vibración rotatoria Área de tamizado 0,09	𝑚B 0,86 

Separador neumático Volumen 0,30	𝑚J 0,6 

Tanque de lixiviación Volumen 6,44	𝑚J 0,56 

Intercambiador de calor 

lixiviación 
Área de transferencia 3,19	𝑚B 0,6 

Mezclador decantador 1 Volumen 0,21	𝑚J 0,56 

Caldera Volumen 2,12	𝑚J 0,6 

Intercambiador de calor 

extracción por solvente 
Área de transferencia 10,60	𝑚B 0,6 

Mezclador decantador 2 Volumen 0,19	𝑚J 0,56 

Intercambiador de calor 

refinamiento 
Área de transferencia 49,69	𝑚B 0,6 

Celda de electro-obtención 1 Área de deposición 5,00	𝑚B 0,56 

Intercambiador de calor 

electro-obtención de cobalto 
Área de transferencia 0,64	𝑚B 0,6 

Celda de electro-obtención 2 Área de deposición 7,00	𝑚B 0,56 

Intercambiador de calor 

electro-obtención de níquel 
Área de transferencia 0,68	𝑚B 0,6 

 

  



 164 

Tabla 70. Dimensiones y costos de los equipos según catálogo. 

Equipo 
Tamaño según 

catálogo 

Costo según 

catálogo /	𝑼𝑺𝑫 
Referencia 

Molino de martillo 6,19	𝑚J 3.505 [134] 

Secador rotatorio 20,11	𝑚B 45.000 [107] 

Molino de bolas 1,15	𝑚J 12.000 [135] 

Separador magnético 0,93	𝑚B 10.250 [109] 

Criba de vibración rotatoria 0,11	𝑚B 1.250 [136] 

Separador neumático 2,13	𝑚J 2.000 [137] 

Tanque de lixiviación 10,00	𝑚J 5.500 [122] 

Intercambiador de calor 

lixiviación 
8,00	𝑚B 3.750 [138] 

Mezclador decantador 1 0,13	𝑚J 25.000 [118] 

Caldera 2,12	𝑚J 1.000 [125] 

Intercambiador de calor 

extracción por solvente 
8,00	𝑚B 3.750 [138] 

Mezclador decantador 2 0,13	𝑚J 25.000 [118] 

Intercambiador de calor 

refinamiento 
31,90	𝑚B 6.000 [138] 

Celda de electro-obtención 1 12,00	𝑚B 5.400 [139] 

Intercambiador de calor 

electro-obtención de cobalto 
8,00	𝑚B 3.750 [138] 

Celda de electro-obtención 2 12,00	𝑚B 5.400 [139] 

Intercambiador de calor 

electro-obtención de níquel 
8,00	𝑚B 3.750 [138] 

 

  



 165 

Tabla 71. Costos de inversión directos e indirectos. 

Ítem Porcentaje Costo /	𝑼𝑺𝑫 

Costos directos 

Entrega de equipos 10% del costo de adquisición 14.796 

Instrumentación y control 
26% del costo de adquisición 

e instalación 
42.317 

Piping 
31% del costo de adquisición 

e instalación 
50.455 

Sistemas eléctricos 
10% del costo de adquisición 

e instalación 
16.276 

Infraestructura 
29% del costo de adquisición 

e instalación 
47.200 

Instalaciones de servicios 
55% del costo de adquisición 

e instalación 
89.517 

Terreno 8% del costo de adquisición 11.837 

Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 
32% del costo de adquisición 

e instalación 
52.083 

Costos legales 
4% del costo de adquisición 

e instalación 
6.510 

Construcción 
34% del costo de adquisición 

e instalación 
55.338 

Honorarios contratista 
19% del costo de adquisición 

e instalación 
30.924 

Contingencias 
37% del costo de adquisición 

e instalación 
60.221 

Total  477.474 
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7.7. Costos de operación 

Los costos de operación del proceso son determinados a partir de los costos de adquisición 
de los insumos del proceso. Como insumos, se tiene agua, ácido sulfúrico, peróxido de 
hidrógeno y pellets de madera. Se observa en laTabla 72 sus costos de adquisición. 

Tabla 72. Costos de los insumos del proceso. 

Especie 
Costo por tonelada 

/	𝑼𝑺𝑫	𝒕/𝟏 

Flujo 

/	𝒕	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Costo anual 

/	𝑼𝑺𝑫	𝒂ñ𝒐/𝟏 
Referencia 

Agua 0,43 11.355,39 4.893 [140] 

Pellets de 

madera 
310 26,25 8.128 [141] 

Peróxido de 

hidrógeno 
900 7,54 6.785 [142] 

Ácido sulfúrico 200 65,24 13.048 [143] 

Total – – 32.854 – 

Para determinar el costo de adquisición de las LIBs, se asume que todas las baterías en 
desuso generadas en la RM son enviadas actualmente a la empresa Umicore, y que 
Sudamérica solo envía LIBs a Umicore. Así, 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	𝑎ñ𝑜/0, que un 65% proviene de la 
industria del reciclaje, y que un 3,8% de la región de Sudamérica [13]. Por otra parte, en 
Sudamérica se generan actualmente 4.200.000	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 de residuos electrónicos, y en Chile 
8,7	𝑘𝑔	𝑎ñ𝑜/0 de dichos residuos son emitidos por persona [18]. A partir del último censo 
realizado en el país [144], se tiene el flujo total de residuos electrónicos generados en Chile 
y su porcentaje respecto a Sudamérica. 

𝐹(¯ = 8,7	𝑘𝑔	(𝑎ñ𝑜	𝑝𝑒𝑟𝑠)/0 · 17.574.003	𝑝𝑒𝑟𝑠 

⟹ 𝐹(¯ = 152.894	𝑡	𝑎ñ𝑜/0 

𝑥Ä/ÃÛ =
152.894
4.200.000 ⟹ 𝑥Ä/ÃÛ = 4% 



 167 

Considerando que un 38% de los residuos electrónicos generados en el país provienen de 
la RM [19],  se tiene que las LIBs de la RM representan el siguiente ingreso para la empresa 
Umicore: 

𝐼(Ú = 3.696.230 · 65% · 3,8% · 4% · 38%⟹ 𝐼(Ú = 1.263	𝑈𝑆𝐷	𝑎ñ𝑜/0 

Se define que dicho ingreso representa el costo de adquisición de las LIBs en la región 
metropolitana de Chile. 

Por otra parte, considerando un costo de 0,15	𝑈𝑆𝐷	𝑘𝑊ℎ/0 por consumo eléctrico en Chile 
[145], y un consumo eléctrico total de 1.490.525	𝑘𝑊ℎ	𝑎ñ𝑜/0 (Tabla 73), se tiene que el 
costo asociado a dicho ítem es de 225.753	𝑈𝑆𝐷	𝑎ñ𝑜/0. 

Tabla 73. Consumo eléctrico anual de los equipos del proceso. 

Equipo 
Consumo eléctrico 

/	𝒌𝑾𝒉	𝒂ñ𝒐/𝟏 

Molino de martillo 788.400 

Secador rotatorio 258.420 

Molino de bolas 162.060 

Separador magnético 13.140 

Criba de vibración rotatoria 1.577 

Separador neumático 130.612 

Tanque de lixiviación 65.700 

Mezclador decantador 1 175 

Mezclador decantador 2 175 

Celda de electro-obtención 1 52.395 

Celda de electro-obtención 2 21.829 

Total 1.494.483 

Asumiendo que los insumos del proceso corresponden a un 20% del total del OPEX, los 
demás ítems 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]. Así, se tiene que 
el total del OPEX es de 488.412	𝑈𝑆𝐷	𝑎ñ𝑜/0. Se muestran en la Tabla 74 el valor de cada 
ítem y el total del OPEX. 
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Tabla 74. Costos de operación variables y fijos. 

Ítem 
Porcentaje Costo /

	𝑼𝑺𝑫	𝒂ñ𝒐/𝟏 

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 

Supervisión directa 
25% de la mano de obra de 

operaciones 
8.213 

Mantenimiento 10% del CAPEX 72.362 

Cargos de laboratorio 
20% de la mano de obra de 

operaciones 
6.571 

Costos fijos 

Depreciación 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 continuación, se presenta el flujo de caja del proyecto considerando distintos escenarios. 

7.9.1. Codeposición de níquel y cobalto 

En este escenario, en la electroobtención de cobalto existe una codeposición de cobalto y 
níquel. Así, el precio del cobalto disminuye a 20.000	𝑈𝑆𝐷	𝑡/0 [102]. Se muestra en la Tabla 
76 el flujo de caja del proyecto en dicho escenario. 

7.9.2. Disminución de la conversión en la electroobtención de cobalto 

En este escenario, la electroobtención de cobalto presenta una conversión igual a la de la 
etapa de electroobtención de níquel (74%). Se presenta en la Tabla 77 el flujo de caja del 
proyecto en dicho escenario. 

7.9.3. Disminución de la conversión en la electroobtención de níquel 

En este escenario, la electroobtención de níquel presenta una conversión de un 60%. Se 
muestra en la Tabla 78 el flujo de caja del proyecto en dicho escenario. 
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