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Resumen.

En el presente informe se detalla el estudio desarrollado como trabajo de titulo,
denominado “Integracién y Optimizacion del Proceso Quimico y Bacteriolégico
para la Recuperacion de Fosforo a partir de Residuos Minerales”, el cual se
enmarca en el proyecto "Recovery of phosphorous from Vale phosphate ore
tailings applying bioleaching with autotrophic microorganisms".

Se plantea un sistema compuesto por dos reactores, un reactor de biolixiviacion
de azufre en el cual se produce &cido sulfarico por accion de la bacteria
Acidithiobacillus thiooxidans, y un reactor de lixiviacion de relave mineral en el cual
se realiza la lixiviacion quimica del relave por accion de dicho acido sulfurico.
Ambos operan en conjunto en ciclo cerrado. La base de disefio son 100 ton/dia de
relave mineral. En base a este sistema se desarrolla un modelo matematico con el
fin de simular la extraccién de fésforo. Para desarrollar el modelo se plantean los
balances de masa de cada especie implicada de cada reactor, asi como las
ecuaciones estequiométricas de produccion y consumo de cada una de ellas. Se
selecciona el modelo del nudcleo sin reaccionar para modelar la lixiviacion de
fosforo, debido a lo cual es necesario ajustar manualmente curvas experimentales
provenientes de publicaciones externas al proyecto, con el fin de determinar la
etapa controlante de la lixiviacion. También se selecciona la expresion cinética
bacteriana a utilizar en la biolixiviacién de azufre, escogiendo una que depende
anicamente del pH del reactor. Se utilizan 17 parametros, de los cuales 3 son
variables: el pH del reactor de lixiviacién cuyo valor varia entre 1 y 5; el parametro
Dssiido/sor (Masa solido dividida por masa de la solucion del reactor de lixiviacion)

cuyo valor es 0,1-0,25-0,4; y el pardmetro ¢ (volumen de azufre dividido por
volumen del reactor de biolixiviacién) cuyo valor es 0,01-0,05-0,1.

Se obtuvo que lo éptimo es trabajar con un valor de porcentaje p/p de solido
versus solucién (en el reactor de lixiviacion quimica) de 25%; con un valor de
volumen de azufre versus volumen del reactor de biolixiviacion de 0,05
(equivalente a 10% de p/p de azufre versus solucion del reactor), y de pH de
operacion del reactor de lixiviacidn quimica entre 1,4 y 1,5; con lo cual se obtiene
un pH de operacion del reactor de biolixiviacion entre 1,1y 1,2; un volumen para el
reactor de lixiviacion de 5 [m®], y un volumen para el reactor de biolixiviacién de 17
[m®] aproximadamente. Los tiempos de residencia obtenidos para cada reactor
son de aproximadamente 33 [min] y 21 [min], respectivamente.
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1. Introduccion.

Desde hace algunos afios, existe una creciente preocupacion por las reservas de
fésforo que quedan en el planeta. Por una parte se espera que para las préximas
décadas o siglos, las reservas de este elemento sean de baja calidad, debido
tanto a su bajo contenido de fésforo como a la presencia de metales nocivos para
los seres humanos. Ademas el acceso a estas reservas es cada dia mas dificil,
debido a la profundidad en que se encuentran, y por ultimo, se pronostica un

aumento en la demanda del fésforo debido al crecimiento de la poblacion mundial.
3]

Dado que el principal uso del fosforo es la produccién de fertilizantes, impacta
directamente en la produccion agricola. Por otra parte este elemento no posee
sustituto ni se puede fabricar de manera artificial. ©!

Debido a estas razones es que se hace necesario buscar fuentes alternativas para
su extraccién, como por ejemplo relaves mineros.

En conjunto con lo anterior, desde hace ya varias décadas, se viene investigando
la aplicacién de la biolixiviacion, con el fin de establecerla como una alternativa
competitiva frente a la lixiviacion quimica del fésforo, principalmente debido a que
esta Ultima genera un alto impacto ambiental, ademas de altos costos de
produccion *°. Una de las bacterias mas estudiadas es la Acidithiobacillus
thiooxidans. Esta bacteria posee la ventaja de crecer a pH bajos, llegando incluso
a tolerar 0,5 de pH. %

El presente trabajo estd enmarcado en el proyecto "Recovery of phosphorous from
Vale phosphate ore tailings applying bioleaching with autotrophic microorganisms",
en el area de la bio-hidrometalurgia, especificamente en la lixiviacion bacteriana
de azufre y en la lixiviacion quimica de minerales fosfatados, y tiene como
principal objetivo establecer un modelo que permita simular el proceso de
biolixiviacion y de lixiviacion en distintos escenarios.
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2. Antecedentes.

2.1 El fosforo.

El fésforo (P) es un elemento no metal multivalente del grupo de los nitrogenoides
(grupo 15). Debido a que es altamente reactivo no se encuentra en la naturaleza
como un elemento libre sino que combinado en fosfatos inorganicos y también en
organismos Vvivos. Es un elemento esencial para la vida debido a que es uno de
los macronutrientes mas importante para el crecimiento y desarrollo biologico.
Especial importancia tiene en la agricultura, ya que es uno de los tres principales
nutrientes (fésforo, nitrégeno y potasio) M), necesario para el crecimiento de las
plantas. Su principal fuente de extraccion son las minas de rocas de fosfato, que
afloran en superficies como expresion de viejos fondos marino (ver Distribucion en
Figura 9, Anexo A.1). Si bien el fésforo es uno de los elementos mas abundantes
en la corteza terrestre, sélo una pequefia fraccibn est4d presente en altas
concentraciones como para ser utilizado por el ser humano. Ademas, gran parte
de la roca fosforica con concentraciones suficientemente altas, no son fisicamente
accesibles o contienen contaminantes como el cadmio. Todo esto limita la
disponibilidad del fésforo. &

El fosforo se presenta en un sin nimero de especies minerales (ver Tabla 15,
Anexo A.1), dentro de las cuales la mas conocida es la apatita. Esta especie
mineral es una de las principales fuentes de fésforo y fosfato del mundo.

Los usos que se le dan al fosforo son 2 principalmente. El 90% se utiliza para la
producciéon de comida: un 82% en la produccion de fertilizante, un 8% en la
produccion de aditivos para alimento animal. El 10% restante se utiliza en
aplicaciones industriales, como son los detergentes y el tratamiento de metales. &

En la Figura 1 se muestra la produccion mundial de fésforo y el consumo mundial
de fertilizantes fosfatados hacia el afio 2010.
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Figura 1: Estadistica mundial de produccién y consumo. 5]

Son 4 paises los que consumen alrededor del 65% del total mundial: China, India,
Estados Unidos y Brasil. Este dltimo utiliza el fertilizante principalmente en los
cultivos de soja, cafia de azlcar y maicena. &

La demanda de fosforo depende directamente del tamafio de la poblacion y de los
requerimientos alimenticios. Se espera que debido al aumento de la poblacion, el
consumo de fésforo alcance un peack en el 2035, lo que podria llegar a provocar
una crisis mundial. Esto se debe a que no existen sustitutos para el fésforo en el
crecimiento de cultivos, y ademas no puede ser sintetizado de manera artificial. 1°!

2.2 La industria del acido fosforico.

La fosforita es una variedad amorfa de los apatitos, cuya composicion responde a
la formula Cas(PO,4)3X, pudiendo ser X: F, CI'6 OH". El calcio suele estar
parcialmente sustituido por magnesio, hierro o aluminio. También posee
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impurezas como materia organica, arcillas, caliza y silice principalmente. Su
riqueza se expresa mediante el contenido de P,Os en porcentaje en peso.

Existen diferentes métodos para procesar la roca fosférica: acidulacion, reduccion
en hornos eléctricos, calcinacion, entre otros; siendo la acidulacion el mas
utilizado. De esta ultima se obtiene acido fosférico, el cual se produce por “via
hameda” a través del ataque directo de la roca con acido sulfarico, clorhidrico o
nitrico. Normalmente se utiliza acido sulfurico, ya que el sulfato de calcio (CaSO,)
que se produce en la reaccion es mas insoluble, y por consiguiente, mas facil de
separar. En la mayoria de las plantas de produccion de acido fosférico se utiliza el
proceso dihidrato, el cual se realiza segin la Reaccion 1. !

Reaccion 1. Cayo(PO,)gF, + 10H,S0, + 20H,0 — 6H3P0, + 10(CaS0, - 2H,0) + 2HF

El proceso dihidrato consta de 3 etapas:

1. Reaccion: En esta etapa las impurezas contenidas en la roca se transfieren
a la solucion junto al &cido fosférico producido, quedando con una gran
cantidad de materia sélida en suspension y de coloracion negra. Esta etapa
se realiza en continuo en uno o varios tanques agitados.

2. Purificacion.

De esta etapa se extrae acido fosforico al 30%.

2.1 Eliminacion de la materia organica procedente de la roca y de los
aditivos antiespumantes que a veces hay que afadir en las cubas de
ataque. EI método mas utilizado consiste en la floculacion con agentes
floculantes activos en medios fuertemente acidos, y posterior
decantacién. ' Los lodos obtenidos se reciclan a la corriente de
alimentacion del filtro para minimizar las pérdidas de P,Os.
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2.2 Remocion de los sulfatos presentes debido al exceso de acido sulfurico
en la reaccion. Para ello se utiliza roca fosférica finamente molida que,
ademas de producir yeso, proporciona nucleos de cristalizaciéon al yeso
y a determinados fosfatos en estado metaestable de solucion.

2.3 Eliminacion del acido fluorhidrico disuelto (en caso de estar presente),
para lo que se adiciona silice, formandose SiF, gaseoso, que se puede
arrastrar con aire. Contenidos muy bajos de flior exigen la adicién de
pequefias cantidades de sosa, para precipitar el Na,SisFs.

2.4 Separacion de los sdélidos mediante centrifugas decantadoras,
obteniéndose un &cido verde limpio.

En el Anexo A.2 se detalla el proceso de purificacion de acido fosforico a través
de extraccion por solvente.

3. Concentracion: En caso de requerir una concentracion entre el 42 — 50% se
utilizan evaporadores flash.

Este proceso se realiza entre 70-80°C, con particulas de tamafio entre 60-70 um.
8 La reaccién posee una eficiencia del 95% respecto al acido fosférico, ademas el
acido producido por este método es mas barato ya que resulta bastante impuro
por lo que se usa principalmente en la fabricacion de fertilizantes y en aquellos
productos quimicos donde la pureza no es importante.' En la siguiente figura se
muestra el diagrama de bloques del proceso.
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Figura 2: Diagrama de bloques del proceso de produccién de acido fosférico. !

El sulfato de calcio o yeso generado puede precipitar en funcién tanto de la
temperatura de operacion como de la concentracion de &cido fosférico en forma
de dihidrato (yeso) (CaSO4:2H,0), hemihidrato (CaS0O4-1/2H,0O) o anhidrita
(CasSO,4) como se observa en la Figura 3.

El acido fosférico (H3PO,4) corresponde a pentoxido de fésforo (P,Os) trihidratado,
por lo que su concentracion se expresa en % de P,0s. Generalmente se
comercializa con el 52% - 54% de P,0s con la designacién de acido “concentrado”
y, mas raramente, con el 70% P,0s como “4cido superfosférico” (SPA). !
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Figura 3: Diagrama de fases de Lehrecke de sulfato calcico en acido fosfdrico.

(Dependencia cristalina del CaSO, en funcion de la concentracion de P,Os y la temperatura).
(6]

2.3 La industria del acido sulfurico.

El azufre (S) es una de las materias primas mas importantes a nivel mundial. Se
encuentra en la naturaleza en su forma libre, como azufre elemental (S°), vy
combinado con otros elementos en forma de minerales como son la pirita (FeS>),
esfalerita (ZnS), calcopirita (CuFeS;), entre otros. También forma parte del
petréleo y del gas natural como &cido sulfhidrico (H»S).*% Su principal forma
comercial es el acido sulfurico, el cual se usa en una variedad de procesos
industriales: produccion de acido fosférico y fertilizantes (32%), en la industria de
pigmentos y aceites (58%), en la extraccion, refinamiento y procesamiento de
metales (2%), y en otras industrias como la de la pulpa y el papel (7%).*"
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El método convencional de produccién de acido sulfrico consta de tres etapas: ™2
1) Produccién de diéxido de azufre (SOy).

La reaccion es como se observa a continuacion:

Reaccion 2. S +0,(9) = S0,(9)

El azufre se funde a 140°C. Luego es filtrado para remover cualquier impureza,
normalmente hierro 0 compuestos organicos.

2) Conversion a trioxido de azufre (SOg).

El diéxido de azufre se convierte en trioxido de azufre reaccionado con oxigeno
sobre un catalizador, segun la siguiente reaccion:

Reaccion 3. S0,(9) + %OZ(g) - 505(9)

El catalizador que se utiliza es pentéxido de vanadio (V20s) y sulfato de potasio en
una base de silice.

3) Absorcion del trioxido de azufre.

El gas de tribxido de azufre se absorbe en una torre empacada, donde reacciona
con el agua segun la siguiente ecuacion, formando acido sulfurico (H,SOy,):

Reaccion 4. S05(g) + H,O0(l) - H,S0,(D)
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Como alternativa al proceso sefialado, en los ultimos afios se ha desarrollado el
uso de microorganismos para la oxidacién de azufre o compuestos sulfatados para
la produccién de &cido sulfarico. Sin embargo este sistema tiene limitaciones, tales
como bajas velocidades de reaccion y cultivos celulares de baja concentracion,
entre otras. Por ello es una tecnologia que aun esté en investigacion.

2.4 Lixiviacion y biolixiviacion.

La lixiviacion es el proceso de extraccién de un componente a partir de un sélido
por efecto de un solvente liquido. En particular, los minerales son lixiviados con
acido o con alcali, siendo mas efectiva la lixiviacién con &cido. ™

El proceso de lixiviacion se puede dividir en dos categorias principales: lixiviacion
de lecho fijo (o por percolacién), y lixiviacion por agitacion. Cual se utilice, depende
de las condiciones de concentracion del mineral (concentrado, mineral de alta ley
o mineral de baja ley), y de sus caracteristicas quimicas y mineraldgicas (sulfuros,
oxidos o mixtos). En particular, la lixiviacion por agitacion solo se aplica a material
finamente molido, ya sean lamas, relaves, concentrados o calcinas de tostacion, y
se realiza utilizando reactores agitados y aireados. Con este método la velocidad
de extraccion es mucho mayor que la lograda mediante el proceso de lixiviacion
de lecho fijo, aunque es un proceso de mayor costo, ya que incluye los costos de
la molienda del mineral. 4!

Como alternativa a la lixiviacion del fosforo, desde hace algunas décadas se viene
desarrollando la biolixiviacién, principalmente debido a los costos y al impacto
medioambiental a los que esta asociada la lixiviacion quimica . La biolixiviacion
corresponde a la lixiviacion mediada por bacterias de manera directa o indirecta.
El mecanismo directo o por contacto es aquel en que el propio microorganismo
lixivia el mineral al estar en contacto con él, catalizando enzimaticamente la
reaccion; el mecanismo indirecto es aquel en donde no hay contacto fisico entre el
mineral y el microorganismo, aungque este Ultimo si genera reactivos quimicos que
forman parte del proceso de lixiviacion (ver Figura 4) 1€,
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Figura 4: Mecanismos de biolixiviacion.

a) Mecanismo Indirecto. b) Mecanismo Directo. 1*®!

Un ejemplo de biolixiviacion directa es la produccion de acido sulfarico a partir de
bacterias oxidantes del azufre y algin compuesto sulfurado (normalmente pirita),
como se muestra en la siguiente reaccion:

bacteria [17]

Reaccion 5. SO +20, + Hy,0 —— H,S0,

Existen diversas bacterias o arqueas oxidantes del azufre: Acidithiobacillus
ferrooxidans, Acidithiobacillus thiooxidans, Acidithiobacillus thioparus, Sulfolobus,
entre otras. En particular la bacteria Acidithiobacillus thiooxidans corresponde a
una especie acidofilica, autotréfica obligada, que obtiene su energia oxidando
compuestos de azufre reducidos o parcialmente reducidos. El carbono lo obtiene
filando diéxido de carbono (CO,) de la atmosfera. Estas bacterias se han usado de
manera amplia en la hidrometalurgia, en particular en la lixiviacibn de metales a
partir de minerales y en la desulfurizacion microbiana del carbon en conjunto con
la especie Acidithiobacillus ferrooxidans.'® En la Tabla 1 se detallan algunas
caracteristicas importantes de esta bacteria:

Tabla 1: Caracteristicas de la bacteria Acidithiobacillus thiooxidans.**2%2

10 40 25-30 0,5 4,3 2-2,8

2.5 Modelamiento de la Biolixiviacion del Azufre.

Normalmente en el modelamiento de la biolixiviacibn de azufre se utiliza la
ecuaciéon de la isoterma de equilibrio de adsorcién de Langmuir, la cual relaciona
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las células en suspension (X.) con las células adheridas a la superficie de azufre
(Xa) B2

_ KeqXmaxX1 Ec.1)
A 1+Keq XL,
Xy N° de bacterias adheridas al azufre por area superficial de azufre
[cel/m?].
X, N° de bacterias en suspensién [cel/m?).
Keq: Constante de equilibrio entre células adheridas y células en

suspension [m*/cell.

N° maximo de células adheridas que pueden haber por area
superficial de azufre [cel/m?].

Xmax:

Esto es necesario para posteriormente desarrollar los balances de biomasa al
interior del reactor.

Con respecto a la cinética de crecimiento de las bacterias, existen diversas formas
de abordarla, como se observa en la siguiente tabla:

Tabla 2: Ecuaciones para la cinética de crecimiento.

u: Tasa especifica de
crecimiento celular

Ec.2) [1/dia].
ﬂmax -
u= si Cgp2- 2C; y. .- Tasa especifica
1+K; (Cgpr — C; 3 max
i (Cso3 t) maxima de crecimiento [22]

K = Hmax St Csoz- < Ci copylar [1/dia].

K;: Constante de
inhibicion [m3/kg].
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Cs02-: Concentracion de
4

de sulfato en la solucién
[kg/m?].

C;: Concentracion de
inhibicion de sulfato
en solucién [kg/m?].

Ec.3)

Cs: Concentracion de
azufre [g/L].

K,: Constante de
semisaturacion del
azufre [g/L].

K;: Constante de
inhibicion [g/L].

[17]

Ec.4)
Hmax = Z1° (pH - pHmin) :
(1 — exp(zz ' (pH — pH pax))

7, y z,. Coeficientes de
regresion.

pH,.in: PH por debajo
del cual no hay
crecimiento bacteriano.

PHpax: PH por sobre
cual no hay crecimiento
bacteriano.

[23]

Como se observa en la Tabla 3, se ha publicado el valor de varios de los
parametros asociados a la cinética de oxidacion de azufre de estas bacterias. En
particular en la publicacion “Kinetic model of elemental sulfur oxidation by
Acidithiobacillus thiooxidans in batch slurry reactors” % se encuentran resumidos
varios valores de la tasa especifica de crecimiento (u), de la constante de
equilibrio de la ecuacion de Langmuir (Keg), Y del rendimiento célula/azufre (Y,) en

distintos sustratos.
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Tabla 3: Valor para [, Keq € Y, en diversos sustratos para la bacteria Acidithiobacillus
thiooxidans. #2

CusS 2,9 a35°C - - 0,35 [g cel/lg CuS]
FeS, 2,5a30°C 4,68-10" - 3,3:10*[cel/kg]
ZnS  4,8a7,2a28°C - 0,7-2 -

S 1 a 30°C 2-107 1 4,9-10" [cel/kg]

2.6 Modelo del Nucleo Sin Reaccionar.

La cinética de lixiviacion de minerales se describe usualmente en base al modelo
del ndcleo sin reaccionar. “* La nomenclatura a utilizar considera la cinética de
una reaccion de lixiviacion general:

A(soluciéon) + bB(sdlido) — R(solucion) + S(sélido)

Se sabe que:
dN, 1 dN, dN, dN; Ec.5)
dt b dt dt dt
En este caso % corresponde al consumo molar de &cido sulftrico (H,SO,), % al
consumo de mineral, y dzr a la produccién de acido fosférico (HzPOy). ?°!

Como se observa en la Figura 5, las etapas del proceso son:
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Figura 5: Representacion de las etapas y de las concentraciones de los reactantes y
productos en el caso de una particula que no cambia de tamafio. [26]

1) Reactivo lixiviante (acido) difunde a través de capa limite hacia la superficie de
la particula.

2) Reactivo lixiviante difunde en el interior de la particula hacia la zona de
reaccion.

3) Ocurre la reacciéon quimica, se forman productos de la reaccion.

4) Productos solubles de la reaccion difunden en el interior de la particula hacia la
superficie de ésta.
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5) Productos solubles difunden a través de la capa limite hacia el seno de la
solucién. 2°!

Normalmente la velocidad de lixiviacion es inicialmente alta ya que el reactivo
ataca directamente a las especies presentes en la superficie de la particula. Con el
tiempo la velocidad de lixiviacidn decae debido a que la superficie de reaccion esta
cada vez mas alejada de la superficie de la particula y entonces los reactivos
toman mas tiempo en desplazarse al interior de la particula. *® Esto se
esquematiza en la siguiente figura:

< zona no lixiviada

zona ya lixiviada

Tiempo de lixiviacién
Figura 6: Esquema del modelo del nicleo sin reaccionar. *"

En el caso de la lixiviacién mineral, por lo general controlan las etapas 2) y/o 3). ?°

Si controla la etapa de difusion (etapa 2) se utiliza la siguiente ecuacion para
calcular el tiempo de reaccién en funcion de la conversion:

t—LRZ(l—S-(l—a)z/3+2-(1—a)) [26] Ec.6)

" 6bDgCy
Si la controla la reaccién (etapa 3), se utiliza:

— PR —o1/3y [0 Ec.7
t=2-1--a)'?) )
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Ahora bien, en el caso en que tanto la etapa de difusibon como la reaccion

controlen, se tiene la siguiente ecuacién

Donde:

Tp:

TR

[27].

da 3:(1—a)?3 Ec.8)
dt  6-1p- (1 —a)/3 —(1—a)?/3) + 14

Pp - RZ _ Pp - R ECg)

Conversion del mineral [ ].
Tiempo [dia].

Tiempo de conversion completa cuando controla la difusion al interior
de la particula [dia].

Tiempo de conversién completa cuando controla la reaccion [dia].
Coeficiente estequiométrico del mineral [ ].

Densidad molar del mineral [kmol/m?).

Radio inicial de la particula de mineral [m].

Concentracion de &cido sulfarico en la solucién [kmol/m?].
Constante de difusién [m%/min].

Constante cinética de reaccion [m/dial].
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3. Objetivos y Limitaciones.

3.1 Objetivo General.

Desarrollar un modelo matematico de un proceso de recuperacion de fésforo. El
fin del modelo es estudiar el efecto del pH en el dimensionamiento del sistema que
contempla dos reactores: uno de biolixiviacion de azufre en el cual se genera
acido sulfurico; y otro de lixiviacion quimica, en el cual dicho acido provoca la
recuperacion del fosforo en forma de &cido fosférico.

3.2 Objetivos Especificos.

- Determinar una expresion matematica dela cinética de lixiviacion del mineral en
base al modelo del ndcleo sin reaccionar.

- Determinar una expresion matematica de la cinética de biolixiviacion de azufre.

- Desarrollar los balances de masa del proceso integrando las respectivas
ecuaciones cinéticas de lixiviacion y biolixiviacion.

- Obtener los volumenes y tiempos de residencia de los reactores de biolixiviacion
y de lixiviacién en funcion del pH de ambos reactores.

3.3 Limitaciones.

El proyecto presenta diversas limitaciones. Entre ellas se encuentran:
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- Trabajar con datos experimentales de estudios anteriores, tanto para la cinética
de bacterias, como para calcular pardmetros y constantes relacionadas a la
cinética de lixiviacion de mineral fosfatado.

- Estudiar la cinética de una especie de microorganismos en particular, la bacteria
Acidithiobacillus thiooxidans.

- No considera como afecta al modelo los cambios de temperatura, si no que se
trabajard con una temperatura dada (30°C). El modelo tampoco considera la
lixiviacién de todos los elementos que podria contener el relave.

- No considera el efecto del tamafio de particula a lixiviar. Segun bibliografia, se
sabe que esto afecta el pH de la solucién ¥ pero en este caso es posible
despreciar su efecto ya que el modelo se desarrollara a pH constante.

- No se realizan pruebas experimentales para corroborar el modelo, debido a que
no se contod a tiempo con las muestras minerales provenientes de Brasil. Debido a
esto ultimo, tampoco se conoce la caracterizacion de dicho mineral.
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4. Desarrollo del Modelo Computacional.

A continuacion se detallan la estructura, los supuestos y la metodologia utilizada
para obtener el modelo computacional y la posterior simulacion.

4.1 Planteamiento del Sistema.

Como se observa en la Figura 7 las caracteristicas del sistema son:

- Sistema compuesto por dos reactores, un reactor de biolixiviacion de azufre
(denominado desde ahora reactor bioldgico), y un reactor de lixiviacion de relave
mineral (denominado desde ahora reactor de lixiviacion).

- Ambos reactores corresponden a reactores continuos CSTR.

- Los reactores operan en ciclo cerrado, con el fin de reutilizar el agua y disminuir
su demanda. Del sistema se purga parte del &cido fosférico producido y los
productos secundarios de la reaccién (ver Reaccion 1).

- En el reactor biolégico se produce acido sulfurico a partir de azufre puro por
accion de la bacteria oxidante del azufre Acidithiobacillus thiooxidans.

- En el reactor de lixiviacion se realiza la lixiviacidn quimica del relave mineral por
accion del acido sulfurico producido en el reactor biolégico.

- Ambos reactores operan de manera isotérmica a 30°C.
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Figura 7: Esquema inicial del sistema.

4.2 Metodologia para el Desarrollo del Modelo.

Una vez establecido el sistema a abordar, se sigue el siguiente procedimiento para
el desarrollo del modelo.

1) Desarrollar los balances de masa para cada especie involucrada (de acuerdo a
la Reaccion 1y a la Reaccién 5) en cada reactor (ver seccion 4.4.1).

2) Plantear las ecuaciones de consumo y produccion estequiométricos (ver
seccion 4.4.2).

3) Evaluar diversos escenarios aislando el reactor biolégico del reactor de
lixiviacion, comenzando por el caso mas sencillo hasta alcanzar el caso mas
complejo que se desea abordar:

- Caso mas sencillo para el reactor biolégico: Entrada de azufre, agua y oxigeno,
sin recirculacion, ausencia de bacterias. Salida de agua y acido sulfarico.
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Luego se agregan de a una las siguientes variables en el orden en que se
muestran:

- Concentracion fija de bacterias adheridas, 1 constante.

- M dependiente del pH.

- Concentraciéon de bacterias en suspension. Uso de la ecuacion de isoterma
de equilibrio de Langmuir.

- Recirculacién de agua y acido sulfarico.

- Caso mas sencillo para el reactor de lixiviacion. Entrada de fosforita pura, agua y
acido sulfurico.

Luego se agregan de a una las siguientes variables en el orden en que se
muestran:

- Entrada de bacterias en suspension y recirculacion de acido fosforico.
- Entrada de mineral con porcentaje de fosforita.

Una vez desarrollado cada caso se prosigue a juntar el caso mas complejo para el
reactor de lixiviacion con el del reactor biol6gico, para asi integrar ambos
procesos.

Con esto se desarrolla el algoritmo para dimensionar el reactor biolégico y para
obtener los flujos méasicos de cada especie en cada reactor.

4) Ajustar manualmente curvas experimentales provenientes de publicaciones
externas al proyecto, con el fin de determinar la etapa controlante en la
lixiviacion de fosforo y los parametros De y/o Kg.

5) Determinar el tiempo de residencia para la conversion esperada.
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6) Calcular el volumen del reactor de lixiviacion en funcion del tiempo de
residencia:

V, = Qelor " 1 Ec.10)
Donde:
v Volumen del reactor de lixiviacion [m?].
Qelye: Flujo volumeétrico de entrada de masa total al reactor de lixiviacion
[m3/dia].
7 Tiempo de residencia del reactor de lixiviacion [dia].

4.3 Supuestos utilizados.

En la presente seccion se detallan los supuestos utilizados. La nomenclatura
utilizada es:

Ef: Flujo masico de entrada al reactor i de la especie j, con i=b para el reactor
bioldgico o i=l para el reactor de lixiviacion, [kg/dia].

Sji: Flujo masico de salida del reactor i de la especie j, con i=b para el reactor
bioldgico o i=l para el reactor de lixiviacion, [kg/dia].

Dji: Consumo en el reactor i de la especie j, con i=b para el reactor bioldgico o i=l
para el reactor de lixiviacion, [kg/dia].

Pji: Produccion en el reactor i de la especie j, con i=b para el reactor biolégico o i=l
para el reactor de lixiviacion, [kg/dia].
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IVIJ-": Muerte celular en el reactor i, de las células j, con i=b para el reactor biolégico
o i=l para el reactor de lixiviacion, [kg/dia]; yvj: X, o X, [cel/m® - dia].

Para mas detalles ver seccién 8. Nomenclatura y tabla de especies en la Tabla 4.

Tabla 4: Especies quimicas y biolégicas involucradas en el sistema.

Azufre (S) SI NO
Agua Sl S
Células adherlldas a la superficie del S| NO
mineral (Xa)

Células en suspension en la solucién

Sl Si
(X1)

Acido Sulfarico (H2SO,) Sl Sl
Acido Fosforico (HzPOg) Sl Sl
Oxigeno molecular (Oy) Sl NO
Diéxido de Carbono (COy) Sl NO
Mineral (Min) NO Sl
Fosforita (Fos) NO Sl
Yeso (CaS0O,) NO Sl
Acido Fluorhidrico (HF) NO Sl
Debris celular (debris) NO Sl

En base al desarrollo de los balances de masa para cada especie (ver seccion
4.4.1), se proponen los siguientes supuestos a utilizar.

1) El sistema se encuentra en estado estacionario.

2) Se consume todo el azufre que entra al reactor biologico (el flujo de salida de
azufre es cero, S = 0).
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3) La incorporacion de azufre por parte de la bacteria en despreciable, luego la
conversion de azufre a acido sulfarico es de un 100% (segun bibliografia alrededor
de un 5% del azufre es incorporado al microorganismo 82%)

4) El consumo de oxigeno en el reactor bioldgico s6lo se debe a la reaccion de
produccion de acido sulfurico, es decir, no se considera el oxigeno que consume
la bacteria para su crecimiento y mantencion.

5) No hay salida de oxigeno en el reactor biolégico (532 = 0).

6) No hay salida de diéxido de carbono en el reactor bioldgico (Sé’o2 = 0).

7) El mineral alimentado posee un 1% de fésforo. I*°!

8) El acido sulfarico en el reactor de lixiviacion se utiliza exclusivamente para
lixiviar la fosforita presente en el mineral (es decir no se lixivian otros compuestos).

9) La conversion en el reactor de lixiviacion de la fosforita a &cido fosférico es de
un 95%.5!

10) Se desprecia la muerte celular de las bacterias adheridas del reactor biolégico
(i = 0).

A

11) Se desprecia la muerte celular de las bacterias en suspension del reactor
biolégico (Mg, = 0).

12) Se extrae del sistema un 90% de acido fosforico (con respecto al flujo de
salida del reactor de lixiviacion), recirculandose un 10% hacia el reactor biologico.
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13) La concentracion de salida de acido fosférico del sistema corresponde a un
50% de P,0s.

14) No hay consumo de &cido fosforico en el reactor bioldgico (D,33P04 = 0), y este
no inhibe el crecimiento celular.

15) No hay entrada de células en suspension al reactor biolégico (E2, = 0).

16) No hay entrada ni salida de células adheridas en el reactor biolégico (E}’;;1 =
Sg- =0).

17) No hay salida de biomasa en el reactor de lixiviacion (S;, = 0 = Ex, = Siepris)-

18) Se suponen consumos estequiomeétricos de las especies involucradas en cada
reaccion (ver Reaccion 1 y Reaccion 5).

19) No se purga &cido sulfarico (Ef;, 5o, = St,s0,)-

20) Se purga el 100% del yeso, del debris celular y del residuo mineral.

21) Se retira el 100% del acido fluorhidrico producido.

22) Se asume que la densidad de las células es igual a la densidad del agua, y
que la densidad y masa molar del mineral (dado que se desconoce su
composicion) son iguales a los de la fosforita.

23) Se considera que la masa de una célula corresponde a 10 [kg/cel], que
corresponde a la masa de la bacteria Escherichia coli. %
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En base a los supuestos sefialados, se esquematiza el proceso en el siguiente
diagrama de bloques.

Stsott : Sf;iPm + Scséso4 + S;ébris + S?fltfn + stiio
U, ¢l ! 1
Ef : E.?Izsoa, + E23P04 + Egzo /‘\ Ssol SH3I;O4 F SHZSEO‘* ! Sclaso"‘
Sdebris + Smin + SHZO
7 Shr
E?
—
b Reactor Reactor .
0 . ;. e e e min
—, | Bioldgico Lixiviacion <~ —
Eco
- Fe L (W) ) 5,
Sl?ot : S)?L + 5132504 + S.r?rgpoar + 5113'20 1

Figura 8: Diagrama de bloques del proceso.
(rc: recirculacion, tot: total, sol: en solucidn, st: sistema)

4.4 Ecuaciones.

En esta seccidn se detallan los balances de masa para cada especie y de la masa
total en ambos reactores, y las ecuaciones de produccion y consumo de estas.

4.4.1 Balances de Masa.

e Reactor Bioldgico.

- Masa Global.
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Ec.11)

dm?,,
dt" = Ef, + Eg + E& + Efy,0 + Efy50, + Effpo, + EQ, + Eéo, — S8, — S%, — S8 — Shyo

- Azufre.

dm?

—dts = Eb —Sb —p? Ec.12)
- Agua.

am? ,
50 — Bl ~ Shho ~ Dho Ec.13)

-Oxigeno.

b b b
= Eb —Sb — Db, Ec.14)
- Di6xido de Carbono.
dmgo
dt ‘= Egoz - Sgoz - Dclzoz Ec.15)
- Acido sulfarico.
dmZ so
dtz,' - = Ell')125'04 - 5132504- + P£2504— EClG)
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- Biomasa.

En el caso de la biomasa se deben diferenciar las células suspendidas (X;) y las
células adheridas a la superficie de las particulas de azufre (X,). Luego la
concentracion masica de células totales (X7) al interior del reactor es:

As
XT :_XA +XL EC17)
Vi
Donde:
Xr: Concentracion total de bacterias al interior del reactor bioldgico
[cel/mq].
Ag: Area superficial de las particulas de azufre total al interior del reactor
[m?].
Vy: Volumen del reactor biolégico [m?].
Xy N° de bacterias adheridas al azufre por area superficial de azufre
[cel/m?].
X, N° de bacterias en suspensién [cel/m?).

Haciendo el siguiente cambio de variable:

— Ag
Vi
Se obtiene:
Xr =X, + X, Ec.19)
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El balance de masa, asumiendo que no hay entrada de células es (a volumen
constante):

d(Vy- (%2 +X,))
dt

b b b b
BotEq =% ~Sa Ec.20)
mx

=VyNg, +Vy Ny, = Vo Mg, =V, Mg, +
Considerando que no hay crecimiento de las células en suspension:

d(Vy- (X3 +X,)) B +EL —Sb — st

=V, Ngz =V Mg —V,, - M}, +

dt My

El +EL —Sh —S2 X,
ax, =Ng — ML — M2 +( XL~ 7Xa X XA) _ X, Ec.21)
dt Xa TXa XL v, -m, dt

Para relacionar las células adheridas con las células en suspension se utiliza la
ecuacion de isoterma de equilibrio de adsorcion de Langmuir:

X _Keq'Xmax'XL
AT 14K X,

Ec.22)

Multiplicando por el area total de la superficie de las particulas de azufre (As) y
dividiendo por el volumen del reactor (V,,) a ambos lados de la ecuacion:

ﬁ _AS_Keq'Xmax'XL

Vo ATV, 1+4Ke X,

é_Keq * Xmax " XL
Vb 1+Keq'XL

Ec.23)

A =

Derivando la Ec.22 en funcion del tiempo:
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dXA _ Keq b Xmax dXL

- 2 EC.24)
dt (14K, -x,)" 9t
Derivando la Ec.23 en funcion de X,:
dX, AsdX, A
A _Ss77A TS Ec.25)
axX, V,dX, V,
Matematicamente se tiene:
dX, dX, dX, V, dX,
A_Z70A 724 _ b 774 Ec.26)
dt dX, dt A dt
Remplazando la Ec.24 en la ecuacién anterior:
dX, As KX ax
By e Ec.27)
b (14 Keq - X1)
Definiendo el crecimiento de X, y X,como:
Ng, =u-X, Ec.28)
NXA :,LLXA EC29)

Remplazando las Ec.23, Ec.27 y Ec.28 en la Ec.21:
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b b b b
dX; EXL + E}?} —9XL _S}TA _As_ Keq “Xmax  dXj,

— Ec.30)
Vy-m, Vy (1 + Keq . XL)Z dt

Ec.31)
b b
Ey, + Ex, — Sk, —Sﬂ) _As KegXmax  dX,
(14K,q-X,)" @

S8

dXL_ . é_Keq'Xmax'XL
Vp -my

— = - MZ — M2 +
dt Vv, 1+Keq-XL> xa M, +(

b ,pb _cb _cb.
Ex, +Ey, —S%, =%,

Vb Ec.32)

As KeqXmax XL b b
(s KeaXmaxXn) _ pyb gy
ax, * <Vb 1+Keq X1, Xa x, T (

dt - ( As = KeqXmax
Vo (14KeqXp)"

Finalmente se asume que el consumo de azufre es proporcional al crecimiento
bacteriano de las células adheridas:

D? =—"Ny, Ec.33)

- Acido fosférico.

b
dmy,po,
dt

= E133P04 - SII-)IgP04 - DIZ-)131304 Ec.34)

e Reactor de Lixiviacion.

- Masa Global.
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dméot
dt

- Mineral.

- Fosforita.

- Agua.

- Biomasa.

- Acido sulfurico.

l l l l l l
- SH2504, - SH3P04 - SXL - SXA - SCG.SO4, - SHF

dmmin
l l l
dt Emin - Smin - Dmin
l
dm os — ! Sl _ Dl
dt fos os os
l
dezO

!
dez S0,

_rl _ ¢l _nl
dt - EH2504 SH2504, DH2504,
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_ pl l l l l l 1 I ol l
=Es+Epnin +Eno+ Enyso, ¥ Engpo, + Ex, + Ex, — Ss — Smin — Sh,0

Ec.36)

Ec.37)

Ec.38)

Ec.39)

Ec.40)



- Acido fosférico.

% = E}IBPO4 - S]l-]3PO4_ + Ppl13po4
- Yeso.
dmjgsm - _Séa504 + Péaso4
- Acido fluorhidrico.
dm}-IF — _gl 4 pl
dt HE T

4.4.2 Ecuaciones estequiométricas.

Ademas por estequiometria se tiene:

Consumo de azufre en funcién del consumo de fosforita.

D? =10

Consumo de oxigeno en funcion del consumo de azufre.

b _ 3,
Dg, =3

PMo,
PMg
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Ec.41)

Ec.42)

Ec.43)

Ec.44)

Ec.45)



Consumo de agua en funcién del consumo de azufre.

PMagua . Db

Dfjo =
Hy0 PMg S

Producciéon de acido sulfurico en funcion del consumo de azufre.

PMpy,so b
Pb = 2074, D
H,S0, PMs S

Consumo de agua en funcion del consumo de fosforita.

PM,
DIZ-I o= 20 - 2 . D}os
2 PMfOS

Consumo de acido sulftirico en funcion del consumo de fosforita.

PM
l _ . H2504 = Nl
DHzSO4 - 10 PMfOS DfOS

Produccioén de acido fosférico en funcién del consumo de fosforita.

PM
l — . H3PO4 Rl
PH3P04 - 6 PMfOS fOS

Produccion de yeso dihidratado en funcién del consumo de fosforita.

PM
1 _ . CaS04 . i
PCaSO4 =10 PMos Dfos

Produccioén de acido fluorhidrico en funcién del consumo de fosforita.

43

Ec.46)

Ec.47)

Ec.48)

Ec.49)

Ec.50)

Ec.51)



PMyr

. . D!
PMfos

PISFZZ

0s EC.52)

4.5 Cinética de Lixiviacion de Fosforo.

Como se menciond en la seccion 2.6 el modelo utilizado para la cinética de
lixiviacion del mineral fosfatado es el modelo del nucleo sin reaccionar. Con el fin
de determinar la tapa controlante y consecuentemente, la expresion cinética a
utilizar (Ec.6, Ec.7 o Ec.8) se realiza un ajuste a la curva experimental de
extraccion de fésforo de la publicacién “Leaching of phosphorus from incinerated
sewage sludge ash by means of acid extraction followed by adsorption on orange
waste gel” % la cual se obtuvo bajo los siguientes parametros:

Tabla 5: Parametros utilizados en la extraccion de fosforo. %

Primero se calculan los pardmetros De y Kg con las Ec.7 y Ec.8, respectivamente,
en funcibn de cada par de valores (tiempo, conversién) obtenidos en la
publicacion:

Tabla 6: Valores de Dg y Kg para cada par de puntos (tiempo, conversion).

2,96E-09 6,44E-04
2,34E-08 1,39E-03
1,49E-08 7,94E-04
1,30E-08 6,20E-04
1,27E-08 5,47E-04
1,23E-08 4,96E-04
1,16E-08 4,49E-04
1,08E-08 4,09E-04
1,09E-08 3,97E-04
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1,14E-08

4,07E-04

1,26E-08

5,03E-04

Con el valor promedio de cada parametro se calcula el tiempo para el caso en que
controla la reaccion, el caso en que controla la difusién, y el caso en que controlan
ambas etapas, y se calcula el error con respecto al tiempo experimental (t exp).

Tabla 7: Tiempo cuando controla la reaccion, la difusion o ambas etapas.

0,18 5 5 1 7 6 76 30
0,62 10 23 19 42 129 89 318
0,68 20 26 24 50 31 20 151
0,75 30 31 31 62 3 4 107
0,82 40 36 41 77 10 2 93
0,87 50 41 50 91 18 1 81
0,90 60 45 56 101 26 7 68
0,92 70 47 61 108 32 13 55
0,95 80 53 70 123 34 12 53
0,98 90 61 83 144 33 8 59
1,00 100 83 101 184 17 1 84

Se observa que el menor error se presenta cuando controla la difusién. Por lo
tanto se determina que la etapa controlante es la difusién del reactante al interior
de la particula de mineral, con un valor del coeficiente de difusién (Dg) de 1,24-10®
[m?min], con lo cual la expresién cinética a utilizar es la Ec.6. En el Grafico 1 se
observa la curva experimental y la curva ajustada mediante el modelo del nucleo
sin reaccionar cuando esta etapa controla.
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Conversidn w's tiempo

Conversian []
= =
= [y ]

o
(]

o
(]

01 —4— Curva experimental

—#— Curva ajustada
|:| | | | | | | | 1
a 10 20 30 40 a0 60 70 80 a0 100

Tiempo [min]

Gréfico 1: Conversidon de fosforo versus tiempo.

4.6 Cinética de Biolixiviacion de Azufre.

Segun lo expuesto en la seccidn 2.5 existen diversas expresiones para modelar la
cinética bacteriana de oxidacion del azufre. Para efectos de este estudio se utiliza
la expresion dada por la Ec.4 de manera de estudiar Unicamente el efecto del pH
en el crecimiento de las bacterias y no redundar con el parametro de inhibicion del
qgue depende u en las Ec.2 y Ec.3 (el cual también depende de la concentracion de
acido sulftrico al interior del reactor). Debido a lo anterior es que se asume que
la tasa especifica de crecimiento (1) es igual a la tasa especifica maxima de
crecimiento (4,4 ), 1a cual a su vez corresponde a la expresion de la Ec.4:

Hmax = Z1° (pH - pHmin) ' (1 - eXp(Zz ’ (pH - pHmax))
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Dado que fuera del rango de pH de crecimiento de la bacteria u,,, alcanza
valores negativos, se asume que en ese caso u es igual a cero.

Por otra parte, dado que el &cido sulfdrico es un acido fuerte en su primera
disociacién (Ka;=10°, Ka,=102)* el pH en funcién de la concentracién de acido
sulfarico se asume como:

pH = —10g(Cy, s0,) Ec.53)

Como se menciond en la Tabla 2, z; yz, corresponden a los coeficientes de
regresion de la ecuaciéon que relaciona el pH con la tasa especifica maxima de
crecimiento (4,4, )- Pese a que se desconoce el valor de estos coeficientes para la
bacteria Acidithiobacillus thiooxidans, se supuso que el valor de z; es de 25 [1/dia]
y z, de 0,0814 (este ultimo corresponde al valor que posee este coeficiente para la
bacteria Lactobacillus curvatus %), dado que se tienen nociones de los valores
gue puede alcanzar u (segun lo visto en la Tabla 3). Con ello y la Ec.4 se
construyo el siguiente grafico.

mu max [1/dia]
O L N W b U1 O N

o\\
'd

pH

Gréafico 2: Tasa especifica de crecimiento versus pH.
(Elaboracion propia)
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4.7 Grados de Libertad.

Para calcular los grados de libertad del sistema (N;) se utilizan las siguientes
ecuaciones: 4

N; =N, — N, Ec.54)
N, = N, - (Nsp +2) Ec.55)
N, =BM+E, +BE+T+ P+ Cuepp + F, Ec.56)

Con respecto al N° de variables (N,) se tiene que:

N, (N° de corrientes) = 10

N, (N° de especies) = 13 (ver Tabla 4).

Luego:
N, =10-(13 +2) =150

Con respecto al N° de restricciones (N,) se tiene:

BM (Balances de masa independientes) = 11. Considera el balance de azufre (S),
oxigeno (Oy), diéxido de carbono (CO,), agua (H20), relave mineral (min), fosforita
(fos), biomasa, acido sulfurico (H,SOy), acido fosforico (HzPO,), yeso (CaSO,) y
acido fluorhidrico (HF).

E.s:(Ecuaciones estequimetricas independientes) = 7. Se consideraron las Ec.45,
Ec.46, Ec.47, Ec.48, Ec.50, Ec.51, y Ec.52.
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BE (Balance de energia) = 0. En el proceso no se considera el balance de
energia.

T = 9. La temperatura de todas las corrientes es la misma.

P = 9. La presion de todas las corrientes es la misma.

Cero(Composicion cero) = 97. Dado que ninguna composicion es conocida, se
calcula para cada corriente como el N° total de especies menos el N° de especies
de dicha corrientes, por ejemplo

E?:11 composiciones cero (12 especies menos el azufre)

Ademas dentro de las restricciones se debe considerar la ecuacion de isoterma de
equilibrio de Langmuir que relaciona dos de las variables consideradas.

Luego:

N=11+74+0+9+9+97+1 =134

Finalmente

N,; = 150 — 134 = 16 variables de restriccion.

4.8 Parametros del modelo.

A continuacion se detallan los parametros de cada reactor necesarios para llevar a
cabo la simulacion.
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Tabla 8: Parametros de cada reactor para llevar a cabo la simulacion.

Razon volumen total de azufre al interior del reactor versus
volumen del reactor biologico (g) (ver Anexo B.2).
Radio promedio de la particula de azufre al interior del reactor
bioldgico (Ry).
Parametros para el calculo de y,,,, como funcién del pH del
reactor bioldgico (z1 y z»).
Parametros biologicos: X,,qx Y K4 para la ecuacion de Langmuir,
Y, para el balance de biomasa.

Flujo masico de entrada de mineral (E.,;,) al reactor de lixiviacion.
pH de operacion del reactor de lixiviacion (pH,).
% p/p de soélidos versus solucién de salida del reactor de lixiviacién
(psélido/sol)-
Porcentaje que se retira de &cido fosférico del sistema completo
(9).
% p/p de salida del sistema de pentoxido de fésforo (P,0s5) versus
la solucion total de salida (pp, o, /sot)-

Radio inicial de la particula de mineral (R).
Parametros para el calculo de la conversion versus tiempo (Dg).
Porcentaje de fosforita en el mineral.

Conversion de la fosforita.

Cabe sefialar que consecuentemente con los grados de libertad obtenidos en la
seccién 4.7, se requiere fijar 16 pardmetros para poder resolver el sistema.

4.9 Variables de salida.

A continuacion se detallan las variables de salida que entrega la simulacion. Estas
son las variables calculadas mediante la simulacién, que dependen de los
parametros vistos en la seccion anterior.

1) Flujos masicos y volumétricos, de entrada y salida, de cada especie y del total
para cada reactor.
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2) pH del reactor bioldgico (pHj), y concentracion de acido sulfdrico al interior de
cada reactor (Cf} 50, » Ci1,50,)-

3) Concentracion de células en suspension y adheridas a las particulas de azufre
del reactor biolégico (X, , Xj,).

4) Tasa especifica de crecimiento de las bacterias adheridas (u).

5) Volumen del reactor biolégico y del reactor de lixiviacion (V, , V).

6) Tiempo de residencia en el reactor bioldgico y en el reactor de lixiviacion (t, ,

Tl).

El algoritmo para resolver el sistema y obtener el valor de las variables de salida
se encuentra en el Anexo C.

4.10 Sistema de Ecuaciones a Resolver.

El sistema de ecuaciones a resolver es el siguiente:

PMCaSO
Staso, = 10° Wfo:- 0,095 - Epyin Ec.57)
St =0905-E.. Ec.58)
. PMHspo, | gL
8 ot 209 Emin Ec.59)

l _
SH3P04 =

q
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MHF

Shp =2 - 0,095 E... Ec.60)
fos
Ec.61)
l l
El _ SCaSO4 + Smin . 10~PH1
Hp50, ,,_(l_l+l 1 +wl Al _l_l_l)
Pw Wi,0 " Pr,0 T WH,so0, " PH,s0, T WHss0, " PHsso, T Wx, " Px,,
PMy,so
-PM +#.0,95.Dl.
H2504 PMfOS min
Ec.62)
Steso. + Sk
l __“Caso min 1 I b l
Ey,o = m = Scaso, — SHspo, — Eco, — Smin
_ Séa504 + S}nin . 10_le
. (Wb pb 4+ wb b Fwh b +wk - pb)
Dsolido/sol (WHZO Pr,0 T Wy,so0, " PH,s0, Hs50, " PH;S0, X, " Px;
PMagua 1
" PMy, 50, + 20+ M, - 0,095 E,in
2
Pp R
t=——"——(1-3-1-a)?*+2-1—-a Ec.63
S5 e (13 P 2 (1) )

_ ol !
Vi = (Epin * Prin + Eh,0 " Pio + Eft, 50, * Phi,so, + Elypo, * Phyro, + Ex, " Pk,) 71 EC.64)

Ec.65)

1 1
sb =(M_51 _sl _Eb _g!.

H,0 Psétido CaS0, H3PO, CO, min

sol
1 1
SCaSO4 + Smin —pH

- 1 1 1 1 1 1 Ty 107P

Psstido * (WHZO "Pry0 t Wh,so, " PH,so, T Whyso, " PHyso, T Wx,, 'PXL)

sol

1 \ PMagua
* PMy,s0,) = (4 * Sh,po, * \%—504 / -1 - m' 0,95 * Epin

st St
SH3504FSH,0

52



3 0
E} ==-——2.0,95-EL;
02 7 9 PMfos min EC.66)
S, = Eo, Ec.67)
Ec.68)

l l
SCaSO4 + Smin

Ell-jl S0, = 107 PHi . pMm
2504 ol Al l N l N [N H3504
Pw (WHZO Pu,0 ¥ Wh,so, * Pa,so, T Whsso, * PHsso, T Wx, PXL)
So
b — _ . cl
Ex.po, = 1-9) SH3PO4 Ec.69)
El
H,S0,
pH, = —log(- b I b b b b . b )
(St,0 " Pry0 + Enyso, * Phys0, + Enpo, * PRspo, T Sx, " Px,) " PMu,so,  EC.70)
Ec.71)
Vy
PMg . i l' i
s 095 Efuin Yo
Keg X S?(L
eq fmax _p b ] b b b b b
3e SH,0PH,0%EH,504 PH,504 EH3 PO, PH3POLTSX PX],
Z" (pH - pHmin) ) (1 - eXP(Zz ' (pH - pHmax)) ) E 55’(
1+K, L
o 55-’120'9212o+E§12504'P€12504+EZ3P04'PZ3P04+5§(L'P§(L
Tp
Vp

b EC72)

= Tb. b b b b .. b b b b b b
Es - ps + Ep,o0 " Puyo + Eo, " Po, t Eco, " Pco, T En,so, " Ph,so, T Enypo, " Phspo,

Cabe seialar que consecuentemente con los grados de libertad obtenidos en la
seccion 4.7, el sistema se resuelve con 16 ecuaciones linealmente
independientes.
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5. Resultados.

En la presente seccion se detallan los resultados obtenidos en la simulacion
realizada con el modelo computacional desarrollado.

La simulacion se realizé resolviendo el set de ecuaciones presentado en la
seccion 4.10. En los escenarios estudiados se varia el valor del pH del reactor de
lixiviacion (pH;), del parametro pssiqa0/501, Y del parametro €. Luego, estos tres son
los parametros variables del sistema. Los valores de todos los parametros
utilizados se encuentran en la siguiente tabla.

Tabla 9: Valor de los parametros del modelo.

Elin 100 [ton/dia] Fija *
pH, Desde 1 th]tj. 5,0 (cada Variable .
Dsélido/sol 0,10-0,25-10,40 Variable *
q 0,9[] Fija [35]
Pp,05/s0l 0,5 [ ] Fija [6]
R 6,5-10" [m] Fija [9]
%fosforita 1% Fija [15]
% 95% Fija [9]
conversion
£ 0,01 -0,05-0,1 Variable .
R, 3:10” [m] Fija [22]
Z 25 [1/dia] Fija *
Z, 0,0814 Fija [23]
Keq 2-10™"° [m3/cel] Fija [22]
Xmax 10* [cel/m?] Fija [22]
Y, 4,9-10" [cellkg] Fija [22]

* Parametros establecidos para el estudio.

5.1 Dimensionamiento del Reactor Bioldgico.

De la simulacién se obtienen los Grafico 3 y Grafico 4. El Grafico 3 presenta la
variacion del pH de operacién en el reactor biologico (pH,) en funcion del pH de
operacion del reactor de lixiviacion (pH,), para los diferentes valores de pgsiqo/sor-
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Se observa que a medida que aumenta pH; también aumenta pH,, y que la
variacion de este Ultimo posee una tendencia polindémica, exhibiendo que a mayor
valor de pgsiia0/s01 12 Variacion de pH, es mas amortiguada, volviéndose asintotica
a menor pH,. Ademas, el grafico presenta que a mayor valor de psjiqo/s01 Para un
mismo valor de pH;, menor es el valor de pHy; y que independiente del valor de
Dssiido/sor |2 acidez siempre es mayor en el reactor bioldgico que en el reactor de

lixiviacion.
pH, s pH,

2 T T T T — T t—t—t—+t—d

18+ _

o 16 i
=
m
=
=

= 1.4F _
g
(]
]
[a k]

= 12F _
[a k]
=
[a k]
T

o 1 | _

—F— Paglivorsal o
08 —— Paglidasa 022 ||
Pedlidosa ot
1 | 1 1 | | |
1 1.5 2 25 3 3.5 4 4.5 5

pH en el reactar de lixiviacian

Gréafico 3: pH del reactor biolégico versus pH del reactor de lixiviacion para los distintos
valores de Pssiido;sol-

El Grafico 4 exhibe la variacion del volumen del reactor biologico en funcion del pH
de operacion del reactor de lixiviacion (pH;) para los diferentes valores de
Dsstido/sor Y d€ €. Se observa que independiente de los valores de psjigo/sor Y d€ €
al aumentar el valor del pH disminuye el volumen del reactor biol6gico. También
se observa que a mayor psiao/s00 MeNOr es el volumen del reactor para un mismo
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valor de pH, y de &, y que a mayor € menor es el volumen del reactor para un

mismo valor de pH; y de pseiido/sol-

Ub WS pHI
150 . 150 T 150 T
1 1==001 [mm?] £=0.05 [mim?] 2=01 [mim’]
B}
o 100 —a\ - 4100 - .
o ,
o 3
0 !
=
. %
=) i
O %
3
k]
N M
=
[k}
E a0 .
=
]
=
I:I | D | D 1
1 2 3 1 2 31 2 3
pH en el reactor de lixviacion -
psélidnisc'l:u'1 I::Isc'llidu:ufscll:I:I'25 ps::'ulidc'.fscﬂ: 4

Gréfico 4: Volumen del reactor biolégico versus pH del reactor de lixiviacién para los
diferentes valores de pseiigo/sor Y d€ €.

Complementario al grafico anterior, en la Tabla 10 se detalla el volumen del
reactor biolégico para 9 valores particulares de pH,; frente a los diferentes valores
del pssiiaossor Y de &, con el fin de distinguir de mejor forma la variacion del

volumen en cada caso.
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Tabla 10: Volumen del reactor biolégico [m3] para los diferentes valores de pHy, Pssiido/sot Y
de €.

En la Tabla 11 se presenta el tiempo de residencia del reactor bioldgico en funcion
del pH de operacion del reactor de lixiviacién, frente a los diferentes valores del
Dssiido/sor Y d€ €. Se observa que independiente de los valores de pssigo/sor Y d€ €
al aumentar el valor del pH disminuye el tiempo de residencia en el reactor
biolégico. Tambien se observa que a mayor pssiq0/s00 Mayor es el tiempo de
residencia para un mismo valor de pH; y de &, y que a mayor € menor es el tiempo
de residencia para un mismo valor de pH,; y de pseiido/sol-

Tabla 11: Tiempo de residencia en el reactor bioldgico [min] para los diferentes valores de
pH;, del pygliagossar Y d€ €.
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Finalmente el Grafico 5 exhibe la variacion del volumen del reactor biolégico en
funcién del pH de operacion del reactor biologico (pH,) para los diferentes valores
de Pssiiaossor Y d€ €. Se observa que independiente de los valores de pgsiiqo/sor Y
de ¢ al aumentar el valor del pH disminuye el volumen del reactor bioldgico.
Ademas se observa que a mayor pgsiq0/s00 MeNOr es el volumen del reactor para
un mismo valor de pH; y de ¢, y que a mayor € menor es el volumen del reactor
para un mismo valor de pH; y de pssiido/sol-
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Gréfico 5: Volumen del reactor biolégico versus pH del reactor biol6gico paralos diferentes
valores de Pssiidgossor Y d€ €.

58



5.2 Dimensionamiento del Reactor de Lixiviacion.

Como se presentod en la seccion 4.5, se determiné que la etapa controlante en la
lixiviacién es la difusion del reactante al interior de la particula, y que el valor del
coeficiente de difusion es de 1,24-10® [m%min]. Con ello se obtiene el Gréfico 6, el
cual exhibe la conversién de la fosforita en el tiempo frente a diversos valores de
pH de operacidn del reactor de lixiviacion en las primeras dos horas del proceso.
En el Anexo F se encuentra el Grafico 11 para el tiempo completo requerido. En
este grafico se observa que a mayor pH, mayor es el tiempo necesario para
alcanzar una misma conversion.
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Grafico 6: Conversion de fosforita versus tiempo de residencia en las primeras dos horas
de lixiviacion para diferentes valores de pH.
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En el Gréafico 7 se presenta la variacion del volumen del reactor de lixiviacion en
funcion del pH de operacion de éste en el rango 1,0 — 3,0, frente a los diferentes
valores de pseiiqo/s0i- EN €ste grafico se observan dos fenomenos. El primero es
que a mayor valor de psgiq0/s01 PAra un mismo valor de pH;, menor es el volumen
del reactor de lixiviacion. El segundo fenbmeno, es que a mayor pH; para un
mismo valor de pgsiiqe/s01, Mayor es el volumen del reactor de lixiviacion. En el
Anexo F se presenta el Grafico 12, en el cual se exhibe la variacién del volumen

del reactor de lixiviacion en funcién del rango de pH completo de estudio (1,0 —
5,0).
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Gréfico 7: Volumen del reactor de lixiviacién en funcién del pH de operacién del reactor de
lixiviacion para a los diferentes valores del pgsiido/sot-

Complementario al grafico anterior, en la Tabla 12 se detalla el volumen del
reactor de lixiviacion para 9 valores particulares de pH;, con el fin de distinguir de
mejor forma la variacién del volumen en cada caso. Se puede observar que con
una variacion de 1 unidad de pH el volumen del reactor de lixiviacion aumenta en
un orden de magnitud.
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Tabla 12: Volumen del reactor de lixiviacion [m®] para los diferentes valores de pH, y del
Psélido/sol-

4,43
14,1
44,5
141
445
1,41E+03
4,45E+03
1,41E+04
4,45E+04

1,66
5,26
16,6
52,6
166
526

1,66E+03

5,26E+03
1,66E+04

9,64E-01
3,06
9,67
30,6
96,8
306
968

3,06E+03

9,68E+03

Finalmente en la Tabla 13 se presenta el tiempo de residencia del reactor de
lixiviacion en funcion del pH de operacion del mismo para obtener un 95 % de
conversion de fosforita. Se observa que a mayor valor de pH; mayor es el tiempo

de residencia.

Tabla 13: Tiempo de residencia del reactor de lixiviacion [hr].

1,10E-01 (6,6 min)
3,48E-01 (21 min)

1,10
3,48
11,0
34,8
110
348

1,10E+03

En el Anexo E.4 se presentan las tablas con los balances de masa de cada

especie para cada reactor.
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5.3 Dimensionamiento del Sistema Completo.

Complementaria a las secciones 5.1 y 5.2 se presenta esta seccion, cuyo fin es
estudiar el comportamiento global del sistema. En ésta se exhiben los resultados
del sistema completo en base al volumen total, el cual corresponde a la suma del
volumen del reactor de lixiviacion y el volumen del reactor biolégico,

El Grafico 8 exhibe la variacion del volumen total del sistema (V; mas V,) en
funcion del pH de operacion del reactor de lixiviacion (pH;) para los diferentes
valores de pgeiigossor Y d€ €. Se observa que a mayor pggigo/sor Menor es el
volumen total para un mismo valor de pH; y de &, y que a mayor ¢ menor es el
volumen total para un mismo valor de pH; Y de pssiido/sot-

En los tres subgraficos y para cada valor de psgiq0/s0, S€ ObSErva que existe un

volumen minimo éptimo, el cual para todos los casos se obtiene con un pH; entre
1y 2. Cuando ¢ es 0,01 el volumen éptimo varia entre 70 y 140 [m?], cuando ¢ es
0,05 el volumen éptimo varfa entre 20 y 40 [m®], y cuando ¢ es 0,1, el volumen
éptimo varia entre 15 y 30 [m®] aproximadamente, para los distintos valores de

psélido/sol-
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Grafico 8: Volumen total del sistema versus pH del reactor de lixiviacion para los diferentes
valores de Pgsiidgossor Y d€ €.

El Grafico 9 exhibe la variacibn de pH; y pH, en funcion de la razon
masamin/masas para los diferentes valores de pgsiq0/501- ESta razon relaciona la

masa de mineral al interior del reactor de lixiviacibn con la masa de azufre al
interior del reactor biologico. Se observa que a mayor psiqo/s00 MeNOr es el pH

para un mismo valor de masamin/masas, y que para un mismo valor de pgsiqo/sor €l
valor del pH aumenta al aumentar el valor de masani,/masas.
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Grafico 9: pH versus razon masanmi,/masas para los diferentes valores de pgsiido/sot -

El Grafico 10 exhibe la variacion del volumen total del sistema en funcién de la
razén masamin/masas para los diferentes valores de psigo/501 Y d€ €. Se observa

que a mayor psesiao/sor MeNOr es el volumen del reactor para un mismo valor de

masanmin/masas y de &, y que a mayor € menor es el volumen del reactor para un
mismo valor de masamin/masas y de pgsiiqo/sot-

En los tres subgraficos y para cada valor de pssiqo/s01, S€ ObSEIVa que existe un
volumen minimo optimo. Cuando ¢ es 0,01 el volumen 6ptimo varia entre 70 y 140
[m?], cuando ¢ es 0,05 el volumen 6ptimo varia entre 20 y 40 [m®], y cuando ¢ es
0,1, el volumen éptimo varia entre 15 y 30 [m® aproximadamente, para los
distintos valores de pssiiao/soi-
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Grafico 10: Volumen total del sistema versus razén masay,/masas para los diferentes
valores de Pgsiidgossor Y d€ €.

En la Tabla 14 se presenta el volumen total éptimo, el volumen y pH de cada
reactor y el valor de la razobn masamin/masas al cual éste se obtiene, para los
diferentes valores de pgsiq0/501 Y d€ €. Se observa que el rango optimo de pH, es
entre 1,2 y 1,9; y que el rango 6ptimo de pH,es entre 1,0 y 1,5. Esta tabla
presenta de manera condensada lo observado en el Gréafico 8: una disminucion en
el volumen a media que pgiq0/50 AUMENta y & se mantiene fijo, y una disminucion

en el volumen a media que € aumenta y pgsjiao/s0r S€ Mantiene fijo.
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Tabla 14: Volumen del sistema completo [m3] para los diferentes valores de pgsigo/sor Y d€ €.

1,02

1,8 1,3 10,5 68,5 2,26 78,9
1,9 11 7,68 64,6 3,07 72,3
14 1,3 11,2 28,1 4,26E-01 39,3
1,4 11 4,17 17,0 7,28E-01 211
15 1,2 5,26 15,8 9,84E-01 '

1,6 1,0 3,85 14,6 1,36 18,5
1,2 11 7,04 17,0 2,23E-01 24,0
1,3 11 3,31 9,27 5,29E-01 12,6
15 1,0 3,06 7,79 1,01 10,8
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6. Discusion.

6.1 Dimensionamiento del Reactor Bioldgico.

Del Gréafico 3 se observa que a medida que aumenta el pH en el reactor de
lixiviacidbn (pH;), también aumenta el pH del reactor biolégico (pH,). Esto es
coherente con lo esperado ya que a mayor pH;, menor es la concentracién de
acido sulfarico en el reactor de lixiviacion. Para un valor fijo de pssiiqo/sor, @l ser el
consumo (y la produccion) de acido sulfarico independiente de los pardmetros
variables del sistema (ver Anexo E.4), los flujos méasicos de entrada y salida de
ambos reactores de acido sulfurico disminuyen al aumentar pH; (ver Tabla 40).
Por otra parte se observa que los flujos de entrada y salida de solucién son
independientes del valor de pH,; (ver Anexo E.4, Tabla 47 y Tabla 48), por lo que la
concentracion de acido sulfarico efectivamente sera menor en ambos reactores al
ser mayor el valor de pH,.

En este grafico también se observa que la variacion de pH, posee una tendencia
polindmica, exhibiendo que a mayor valor de pgsjiqa0/s01, 12 variacion de pH, es mas
amortiguada, volviéndose asintotica a menor pH;. Cabe esperar que al aumentar
Dsélido/sot» Y dado que los flujos de salida de mineral y yeso (s6lidos) no dependen
de los parametros variables del sistema, el flujo de salida en fase liquida del
reactor de lixiviacion disminuya. Ademas dado que el flujo de salida de acido
fosférico tampoco depende de los pardmetros variables del sistema, lo que
realmente disminuye de la fase liquida son los flujos de salida de agua y acido
sulfurico. Efectivamente como se observa en las Tabla 47 y Tabla 48, los flujos de
entrada y salida de solucion de los reactores de lixiviacion y biolégico son
independientes del valor de pH;, pero la tasa de variacion del flujo de entrada de
acido sulfarico al reactor de lixiviacién (que corresponde al flujo de salida del
reactor biologico) disminuye al aumentar pH, para un mismo valor de pssiiao/sot 10
gue genera la tendencia polindmica y no una tendencia lineal (ver Tabla 41). Por
otra parte esta tasa también disminuye al aumentar pggiq0/s01, Para dos valores

consecutivos de pH;. Es decir, el flujo de salida de acido sulfurico del reactor
bioldgico disminuye a menor tasa a medida que aumenta pgsigo/sor: Y al
mantenerse el flujo de salida de solucion constante, la concentracién de acido
sulfirico disminuye de manera mas amortiguada. Desde un punto de vista
matematico esto se debe a cémo estd planteado el sistema, en el cual
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efectivamente las concentraciones de acido sulfurico de cada reactor se
relacionan a través de un polinomio, que ademas posee un término de potencia en
base 10 debido al caracter logaritmico del pH.

Otro fenomeno que se observa en el Grafico 3 es que a mayor valor de pgsjio/sot
para un mismo valor de pH;, menor es el valor de pH,. Esto se debe a que si bien
al aumentar el valor de pgsiq0/501 disminuye el flujo de salida de acido sulfarico del
reactor biolégico, también disminuye el flujo de salida de solucion de este reactor
en un porcentaje mayor al porcentaje de diminucion del acido, lo que genera que
la concentracion de éste al interior del reactor biolégico sea mayor, provocando un
pH mas bajo.

Por ultimo en el Grafico 3 se aprecia que el pH en el reactor biolégico siempre es
mas bajo que el pH en el reactor de lixiviacion, es decir, su acidez es mayor. Esto
es logico ya que en el reactor biolégico se genera el acido y en el reactor de
lixiviacion se consume.

El Grafico 4 presenta la variacion del volumen del reactor biolégico en funcion de
pH, para los diferentes valores de psia0/501 Y d€ €. Se observa que independiente

de los valores de pssigosor Y de € al aumentar el valor de pH; disminuye el

volumen del reactor biologico. Esto se debe a que al ser mayor el valor de pH,
también es mayor el valor de pH,,. Por otra parte como se observa en el Grafico 2,
el valor de u,,,, alcanza su maximo para un valor de pH, entre 2,0y 2,5. Por lo
tanto, dado que el pH de operacién del reactor biolégico incide directamente en el
valor de la tasa especifica de crecimiento de las bacterias, de la cual a su vez,
depende el volumen del reactor, es de esperar que en el rango 0,5-2,0 de pH, el
volumen del reactor disminuya; que en el rango 2,0-2,5, que corresponde al rango
optimo de pH de las bacterias, se obtenga el valor de volumen éptimo para el
reactor bioldgico; y que en el rango 2,5-4,3 el volumen del reactor vuelva a
aumentar. Luego, dado que el rango de pH,; del grafico es desde 1,0 a 3,0 el cual
corresponde a un rango de pH, de 0,7 a 2,0; es correcto que el volumen del
reactor disminuya al aumentar pH;. Cabe sefalar que, como se observa en el
Grafico 3, pH, nunca alcanza valores mayores a 2 para ninguno de los valores de
Dsslido/sor €Studiados, por lo que el volumen del reactor bioldgico no alcanzara su
optimo.
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En el Grafico 4 también se observan otros dos fenomenos. El primero de ellos es
que a Mayor pseido/sor MeNOr es el volumen del reactor para un mismo valor de
pH; y de ¢, lo cual se debe a que a medida que aumenta este parametro,
disminuyen los flujos de entrada y salida de agua y &cido sulfurico de ambos
reactores, como se explicé anteriormente, por lo que se requiere un menor
volumen de reactor. El segundo fendmeno es que a mayor € menor es el volumen
del reactor para un mismo valor de pH; y de pgsiq0/501- R€COrdando, el parametro &
representa la relacion entre el volumen de azufre versus el volumen del reactor
biolégico, lo cual es analogo a comparar la masa de azufre con la de solucién (ver
Anexo E.1, Tabla 19). Como se observa en el Anexo E.1 Tabla 24, la masa de
azufre al interior del reactor biolégico no depende del parametro €. Luego, para un
valor fijo de pH; y de pssiia0/s01 12 masa de azufre al interior del reactor es la misma

independiente del valor de ¢, con lo cual si éste aumenta la masa y el volumen de
la fase liquida necesariamente debe disminuir, por lo que el volumen del reactor
biol6gico también decrece.

Complementario al Grafico 4, en la Tabla 10 se detalla el volumen del reactor
biol6gico para 9 valores particulares de pH; frente a los diferentes valores del
Dsslidossor Y d€ &, en la cual se aprecia numeéricamente la influencia de los valores

de le’ psélido/sol y €.

En la Tabla 11 se presenta el tiempo de residencia del reactor bioldgico en funcion
de pH,, frente a los diferentes valores del pgsigo/s00 Y d€ €. Se observa que
independiente de los valores de psgia0/s00 Y d€ € al aumentar el valor de pH,
disminuye el tiempo de residencia en el reactor biologico. Esto se debe a que al
aumentar el valor de pH; disminuye el valor del volumen del reactor biolégico pero
se mantiene constante el caudal total de entrada del reactor bioldgico, con lo cual
el tiempo de residencia necesariamente también disminuye. También se observa
que a Mayor psside/s0r Mayor es el tiempo de residencia para un mismo valor de
pH; y de €, y que a mayor € menor es el tiempo de residencia para un mismo valor
de pH; y de pssiiao/sor- El primer fendmeno se debe a que si bien al aumentar el
valor de pssiido/sor disminuye el volumen del reactor, también disminuye el flujo
total de entrada al reactor en un mayor porcentaje que la disminucién del volumen,
lo que genera que el tiempo de residencia sea mayor. El segundo fenomeno se
debe a que el parametro € no incide en el flujo de entrada total al reactor biolégico
pero si es inversamente proporcional al volumen del reactor, por lo que al
aumentar el valor de € menor es el tiempo de residencia en este.
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El Grafico 5 exhibe la variacion del volumen del reactor bioldgico en funcion del pH
de operacion del reactor biolégico (pH,) para los diferentes valores de pseiiqo/sor Y
de . Se observa que independiente de los valores de pgsiiq0/501 Y d€ € al aumentar

el valor del pH disminuye el volumen del reactor biolégico. Ademas se observa
que a mayor pseiqao/sor MeNOr es el volumen del reactor para un mismo valor de

pH; y de &, y que a mayor € menor es el volumen del reactor para un mismo valor
de pH; y de pseiiao/sor- LUEGO, SE presenta un comportamiento similar al observado

en el Gréfico 4, lo cual es logico ya que pH, es directamente proporcional a pH;,
por lo que se aplica el mismo analisis elaborado para ese grafico. Como se explico
anteriormente, es de esperar que en el rango 0,5-2,0 de pH, el volumen del
reactor disminuya, y que en el rango 2,0-2,5, que corresponde al rango 6ptimo de
pH de las bacterias, se obtenga el valor de volumen 6ptimo. Por lo tanto dado que
el rango que alcanza pH, en los casos estudiados es 0,7-2,0 debe presentarse
que al aumentar pH, el volumen disminuya. Cabe sefalar que si el valor de
pH,fuera menor a 0,5 o mayor a 4,3; el volumen del reactor bioldégico deberia dar
infinito, ya que en estos casos se asume que u es igual a cero. Lo anterior se
debe a que para efectos de este estudio se considera que la tasa especifica de
crecimiento (u) es igual a la tasa especifica maxima de crecimiento (i,qy), Y que
esta Ultima corresponde a la expresion de la Ec.4 para asi s6lo estudiar el efecto
del pH en el crecimiento de las bacterias y no redundar con el parametro de
inhibicién del que depende u en las Ec.2 y Ec.3. (el cual también depende de la
concentracion de &cido sulfarico al interior del reactor). Dado que fuera del rango
de pH de crecimiento de la bacteria u,,,, alcanza valores negativos, se asume que
en este caso u es igual a cero. Cabe sefialar que los resultados obtenidos en la
simulacion dependen de las ecuaciones que integran el modelo, por lo que de
usarse otra ecuacion para la cinética bacteriana, estos podrian verse modificados.
Su validez se debe determinar de manera experimental, lo que queda fuera de los
alcances de este estudio. Por otra parte, asi como las ecuaciones del modelo
inciden directamente en los resultados de la simulacion, también lo hace el valor
de los parametros utilizados. Por lo tanto los valores de K., Y, Y Xpmq, inciden en
el célculo del volumen del reactor bioldgico, por lo que es importante determinar el
valor experimental de estos pardmetros para este caso en particular.
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6.2 Dimensionamiento del Reactor de Lixiviacion.

En el Gréfico 6 se presenta la conversion de fosforita en el tiempo para las dos
primeras horas de reaccién. Se observa que a mayor pH; mayor es el tiempo
necesario para alcanzar una misma conversion. Esto se debe a que en tal caso,
menor es la concentracion de acido sulfurico presente en el reactor de lixiviacion.
Para los valores de pH; entre 1 y 2, que como se verd mas adelante, son los
valores en que se obtiene el volumen éptimo para el sistema completo, se tiene
que para alcanzar un 95% de conversion se requieren entre 10 a 95 minutos de
tiempo de residencia aproximadamente. Lo anterior es concordante con el modelo
del ndcleo sin reaccionar, en el cual el tiempo es inversamente proporcional a la
concentracion de acido y se relaciona de manera polinémica con la conversion. Al
ser mayor la concentracién de acido, se tiene una mayor masa de éste disponible
para provocar la lixiviacion del mineral, por lo cual es coherente que a mayor
concentracion se requiera de un tiempo menor.

En el Grafico 7 se presenta la variacion del volumen del reactor de lixiviacion en
funcion del pH de operacion de este, frente a los diferentes valores de pseigo/sor-

En este grafico se observan dos fenémenos. El primero es que a mayor valor de
Dsslido/sot P@ra un mismo valor de pH;, menor es el volumen del reactor de

lixiviacion. Esto se debe, al igual que en el caso del reactor biolégico, a que a
Mayor pseiao/sor, MENOT €S la masa de la fase liquida al interior del reactor, por lo

gue se requiere de una menor cantidad de agua y un menor volumen de reactor.
El segundo fendmeno, es que a mayor pH, para un mismo valor de pssigo/sol

mayor es el volumen del reactor de lixiviacion. Esto se debe a que a medida que
aumenta pH,; disminuye la concentracion de acido, lo que genera que aumente el
tiempo de residencia para alcanzar una misma conversion, ya gque como se
menciond en el andlisis del grafico anterior, ambas variables son inversamente
proporcionales. Como se observa en la Ec.10, el volumen es proporcional al
tiempo de residencia, luego si el tiempo aumenta y el flujo total de entrada se
mantiene constante, también aumenta el volumen del reactor; por lo tanto a mayor
pH;, mayor es el volumen. Complementario a este grafico, en la Tabla 12 se
presenta el valor del volumen del reactor de lixiviacién para 9 valores de pH,, en
funcion de los tres valores de pgsiiqo/s0i: CON €l fin de distinguir de mejor forma la

variacion del volumen en cada caso. Se puede observar que con una variacion de
1 unidad de pH el volumen del reactor de lixiviacibn aumenta en un orden de
magnitud, lo que es coherente con el caracter logaritmico del pH. Finalmente en la
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Tabla 13 se presenta el tiempo de residencia para obtener un 95% de conversion
de la fosforita. Como se dijo anteriormente, a mayor valor de pH; mayor es
volumen de reactor, y mayor es el tiempo de residencia.

6.3 Dimensionamiento del Sistema Completo.

El Grafico 8 exhibe la variacion del volumen total del sistema (V; mas V,) en
funcion del pH de operacion del reactor de lixiviacion (pH;) para los diferentes
valores de pgeiigossor Y d€ €. Se observa que a mayor pggigossor Menor es el
volumen total para un mismo valor de pH; y de €, y que a mayor ¢ menor es el
volumen total para un mismo valor de pH; y de pssjia0/501; 10 Cual concuerda con el
comportamiento presentado por los volimenes del reactor de lixiviacion y del
reactor biolégico.

De este grafico destaca que en los tres subgraficos y para cada valor de pseiqo/sot
se observa que existe un volumen total minimo (6ptimo), el cual para todos los
casos se obtiene con un pH; entre 1 y 2. Se distingue que cuando ¢ es 0,01 el
volumen éptimo varia entre 70 y 140 [m®], cuando ¢ es 0,05 el volumen 6ptimo
varia entre 20 y 40 [m®], y cuando ¢ es 0,1, el volumen éptimo varia entre 15 y 30
[m®] aproximadamente, para los distintos valores de pgsig0 /so1- Cabe recordar que

en el caso del reactor biologico el volumen disminuye al aumentar pH; y que en
caso del reactor de lixiviacion el volumen aumentar al aumentar pH,;. Luego, tiene
sentido que al sumar ambos volimenes se obtenga un 6ptimo que minimice el
volumen total del sistema. Llama la atencion que el éptimo se obtenga para un
valor de pH, menor al rango de pH 6ptimo para el crecimiento de las bacterias. De
esto se puede desprender que al trabajar a valores de pH mas altos el aumento en
el volumen del reactor de lixiviacion es mucho mayor a la disminucion en el
volumen del reactor biolégico. Por lo tanto, dadas las caracteristicas del sistema
es mas conveniente trabajar a un pH menor al 6ptimo bacteriano con el fin de
minimizar el volumen total del sistema, aunque con esto no se obtenga el volumen
minimo para el reactor bioldgico.

El Grafico 9 exhibe la variacion de pH; y pH, en funcion de la razon
masamin/masas para los diferentes valores de pssia0/501- ESta razon relaciona la
masa de mineral al interior del reactor de lixiviacion con la masa de azufre al
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interior del reactor biologico. Se observa que a mayor pgiqo/s00 Menor es el pH
para un mismo valor de masamin/masas, y que para un mismo valor de pgs;iqo/sor €l
valor del pH aumenta al aumentar el valor de masanin/masas. En el algoritmo (ver
Anexo C) se observa que la masa de azufre y de mineral dependen de los
volumenes de los reactores biolégico y de lixiviacion respectivamente. Esto se
debe a que la masa se calcula a partir de las concentraciones de cada especie al
interior de estos. Por esta razon es que la variacion de la masa en funcion del
valor de pH; es similar al comportamiento presentado por el volumen de cada
reactor, es decir, al aumentar pH; la masa de azufre disminuye y la masa de
mineral aumenta. Por lo tanto, la razén entre la masa de mineral y la masa de
azufre aumenta al aumentar el valor de pH; (como se observa en el Grafico 13 del
anexo F) y viceversa. Ademas, dado que pH, es directamente proporcional a pH;,
también se tiene que al aumentar pH, aumenta el valor de masann/masas y
viceversa.

El Grafico 10 exhibe la variacion del volumen total del sistema en funcién de la
razoén masamin/masas para los diferentes valores de pgsiq0/501 Y d€ €. Se observa
que a mayor pseiao/sor MeNOr es el volumen del reactor para un mismo valor de
masanmin/masas y de &, y que a mayor € menor es el volumen del reactor para un
mismo valor de masamin/masas Y de pgsiiqo/sot-

Al igual que en el grafico anterior en los tres subgraficos y para cada valor de
Dsélido/sol» S€ Observa que existe un volumen minimo 6ptimo. Cuando ¢ es 0,01 el
volumen éptimo varfa entre 70 y 140 [m®], cuando ¢ es 0,05 el volumen 6ptimo
varia entre 20 y 40 [m?], y cuando ¢ es 0,1, el volumen 6ptimo varia entre 15 y 30
[m?] aproximadamente, para los distintos valores de pgsido /soi- COMO se sefalo en
el grafico anterior la razon masanmin/masas y pH; son directamente proporcionales,
por lo tanto es consecuente que en los Gréfico 8 y el Grafico 10 se presente un
comportamiento similar.

Finalmente en la Tabla 14 se presenta el volumen total 6ptimo, el volumen y pH de
cada reactor y el valor de la razén masamis/masas al cual éste se obtiene, para los
diferentes valores de psiiq0/501 Y d€ €. Se observa que el rango éptimo de pH, es
entre 1,2 y 1,9; y que el rango 6ptimo de pH,es entre 1,0 y 1,5. Esta tabla
presenta de manera condensada lo observado en los Grafico 8 y Grafico 10: una
disminucion en el volumen a media que pseig0/500 AUMENtA Y € S& mantiene fijo, y
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una disminucion en el volumen a media que € aumenta y pgsiqo/s01 S€ Mantiene
fijo.

Para determinar el caso O6ptimo se deben tener varias consideraciones. Como se
sefialé anteriormente trabajar con valores altos de pgsigo/s01 SUSCIta que el
volumen requerido del reactor (tanto del biolégico como del de lixiviacion) sea
menor, lo cual es un ventaja desde el punto de vista operativo y econdmico. En
contraste a esto hay que tener en cuenta que a mayor valor de pssiqo/sor Mayor

dificultad presenta el bombeo y manejo general de la solucién del proceso, y por
esta misma razon no se trabajé con valores superiores al 50%, dado que es el
valor critico por sobre el cual se requiere, por ejemplo, la utilizacion de bombas
méas sofisticadas. “? Por otra parte, si bien a mayor valor de £ menor es el
volumen del reactor biolégico, tampoco es posible trabajar con valores de ¢
mayores a 0,1; debido a que como se observa en la Tabla 19, sobrepasando este
valor se estaria trabajando con un porcentaje p/p de sélido versus solucién mayor
al 20%, lo cual es perjudicial para las bacterias. ! Por lo tanto, se determina que
de los casos estudiados, lo éptimo es trabajar con un valor de pgsigo/s0r de 0,25,

de ¢ de 0,05 (equivalente a % pg/s,; del 10%, ver Anexo E.1), y de pH, entre 1,4y

1,5; con lo cual se obtiene un pH, entre 1,1 y 1,2; un volumen para el reactor de
lixiviacion de 5 [m®, y un volumen para el reactor de biolixiviacion de 17 [m?]
aproximadamente, lo que genera un volumen total de 21,1 [m®]. Los tiempos de
residencia obtenidos para cada reactor son de aproximadamente 33 [min] y 21
[min], respectivamente. Si se considera un factor de seguridad del 20%, los
volimenes serian 6 [m®] para el reactor biolégico y 20,4 [m®] para el reactor de
lixiviacion, y los tiempo de residencia de 40 [min] y 25 [min] respectivamente.

También cabe decir que los valores de pssiiqossor Y € podrian ser menores al
minimo utilizado en el estudio (0,1 y 0,01 respectivamente) pero no 0, ya que eso
implicaria que no hay solidos al interior del reactor, lo cual no es posible dado el
sistema en estudio. Por lo tanto, y segun lo visto en el parrafo anterior, el rango de
validez del trabajo de pgsiqo/so1 Y € €S de [>0 — 0,5] y [>0 — 0,1], ya que por como
estd planteado el sistema, este no capta las dificultades que podrian generar
valores superiores a estos (que ademas podrian contraponerse con algunos de los
supuestos utilizados), como por ejemplo problemas de agitacién, bombeo, alta
tasa de muerte en las bacterias, entre otros.
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6.4 Incidencia de los Supuestos en los Resultados de la
Simulacién.

En esta seccidon se analiza la validez de cada supuesto y su incidencia en los
resultados de la simulacion. Primero se abordaran los supuestos que se piensa,
tienen una menor incidencia.

El supuesto 2 (se consume todo el azufre que entra al reactor bioldgico) apunta a
una consideracién en el disefio, ya que sera necesario que a la salida del reactor
biolégico haya un filtro o malla que capte las particulas de azufre, o bien, que la
salida del reactor se encuentre a cierta altura, tal que la propia gravedad genere
que las particulas no logren alcanzarla. Este supuesto da pie al supuesto 16 (no
hay entrada ni salida de células adheridas en el reactor biologico), ya que si no
hay salida de particulas de azufre, tampoco habra salida de células adheridas del
reactor biologico.

El supuesto 3 (la incorporacion de azufre por parte de la bacteria en despreciable),
tiene una base bibliografica, e incide en que se pueda suponer que, dado que no
hay salida de azufre, este se convierta en un 100% a acido sulfurico.

Los supuestos 9, 12 y 13 resultan de los datos encontrados en la busqueda
bibliogréfica. Con respecto al supuesto 9 (la conversion a acido fosforico es de un
95%), se sabe que la conversion de fosforita a acido fosférico puede ser de un
95%, aunque cabe sefialar que se tiene constancia de esto al operar entre 70 y
80°C y que en el caso de estudio se considera una temperatura de 30°C. De todas
maneras el grado de conversién no deberia verse afectado por la temperatura, si
no que el tiempo para alcanzar dicha conversion. Referente al supuesto 12 (se
extrae del sistema un 90% de acido fosforico), como se menciona en el anexo B.2,
el rendimiento de extraccion de acido fosforico (al menos mediante extraccion por
solvente) puede llegar a ser de un 95% o mas. Con respecto al supuesto 13 (la
concentracion de salida del sistema de acido fosférico corresponde a un 50% de
P,0s), como se vio en la seccion 2.2, el acido fosforico se suele concentrar a
porcentajes entre 50 y 60% de P,0s,
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Para que el supuesto 15 (no hay entrada de células en suspension al reactor
biolégico) sea vélido se deben cumplir dos condiciones: la corriente de entrada del
azufre debe ser estéril, y la biomasa que entra al reactor de lixiviacion debe morir,
de tal forma que no se recircule al reactor biolégico (en su defecto se debe extraer
junto con el residuo mineral y el yeso). Lo anterior se relaciona con el supuesto 17
(no hay salida de biomasa en el reactor de lixiviacion), donde se asume que la
biomasa que entra al reactor de lixiviacion muere y se descompone en su interior.
El argumento de este supuesto es que en el reactor de lixiviacion las bacterias no
tendran fuente de carbono (diéxido de carbono) ni de energia (azufre) para crecer
ni mantenerse.

El supuesto 23 (se considera que la masa de una célula corresponde a 107
[kg/cel]) es una aproximacion a partir de los datos bibliograficos, y se espera que
el dato utilizado se encuentre dentro de los 6rdenes de magnitud de la masa de
una bacteria.

Con respecto a los supuestos, que se cree tienen una mayor incidencia en los
resultados se tiene:

Supuesto 1: El sistema se encuentra en estado estacionario. Este supuesto es
mas bien una condiciéon del sistema que se impone segun lo requerido por el
estudio. Se considera importante porque entrega la base del sistema a abordar.

En el caso estudiado no interesa el estado transiente razén por la cual no se
aborda, aunque esto tiene ciertas consecuencias. Al no considerar la dinamica del
proceso no se repara en las condiciones iniciales del sistema (por ejemplo se
desconoce la masa inicial de azufre y de bacterias al interior del reactor biolégico),
con lo cual se desconoce el tiempo que este tarda en llegar al estado estacionario,
asi como el impacto de las variables sobre el sistema, posibles puntos de
inestabilidad del proceso y su comportamiento frente a perturbaciones. Por lo tanto
se ignora si el disefio final del sistema ser4 capaz de contener el estado
transiente.

Supuesto 4: El consumo de oxigeno en el reactor biologico sélo se debe a la
reaccion de produccién de &cido sulfarico. Este supuesto tiene dos efectos
directos en el sistema. Por una parte al no considerar el oxigeno que consumen
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las bacterias, el flujo de entrada al reactor biolégico es menor al necesario a si se
considerara. Del algoritmo (ver Anexo C.2) se observa que el volumen del reactor
biolégico no depende del flujo de entrada de oxigeno. Si se veria afectado el
tiempo de residencia del reactor, ya que el flujo volumétrico de entrada
aumentaria, y al mantenerse constante el volumen, el tiempo de residencia
deberia disminuir.

Por otra parte, la expresion utilizada en la cinética bacteriana podria depender de
la concentracion de oxigeno ya que este es un sustrato limitante para el
crecimiento bacteriano. Ahora bien, de la busqueda bibliografica, al menos en lo
que respecta a la biolixiviacion de azufre por accién de Acidithiobacillus
thiooxidans, no se tienen antecedentes de que la concentracion de oxigeno sea
una variable a considerar en la expresion cinética, mas bien se suele expresar en
funcion de la concentracion de azufre o &cido sulfurico. Al menos desde esta
perspectiva, el supuesto tiene validez dado que se suele utilizar en este tipo de
estudios.

Supuesto 5: No hay salida de oxigeno en el reactor bioldgico. Este es un supuesto
fuerte, utilizado como una primera aproximacion, ya que la salida de oxigeno del
sistema depender4d de la solubilidad de este en la solucion del reactor.
Considerando que la temperatura de operacion es de 30°C y la presencia de
mineral, la concentracion de oxigeno disuelto sera baja B¥ por lo que
efectivamente habra salida de oxigeno del reactor en forma de gas. Para
aumentar la solubilidad y disminuir este efecto seria necesario bajar la
temperatura de operacién con lo cual disminuiria el crecimiento bacteriano y
aumentaria el volumen del reactor. Luego, se requiere estudiar la magnitud del
impacto que tiene la alimentacion de oxigeno en el sistema, tanto de manera
tedrica como de manera experimental para poder validar, 0 no, este supuesto.

Supuesto 6: No hay salida de diéxido de carbono en el reactor biologico. Este
supuesto es fuerte ya que en contraste con el oxigeno, la solubilidad de este
compuesto en agua en mucho mayor “J* formandose acido carbénico e iones
carbonato. Debido a esto, no habra completa disponibilidad de dioxido carbénico
para el crecimiento bacteriano, con lo que la concentracion celular sera menor,
generando un aumento en el volumen del reactor biologico. Si se deseara
mantener la concentracion celular obtenida en la simulacion, seria necesario
aumentar el flujo de entrada de diéxido de carbono al reactor biolégico, con lo cual
de todas maneras aumentaria el volumen del reactor.
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Supuesto 7: El mineral alimentado posee un 1% de fosforo. Se utiliz6 un dato
bibliografico para fijar el % de fésforo en el mineral. El valor utilizado no
corresponde al que posee un mineral de relave, si no que un mineral rico en hierro
con bajas concentraciones de fésforo. Por lo tanto es sélo una aproximacion, dado
qgue no se cuenta con la caracterizacion del mineral al cual se aplicaria el modelo
desarrollado. De ser menor el porcentaje se requeriria un menor volumen para el
reactor biolégico, ya que la produccién necesaria de acido sulfarico disminuiria, y
viceversa.

Supuesto 8: El acido sulfarico en el reactor de lixiviacién se utiliza exclusivamente
para lixiviar la fosforita. Como se dijo anteriormente, se desconoce la
caracterizacion del mineral al cual se desea aplicar el modelo. Debido a esto no se
tiene informacion sobre las especies minerales que contiene el relave que podrian
ser lixiviadas por efecto del acido sulfdrico. Es muy posible que cuando se realicen
las pruebas experimentales se determine que este supuesto no es valido, y que
por lo mismo, se requiere una mayor cantidad de acido sulfurico para tratar el
mineral. De ser asi se requerira un mayor flujo de entrada de azufre al reactor
biolégico, provocando que el volumen de este deba ser mayor al obtenido por la
simulacion.

Supuestos 10 y 11: Se desprecia la muerte celular de las bacterias adheridas y en
suspension. De considerar la muerte de las células adheridas y de las células en
suspension, la concentracién de ambas seria menor, con el cual el volumen del
reactor deberia aumentar. Cabe sefialar que despreciar la muerte de las bacterias
adheridas normalmente es una buena aproximacion, dado que estas poseen una
fuente de energia para crecer y mantenerse, y lo que se asume es que la tasa de
muerte es muy pequefia con respecto a la tasa de crecimiento. Puede no ser del
todo valido en el caso de las bacterias en suspension, las cuales no poseen una
fuente de energia para crecer, pero dado que estas se eliminan del reactor
bioldgico, se puede argumentar que en su salida esta implicita la tasa de muerte
bacteriana. Ademas ambos supuestos afectan al flujo de entrada de diéxido de
carbono al reactor biol6gico. Al observar el balance de masa se tiene que si se
considerara la muerte celular, la salida de bacterias en suspension seria menor,
con lo cual se requeriria un menor flujo de entrada de diéxido de carbono al
reactor bioldgico.

Supuesto 14: No hay consumo de acido fosférico en el reactor biolégico, y no
inhibe el crecimiento celular. No se tienen antecedentes de que la bacteria
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Acidithiobacillus thiooxidans metabolice de alguna manera el acido fosforico, o que
su metabolismo sea vea inhibido frente a este compuesto. De todas maneras se
deberian realizar estudios experimentales para corroborarlo, lo que se sale de los
alcances de este estudio. Si hubiera algun efecto inhibitorio, se requeriria un
volumen de reactor mas grande para generar la misma produccion de &cido
sulflrico, ya que se necesitaria una mayor concentracion de bacterias en su
interior.

Supuesto 18: Se suponen consumos estequiométricos. Esto no es del todo valido,
ya que como se vio en el analisis de los Supuesto 5 y 6, probablemente se
requiera un exceso de oxigeno y de diéxido de carbono debido a la solubilidad de
ambos. Es posible que también se requiera exceso de alguno de las otras
materias primas, lo cual se debe determinar de forma experimental. De ser asi el
volumen de los reactores se podria ver afectado y ser mayor al que se determina
con la simulacion.

Supuesto 19: No se purga acido sulfarico. Este supuesto depende de la eficiencia
de separacion de las etapas de purificacion del acido fosférico, luego de la cuales
se recircula el &cido sulfurico agotado. Es un supuesto fuerte que se recircule el
100% del acido, pero dado que se desconoce esta eficiencia se utiliza como una
primera aproximacion. De recircularse menos acido sulfurico, se espera que el
perfil de pH del gréafico varie, no en la forma de las curvas, pero si en el valor
numeérico de los puntos que la componen.

Supuesto 20: Se purga el 100% del yeso, del debris celular y del residuo mineral.
Al igual que para el supuesto 19, este depende de la eficiencia de separacion de
las etapas de purificacion. Luego, este valor se utliza como una primera
aproximacion. De no ser valido, el rendimiento de las bacterias podria verse
afectado principalmente por los componentes del residuo mineral los cuales
podrian afectar de alguna manera el metabolismo de la bacteria. Dado que se
desconoce la caracterizacion del relave, no es posible predecir posibles efectos.

Supuesto 21: Se retira el 100% del acido fluorhidrico producido. El &cido
fluorhidrico que se genera se encuentra en estado gaseoso, pudiendo solubilizar
en la solucién del reactor de lixiviacion (alta solubilizacién en agua ™), y
recircularse junto con el 4cido sulfurico agotado al reactor bioldgico. De ser asi el
metabolismo de las bacterias se verfa inhibido ®*”] con lo cual se requeriria un
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volumen mayor para este reactor. Para evitar esto se requiere de una etapa de
purificacion en la cual se elimine el &cido fluorhidrico como se sefala en la seccién
2.2.

Supuesto 22: Se asume que la densidad de las células es igual a la densidad del
agua, y que la densidad y masa molar del mineral son iguales a los de la fosforita.
Normalmente se asume que la densidad de las células es igual a la del agua
(debido a que el agua es el mayor componente de los microorganismos), con lo
cual es valido este supuesto. Con respecto al mineral, se utiliza esta primera
aproximacion debido a que se desconoce la caracterizacion del relave, pero es de
esperar que tanto la densidad como el peso molecular sean diferentes al de la
fosforita, lo cual modificard los volimenes de ambos reactores obtenidos de la
simulacién (el peso molecular incide en el calculo del tiempo de residencia del
reactor de lixiviacion, y la densidad incide en el célculo de los flujos volumétricos).

También cabe referirse a la cinética bacteriana adoptada en el modelo. Se supone
que Si U4 €S Mmayor a cero u toma el valor de 4, de lo contrario u se considera
0. Uno de los principales supuestos del modelo, ya que el valor de u incide
directamente en el volumen del reactor bioldgico. Como se sefiala en la Tabla 2, la
expresion para la cinética bacteriana puede abordarse de diferentes formas, y se
pueden considerar diversos sustratos limitantes. Para el estudio se escogio un
caso sencillo, minimizando la cantidad de componentes en la expresion, donde
sb6lo se estudia el efecto del pH sin considerar la concentracion de otros
compuestos que podrian hacer variar el valor de u. Para validarlo es necesario
realizar pruebas experimentales para determinar qué tan proximo a la realidad es
el modelo utilizado, aunque se espera que sea una buena aproximacion ya que la
expresion interioriza la inhibicibn generada por el acido al igual que las otras
expresiones. Con respecto a los parametros z; y z,, estos poseen directa
incidencia en el valor de u, y por lo tanto en el volumen del reactor bioldgico. El
pardmetro que tiene mayor importancia es z,, ya que segun sea su valor u puede
tomar valores con 6rdenes de magnitud distintos al utilizado en este estudio (10%).
Para determinar el valor real de z,, son necesarias pruebas experimentales. Dado
que este tipo de ensayos se salen del alcance del trabajo de tesis, estas y las
pruebas anteriormente recomendadas deberian realizarse en estudios paralelos a
este.
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Finalmente cabe referirse a una de las caracteristicas del planteamiento el
sistema: la utilizacion de reactores continuos CSTR. Segun lo visto en la seccién
2, la lixiviacién de minerales fosfatados y de relaves normalmente se realiza en
tanques agitados, debido a ello, para efectos del modelo se utilizé un reactor de
lixiviacion tipo CSTR. Se supuso el mismo tipo de reactor para la biolixiviacion de
azufre, pese a que segun la busqueda bibliografica su aplicacion hasta el
momento sélo se ha realizado en escala de laboratorio en columnas o tanques
agitados tipo batch. Esto podria generar que el sistema en continuo presente
dificultades o problemas que no se consideraron en el modelo, tales como no
idealidades: volumenes muertos, cortocircuitos, ademas de que habrd que poner
especial atencién a la agitacion del reactor, de tal forma que las bacterias la
puedan tolerar.
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7. Conclusiones.

Del estudio realizado se concluye que el pH de operacion del reactor de lixiviacion
(pH;) tiene directa incidencia en el pH de operacion del reactor biolégico (pHy),
observandose que a medida que aumenta pH; también aumenta pH,, y que
siempre pH, es menor a pH;. Ademas se observa que la variaciéon de pH, posee
una tendencia polinomica, exhibiendo que a mayor valor de psg;iq0/s01, 12 Variacion

de pH, es mas amortiguada, volviéndose asintética a menor pH,.

Con respecto al volumen del reactor biol6gico se observa que independiente de
los valores de pgsiiao/s01 Y d€ € @l aumentar el valor de pH, disminuye el volumen

del reactor bioldgico, lo cual se debe a que el rango de pH del reactor biolégico es
entre 0,7 a 2,0; que a Mayor pseido/s0r MENOr €s el volumen del reactor para un

mismo valor de pH; y de ¢; y que a mayor € menor es el volumen del reactor para
un mismo valor de pH; Yy de pssiido/sol-

En relacién al reactor de lixiviacion, se determina que la etapa controlante es la
difusion del reactante al interior de la particula, y que el valor del coeficiente de
difusién es de 1,24-10® [m?/min]. Ademas se observa que a mayor pH, mayor es
el tiempo necesario para alcanzar una misma conversion.

Se concluye que a mayor valor de pgs;iq0/s01 Para un mismo valor de pH;, menor es
el volumen del reactor de lixiviacidbn, y a mayor pH; para un mismo valor de
Dsstido/sot» Mayor es el volumen del reactor de lixiviacion, observandose que con

una variacion de una unidad de pH el volumen del reactor de lixiviacibn aumenta
en un orden de magnitud

Con respecto al sistema global, existe un volumen total 6ptimo que se obtiene
para un rango de pH; entre 1,2y 1,9; y un rango de pH, entre 1,0y 1,5.

Finalmente se recomienda trabajar con un valor de pssjia0/s01 d€ 0,25; de & de 0,05
(equivalente a % pg/5,; del 10%), y de pH, entre 1,4 y 1,5; con lo cual se obtiene

un pH, entre 1,1 y 1,2; un volumen para el reactor de lixiviacién de 5 [m®], y un
volumen para el reactor de biolixiviacion de 17 [m® aproximadamente. Los
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tiempos de residencia obtenidos para cada reactor son de aproximadamente 33
[min] y 21 [min], respectivamente. Si se considera un factor de seguridad del 20%,
los volimenes serian 6 [m?] para el reactor biolégico y 20,4 [m®] para el reactor de
lixiviacién, y los tiempo de residencia de 40 [min] y 25 [min] respectivamente.

Del analisis de los supuestos se concluye que se deben hacer pruebas
experimentales para corroborar varios de ellos, y que en general su incidencia
principal es aumentar el valor de los volumenes de los reactores. En particular se
recomienda realizar de manera experimental:

- Medicion de oxigeno disuelto a la salida del reactor bioldgico.

- Medicion de &acido carbonico e iones bicarbonato a la salida del reactor
bioldgico.

- Caracterizacion del mineral de relave, con el fin de determinar el porcentaje
fosfato del relave, asi como otras especies minerales que puedan ser
lixiviadas por efecto del acido sulfurico.

- Estudio del efecto del acido fosférico en las bacterias

- Estudio del efecto del pH en la tasa especifica de crecimiento bacteriana
con el fin de obtener los parametros z, y z,.

Cabe sefalar que la metodologia utilizada para desarrollar el estudio es aplicable
a otros procesos. Por ejemplo a biolixiviacion que utilice otras especies
bacterianas, o a procesos de lixiviacion de otras especies minerales, entre otros.
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8. Nomenclatura.

Xy N° de bacterias adheridas al azufre por &rea superficial de
azufre [cel/m?.

X, N° de bacterias en suspensién [cel/m?).

Xr: Concentracion total de bacterias al interior del reactor bioldgico
[cel/m?).

X N° de bacterias adheridas al azufre por volumen del solucion
[cel/m?).

Keq: Constante de equilibrio entre células adheridas y células en

suspension [m*/cell.

Xomax: N° maximo de células adheridas que pueden haber por area
superficial de azufre [cel/m?].

U: Tasa especifica de crecimiento celular [1/dia].

Umax- Tasa especifica maxima de crecimiento celular [1/dia].

K;: Constante de inhibicion [m®/kg] ([g/L]).

Csp2- Concentracion de sulfato en solucién [kg/m?).

Ci: Concentracion de inhibicién de sulfato en solucién [kg/m?).

Cs: Concentracion de azufre [g/L].

K;: Constante de semisaturacion del azufre [g/L].

Z;: Coeficiente de regresion [1/dia].

Zy: Coeficiente de regresion [ ].

PHppin: pH por debajo del cual no hay crecimiento bacteriano.

PHpax: pH por sobre cual no hay crecimiento bacteriano.

Ka; y Kay: Constante de la primera y segunda disociacion, respectivamente
[mol/L].

Ch,s0,- Concentracion de acido sulfarico [mol/L].
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Rendimiento célula/azufre [cel/kg azufre].

Coeficiente estequiométrico del mineral [ ].

Tiempo [dia].

Densidad molar del mineral [kmol/m?).

Radio inicial de la particula de mineral [m].

Concentracion de &cido sulfarico en la solucién [kmol/m?].
Constante de difusién [m%/min].

Conversion del mineral [ ].

Constante cinética de reaccion [m/dia].

Tiempo de conversion completa cuando controla la difusiéon al
interior de la particula [dia].

Tiempo de conversion completa cuando controla la reaccion
[dia].

Masa de la especie j en el reactor i, con i: reactor biologico (b) o
reactor de lixiviacion (1) [kg].

Flujo mésico de entrada al reactor i de la especie j, con i: reactor
biolégico (b) o reactor de lixiviacion (I) [kg/dia].

Flujo masico de salida al reactor i de la especie j, con i: reactor
biolégico (b) o reactor de lixiviacion (I) [kg/dia].

Consumo en el reactor i de la especie j, con i: reactor bioldgico
(b) o reactor de lixiviacion (1) [kg/dia].

Produccion en el reactor i de la especie j, con i: reactor biolégico
(b) o reactor de lixiviacion (I) [kg/dia].

Masa molar de la especie j [kg/kmol].

Crecimiento de la concentracién celular j, con j: X, o X, [cel/m? -
dia].

Volumen del reactor i, con i: reactor bioldgico (b) o reactor de
lixiviacion (1) [m?].
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le‘:

psélido/sol:

pPZOS/sol:

Pj-
Qe]l::

i
Qs;j:

Masa de una célula [kg/cel].

Area superficial de las particulas de azufre total al interior del
reactor [m?].

Muerte en el reactor i, de la concentracion celular j, con i: reactor
biolégico (b) o reactor de lixiviacion (1), y j: X, o X, [cel/m® - dia].

pH de operacion del reactor i, con i: reactor biolégico (b) o
reactor de lixiviacion (1) [ ].

Razon p/p entre soélidos y solucion de salida del reactor de
lixiviacion [kg/kg].

Porcentaje que se retira de acido fosférico del sistema completo

[1.

Razon p/p de salida del sistema de pentoxido de fésforo (P,0s5) y
la solucion total de salida [kg/kg].

Razdn entre el volumen total de azufre al interior del reactor y el
volumen del reactor biolégico [m®/m?].

Radio promedio de la particula de azufre al interior del reactor
biologico [m].

Volumen de las particulas de azufre total al interior del reactor
[m®].

Concentracion en el reactor i de la especie j, con i. reactor
bioldgico (b) o reactor de lixiviacion (I) [kg/m?).

Tiempo de residencia del reactor i, con i: reactor biolégico (b) o
reactor de lixiviacion (1) [dia].

N° de particulas de azufre al interior del reactor [ ].

Densidad en el reactor i de la especie j, con i: reactor biol6gico
(b) o reactor de lixiviacion (1) [kg/m?].

Flujo volumétrico de entrada al reactor i de la especie j, con i
reactor biolégico (b) o reactor de lixiviacion (1) [m®/dia].

Flujo volumétrico de salida al reactor i de la especie j, con i:
reactor biolégico (b) o reactor de lixiviacion (I) [m®/dial].
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w: Fraccion masica en el reactor i de la especie j, con i: reactor
bioldgico (b) o reactor de lixiviacion (l).

Ds/sol: Razon p/p entre azufre y solucion de salida del reactor bioldgico
[ka/kg].

Ny: N° de grados de libertad del sistema.

N,: N° de variables del sistema.

N, N° de restricciones del sistema.

N,: N° de corrientes del sistema.

Ngp: N° de especies del sistema.

BM: N° de balances de masa independientes.

Eog:: N° de ecuaciones estequiométricas independientes.

BE: N° de balances de energia.

T: Temperatura de cada corriente.

P: Presion en cada corriente.

Crero: Composicion cero.

masamin/masas: Razon entre la masa de mineral al interior del reactor de
lixiviacion y la masa de azufre al interior del reactor bioldgico [].

Ademas se tienen las siguientes abreviaciones: sol: solucion, rc: recirculacion,
tot: total, st: sistema.
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10. Anexos.
Anexo A. Antecedentes.

A.1 Informacion adicional sobre el fosforo.

A continuacién se detallan los minerales que poseen fésforo como componente
(Tabla 15), la ubicacién de los principales yacimientos de roca fosforica (Figura 9)
y los acidos que existen del fosforo y algunas de sus caracteristicas (Tabla 16).

Tabla 15: Nombre y férmula de los minerales de fosfato. *"

Apatite

Carbonate apatite
Carbonate fluorapatite
Carbonate
hydroxylapatitefluorian
Fluorapatite
Hydroxylapatitechlorian

Anapaite

Herderite
Messelite
Monetite
Scholzite

Whiteite

Augelite

Brazilianite
Childrenitemanganoan
Eosphorite
Lazulite
Montebrasite
Turquoise

C&5(PO4)3(OH,F)

C&5(PO4,CO3)3(OH,F)
C&5(PO4,CO3)3(F)

Ca5(PO4,C03)3(OH,F)

Cas(POy)sF
Ca5(PO4)3(OH,CI)

CazFe(PO4)2 - 4H,0

CaBe(PO,)F
Cay(Mn,Fe?)(PO,), - 2H20
CaHPO,
Caan(PO4)2 - 2H,0
(Ca,Fe,Mg)2Al>2(PO4)4(OH),
- 8H,0

Alx(PO,4)(0OH)s

NaAl3(PO.)2(OH)4
(Mn,Fe)AI(PO4)(OH), - H.0O
MnAI(PO4)(OH). - H,0
(Mg,Fe)Alx(PO4)2(OH).
(Li,Na)AI(PO4)(OH,F)
CUA'G(PO4)4(OH)8 - 5H,0
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Variscite AIPO, - 2H,0

Wardite NaAI3(PO4)2(OH)4 - 2H,0

Wavellite A|3(PO4)2(OH,F)3 - 5H,0
- 8H,0

Anapaite CazFe(POy) 2+ 4H,0

Childrenitemanganoan 1 (Mn,Fe)AlI(PO4)(OH),

Eosphorite MnAI(PO,4)(OH) - H20
Hureaulite Mns(PO30H),(PO,) - 4H,0
Lazulite (Mg,Fe)Aly(PO4)2(0OH),
Ludlamite (Fe,Mg,Mn)3(POy,), - 4H,0
Messelite Ca2(Mn,Fe)(PQOy); - 2H,0
Triphylite Li(Fe, Mn)PO,4
Zwieselite (Fe,Mn),(PO4)F
Heterosite Fe(PO,)
Heterositewith Mn (Fe,Mn)(POy,)
Phosphosiderite FePO, - 2H,0 (monoclinic)
. FePO,- 2H,0
Strengite (orthorhombic)
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Figura 9: Principales yacimientos de roca fosforica. [33]

Tabla 16: Acidos del fosforo. 4

Acido hipofosforoso  H3PO, +1 1
Acido ortofosforoso  H3POs +3 2
Acido HPO, +3 1
metafosforoso
Acido pirofosforoso  H4P20s +3 -
Acido hipofosférico  HsP,0s +4 4
Acido ortofosférico  HsPO, +5 3
Acido metafosforico (HPOs), +5 n
Acido pirofosférico  HsP,07 +5 4
Acido trifosforico  HsP301g +5 -
Acido tetrafosforico HgP4O13 +5 -
Acido perfosférico  H4P,0g +6 -
Acido HaPOs +7 :
monoperfosforico
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A.2 Purificacidon alternativa del acido fosforico.

Otra forma de purificar el acido fosforico es a través de la extraccion por solvente
B3 para ello se requieren tres etapas principales:

1. Extraccion liquido-liquido con un solvente apolar (ver Tabla 17 y Figura 10).
El 4cido se transfiere a la fase organica quedando las impurezas catidnicas
en la fase acuosa. Si esta etapa se realiza en contracorriente y se agrega
acido sulfarico, una gran parte del fosfato de hidrogeno se convierte en
sulfato de hidrogeno, con la consecuente liberacion de una mayor cantidad
de &cido fosférico, como se muestra en las siguientes reacciones.

Reaccion 6. Me!'(H,P0,), + 2H,S0, » Me''(HSO0,), + 2HsPO0,
Reaccion 7. Me!'(H,P0,)5 + 3H,S0, - Me!''(HSO,) + 3H3PO,

El rendimiento de extraccion puede aumentar a un 95% o mas (ver Figura
10).

Tabla 17: Solvente utilizados en una escala alta de produccién.'®

Isopropanol
N-Butanol
Pentanol (mezcla de isémeros)
Metilisobutilcetona
Tributilfosfato disuelto en querosén
Diisopropileter
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Figura 10: Primera etapa de la purificaciéon de acido fosférico por separacion liquido-

liquido.®

2. Extraccion liquido-liquido con agua. Las impurezas cationicas como los
iones de hierro se remueven con un lavado con agua o acido fosférico en
contracorriente. En la Figura 11 se muestra la eficiencia de esta etapa para
el hierro, donde se utiliza alcohol amilico como fase orgénica.

% P20s

RAW EXTRACT

o

RAFF INATE

% PoOs

10.7
ppm
37 (18 |11 | 7
Fe
pPpm T
22401030|436(196( 99 |50 |22 | 11 [5—=25
Fe -. | T
31.6 280
SELECTIVITY = Fe/P20s5 exrract ~005
Fe/P20s rareinate
ORGANIC/AQUEOUS-PHASE PROPORTION o

PURE EXTRACT

{——

WATER

(H3POy)

Figura 11: Remocion de los iones de Fe por lavado en contracorriente en el sistema
CsH110H-H3P0,-H,0.

3. Extraccion liquido-liquido con agua. El 4cido fosférico contenido en la fase
organica se extrae en contracorriente con agua.
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Otros pasos que se deben llevar a cabo son: la conversion del refinado de la
primera etapa en un producto que se pueda disponer en vertederos, recuperacion
del solvente a través de stripping, y concentrar el 4cido fosférico purificado al 55-
60% P,0s.

A.3 Datos de las especies.

Tabla 18: Tabla de masa molar y densidad de las especies.

Azufre (S) 32,07 1.960 [22]
Agua 18,02 994,7 [36]
Biomasa y debris celular - 995,7 -
Acido Sulfarico (H2SO4) 98,08 1.821 [36]
Acido Fosforico (HsPOg) 98,00 1.862 [36]
Oxigeno molecular (Oy) 32,00 1,287 *)
Di6xido de carbono (COy) 44,01 1,774 *
Mineral (Min) 1.009 1.700 -
Fosforita (Fos) 1.009 1.700 [37]
Yeso dihidratado
(CaSO04-2H,0) 172,2 2.320 [38]
Acido Fluorhidrico (HF) 20,00 1.001 [36]

(*) Célculo de densidad a través de ecuacion de gases ideales.
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Anexo B. Ecuaciones.

B.1 Balances de Masa.

Segun los supuestos sefialados en la seccién 4.3 se planeta el siguiente sistema
de ecuaciones a resolver:

e Reactor Biologico.

- Azufre.

En estado estacionario, y sin flujo méasico de salida (supuestos 1y 2):

D2 = E? Ec.73)

- Agua.

En estado estacionario (supuesto 1):

Ef.o = Sh,0 + Dho Ec.74)

Reemplazando las Ec.46y Ec.73:

M agua

- Eb .
P L Ec.75)

Ell-)IZO = 51?120 +
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- Oxigeno.

En estado estacionario, y sin flujo méasico de salida (supuestos 1y 5):

E§, = D§, Ec.76)

Reemplazando las Ec.45 y Ec.73:

3 PM,
Eb =—. 2. gD Ec.77

-Diéxido de Carbono.
En estado estacionario, y sin flujo masico de salida (supuestos 1y 6):
E¢o, = D¢, Ec.78)
- Acido sulfurico.
En estado estacionario:
P1?12504 = 511-)12504 - EII-;ZSO4 Ec.79)
Reemplazando las Ec.47 y Ec.73:

PMy,so,
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- Biomasa.

A partir de la Ec.30 y dados los supuestos 1, 3, 4, 10, 11, 15y 16:

Ng = S}‘)L Ec.81)
AV, m,
Luego:
peAs:Xq my =Sg Ec.82)
A partir de las Ec.33 y Ec.73:
Eb =y -I;—:-)?A Ec.83)
- Acido fosférico.
En estado estacionario y sin consumo (supuesto 1y 14):
SII-)I3P04 = EII-)I3PO4 Ec.84)
- Masa total.
El balance de masa total en estado estacionario es:
Ec.85)

b b b b b b b b b b _
E¢ + En,0 + En,s0, + Engpo, + Eo, + Eco, — Sx, — Sh,0 — SHys0, — SH3P04 =0
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Reemplazando las Ec.73, Ec.75, Ec.77, Ec.78 y Ec.80:

Magua . b 3 . PMOZ b _ PMH2504

P
b =Eb —_
S, = Es + PM; % 2 PMg ° PM;

“E¢ + Ego, Ec.86)

S}g :Eb_(l_I_PMagua E_PMOZ_PMHZSO4
LS PMg 2 PM; PM;

) + Eo, Ec.87)

Reemplazando los valores de los pesos moleculares se obtiene (ver Anexo A.3):

S, = Eo, Ec.88)

e Reactor de Lixiviacion.

- Mineral y fosforita.

En estado estacionario (supuesto 1):

l
Emin -

St =Dl Ec.89)

min

Considerando que el mineral alimentado posee un 1% de fosforita, y una
conversion del 95%, y que no se lixivia ninglin otro componente (supuestos 7, 8y
9):

Efos = Sfos = Dfos Ec.90)

0,1-E!

m

in 0,95 = Df,s = 0,095 E} i = Dfys Ec.91)
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0,95 Efos = D Ec.92)

- Agua.

En estado estacionario (supuesto 1):

EIl-IZO = SIl-IZO + DIl-IZO Ec.93)

Reemplazando las Ec.48y Ec.91:

Eho =Sho+20- ZJZ;“ - 0,095 EL .. Ec.94)
- Biomasa.
En estado estacionario, y sin flujo masico de salida (supuestos 1y 17):
Vlbj—)l(anx = M}Q Ec.95)
- Acido sulfurico.
En estado estacionario (supuesto 1):
Dllizso4 = 51112504 - 51112504 Ec.96)
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Dado que E}; 5o, = Sh,s0, Y Ef,s0, = Sh,s0, (Supuestol19):
DIl-IZSO4 = 511-)12504 - 1511-)12504 = PI?IZSO4 Ec.97)

- Acido fosférico.

En estado estacionario y purgando un 90% de acido fosférico del sistema
(supuestos 1y 12):

Pl po, = 0,9 Sh.po, Ec.98)

Reemplazando las Ec.50 y Ec.91:

PM
6-ﬂ-0,095-El

- =0,9-S! Ec.99
PMmin min H3PO, )

- Yeso.

En estado estacionario, y sin flujo masico de entrada (supuestos 1y 20):
P éa5‘04 = Sé‘aSO4 Ec.100)

Reemplazando las Ec.52 y Ec.91.:

PM
10 - —228% . 095 - E!

.= S} Ec.101
PMmin min CaS0, )
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- Acido fluorhidrico.
En estado estacionario, y sin flujo masico de entrada (supuestos 1y 21):

Php = Skhe Ec.102)
Reemplazando las Ec.52 y Ec.91:

PM
2. HF

p min

+0,095 - E.;, = Shi Ec.103)

- Masa total.

En estado estacionario se obtiene:

Ec.104)

! ! ! ! ! ] ! ! ! ! ! ! _
Epin + Enyo + Enyso, + Engpo, T Ex, — Smin = Styo — SHys0, — SHsPo, — Scaso, — SuF — Saebris = 0

Reemplazando las ecuaciones anteriores se obtiene que el balance sea O.

B.2 Calculos auxiliares.

1) Calculo del valor del area superficial total de las particulas de azufre al interior
del reactor biologico (As). Para ello suponer un radio promedio y una fraccion de
volumen de las particulas de azufre con respecto al volumen total del reactor (¢),
ya que:

As=4-m R n Ec.105)
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Siendo n el N° total de particulas de azufre al interior del reactor biologico.

Ahora n se puede despejar en funcion del volumen de las particulas de azufre
totales al interior del reactor biolégico:

4
V5=§-n-Rg-n Ec.106)
% TRy eV
g=—=2 - n=g i Ec.107)
Vp Vp --m-R}
3
Luego As:
3-¢- Vb
s = R— EC.108)
b
2) Calculo del flujo de salida de solucién del reactor de lixiviacion.
Sé‘aSO + Srlnin
Seol = ———— Ec.109)
psélido/sol
Donde S!,, se define como:
Ssot = Sh,0 * Staso, * Shzpo, + Si,s0, + Saevris + Smin Ec.110)

3) Célculo de la densidad de la solucién de salida del reactor de lixiviacion y del
reactor bioldgico. Esta se calcula como la ponderacién de la fraccion masica de
cada especie de la salida por su densidad.
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I _ el ! ! ! l l
Ssot = Styo T Scaso, T Stzpo, T Shys0, T Saebris T Smin Ec.111)

| N ! Al ! N l . Al
Psol = WH,0 * PHy0 t Why,s0, * PHy,s0, T WHsso, * PHyso, T Wcaso, * Pcaso, Ec.112)

b _ b ..b b . b b N b . .b
Psot = WH,0 " PH,0 T Wh,s0, " PH,s0, T WHss0, * PHyso, T Wx, " Px,, Ec.113)

4) Célculo de la salida de agua del sistema. Se calcula a partir del parametro

pPZOS/sol-

st
SHy50,

204 Ec.114)
51512504 + 515%20

pPzOs/SOl =
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Anexo C. Algoritmo.

Con las ecuaciones presentadas en la seccidn anterior se genera el siguiente
algoritmo para resolver el sistema. Con él se obtiene el sistema de ecuaciones
presentado en la seccion 4.10.

C.1 Calculo de variables de salida del reactor de lixiviacion.

1.1) Fijar valor de las variables de entrada.

1.2) Dado un pH de operacion del reactor de lixiviacion (pH;) y la Ec.53, calcular la
concentracion de &cido sulfirrico al interior del reactor de lixiviacion (Cf,so,)-

1.3) Dado un flujo de entrada de mineral al reactor de lixiviacion (EL;,), y el
porcentaje de fosforita en el mineral, obtener el flujo masico de entrada de fosforita
al reactor de lixiviacion (Ef,).

1.4) Con el flujo masico de entrada de fosforita al reactor de lixiviacion (E}OS), la
conversién esperada y la Ec.92, obtener el consumo de mineral y fosforita
(Drnin=Dfos).

min

1.5) Con el consumo de fosforita (D}OS) obtener por estequiometria (Ec.44, Ec.48,
Ec.49, Ec.50, Ec.51, y Ec.52) las tasas masicas de:

- Consumo de azufre en el reactor biolégico (D2).

- Consumo de agua del reactor de lixiviacion (D}izo).

- Consumo de &cido sulfirrico del reactor de lixiviacion (Do, )-

- Produccion de acido fosforico del reactor de lixiviacion (P},3P04).

- Produccion de yeso dihidratado del reactor de lixiviacion (Péa504).
- Produccion de acido fluorhidrico del reactor de lixiviacion (Ph).
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1.6) Dado un valor para q (porcentaje que se retira de acido fosforico del sistema
completo), y con el célculo de las tasas de Pf; po, Péaso, Y Phr. Y las Ec.57, Ec.59 y
Ec.60, obtener los flujos masicos de salida del reactor de lixiviacion de:

- Acido fosférico (St po,)-
- Yeso dihidratado (S¢,so,)
- Acido fluorhidrico (S4r).

1.7) Dado un flujo de entrada de dioxido de carbono (Eé’oz) y la Ec.67, obtener el
flujo de salida de células en suspension del reactor biolégico (S}?L), gue también
corresponde al flujo de entrada de biomasa al reactor de lixiviacion (E}(L).

1.8) Con el flujo de entrada de biomasa al reactor de lixiviacién (E}(L) y el supuesto
17) obtener el flujo de salida de debris celular del reactor de lixiviacion (St,,,.s)-

1.9) Con el flujo de entrada de mineral al reactor de lixiviacion (EJ,;,,), el consumo
de mineral (D.,), y la Ec.58 se calcula el flujo de salida de mineral del reactor de
lixiviacion (SL,;,)-

1.10) Dado un valor de psgia0/s01, €ON €l flujo masico de salida de yeso dihidratado
del reactor de lixiviacion (Suso,), €l flujo de salida de mineral del reactor de
lixiviacion (Sk,;,) y la Ec.109, obtener el flujo de salida de solucién del reactor de
lixiviacion (St,,).

1.11) Se aproxima el valor de la densidad de la solucion de salida del reactor de
lixiviacion al valor de la densidad del agua.

1.12) Se calcula el valor del flujo volumétrico de salida de solucion del reactor de
lixiviacion (Qs.,;), con la densidad aproximada y el flujo de salida de solucion del
reactor de lixiviacion (S%,,;).
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1.13) Con el flujo volumétrico de salida de solucion del reactor de lixiviacion (Qs’,;)
y la con la concentracién de acido sulfarico al interior del reactor de lixiviacion
(6;12504) se calcula el flujo de salida de &cido sulfarico del reactor de lixiviacion

(511‘12504)'

1.14) Se despeja el valor del flujo de salida de agua del reactor de lixiviacion (S},zo)
a partir de la Ec.110.

1.15) Con el flujo de salida de agua del reactor de lixiviacion (Sﬁ,zo), el consumo de
agua del reactor de lixiviacion (D},ZO) y la Ec.94, obtener el flujo masico de entrada
de agua al reactor de lixiviacion (E},zo).

1.16) Se calcula la densidad de la solucion de salida con la Ec.111.

1.17) Se calcula el error con respecto a la densidad aproximada del punto 1.11. Si
el error es mayor al 5% se repiten los pasos 1.11 al 1.16, igualando la densidad
aproximada a la densidad calculada con la Ec.112.

1.18) Con el flujo de salida de &cido fosférico del reactor de lixiviacion (S,§3P04) se
calcula el flujo de salida de &cido fosférico del sistema (S,§§P04) y el flujo que se

recircula al reactor biolégico, que corresponde al flujo de entrada y salida de acido
fosforico del reactor biologico (E}_’,3PO4,S}_’,3PO4) y al flujo de entrada de acido

fosforico al reactor de lixiviacion (Ef, po,)-

1.19) Con el flujo de salida de acido fosférico del sistema (S5 p,,), €l valor de
Pp,o0s/s01, Y 1@ EC.113 se obtiene el flujo de salida de agua del sistema (Sf,go).

1.20) Con el flujo de salida de agua del reactor de lixiviacion (S},ZO) y el flujo de
salida de agua del sistema (S,?,’;O) se obtiene el flujo de agua que se recircula, que
corresponde al flujo de entrada de agua al reactor biolégico (E}_’,ZO).
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1.21) A partir de los flujos masicos de entrada y la densidad de cada especie, se
calculan los flujos volumétricos para cada una. Luego se suman para obtener el
flujo volumétrico total de entrada (Qe;,.).

1.22) Para corroborar que el balance de masa total sea cero, se calcula el flujo
total de entrada y salida al reactor de lixiviacion (Ef,., St,:) y Se restan.

1.23) Dado el ajuste de las curvas experimentales para de extraccion de fosforo,
obtener la etapa controlante, y el valor de los parametros Dg y /0 Kg.

1.24) Con el o los pardmetros obtenidos en el punto anterior, la concentracion de
acido sulfarico del reactor de lixiviacion (652504), y las Ec.6, Ec.7 0 Ec.8 (segun sea

la etapa controlante), resolver y graficar en funcién del tiempo la conversion de la
fosforita. Con ello se obtiene el tiempo de residencia del mineral para una
conversion dada.

1.25) Con tiempo de residencia (1;) y el flujo volumétrico de entrada total al reactor
de lixiviacion (Qe},,), y la Ec.10, obtener el volumen del reactor de lixiviacion (V).

1.26) Con el flujo masico de salida de mineral del reactor de lixiviacion (Sk;,,), el
flujo volumétrico de salida de solucion del reactor de lixiviacion (Qs.,;) y el volumen
del reactor de lixiviacion (V;) se calcula la masa de mineral al interior del reactor.

C.2 Calculo de variables de salida del reactor bioldgico.

2.1) Fijar valor de las variables de entrada.

2.2) Dado la tasa de consumo de azufre calculada en el punto 1.5), y la Ec.73,
obtener el flujo de entrada de azufre al reactor bioldgico (E?).
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2.3) Dado el flujo masico de entrada de azufre al reactor biologico (E), obtener
por estequiometria (Ec.45, Ec.46 y Ec.47) las tasas masicas de:

- Consumo de oxigeno del reactor biolégico (Dgz).
- Consumo de agua del reactor biol6gico (D};ZO).
- Produccion de acido sulfurico del reactor biologico (P,_‘}2504).

2.4) Con el célculo de las tasas de D§, y Pf so,, €l supuesto 19 y las Ec.66 y
Ec.68, obtener los flujos méasicos de:

- Entrada de oxigeno al reactor biolégico (Egz).
- Entrada y salida del reactor bioldgico de &cido sulfirico (Ef so,,SH,s0,)-

2.5) Con el flujo de entrada de acido fosforico al reactor bioldgico (E33P04) obtenido
en el punto 1.18 y la Ec.84 se obtiene el flujo de salida de &cido fosférico del
reactor bioldgico (S§, o,)-

2.6) Con el flujo de entrada de agua al reactor biolégico (E,’}ZO) obtenido en el
punto 1.20, la tasa de consumo de agua (Dgz) y la Ec.75 se obtiene el flujo de
salida de agua del reactor bioldgico (5520)-

2.7) A partir de los flujos masicos de entrada y la densidad de cada especie, se
calculan los flujos volumétricos para cada una. Luego se suman para obtener el
flujo volumétrico total de entrada (QeZ,;).

2.8) A partir de los flujos masicos de salida y la densidad de cada especie, se
calculan los flujos volumétricos para cada una. Luego se suman para obtener el
flujo volumétrico total de salida (Qs2,;).
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2.9) Dado el flujo méasico de salida de acido sulfurico del reactor biologico (5,32504)

y el flujo volumétrico total de salida (Qs?2,), obtener la concentracion de acido
sulfrico del reactor biol6gico (Cf,so,)-

2.10) Dada la concentracion de acido sulfurico al interior del reactor biolégico
(C}’,2504) y la Ec.53, calcular el pH del reactor biologico (pHy).

2.11) Para corroborar que el balance de masa total sea cero, se calcula el flujo
total de entrada y salida al reactor de lixiviacion (EL,, SE.) y se restan.

2.12) Se calcula la densidad de la solucién de salida con la Ec.113.

2.13) Con el flujo de salida de células en suspension del reactor biolégico (S,?L) y el

flujo volumétrico total de salida (Qs2,) se calcula la concentracion masica de
células en suspension al interior del reactor biolégico (CY,)).

2.14) Con la concentracién masica de células en suspension al interior del reactor
biolégico (C}?L) y la masa de una célula (m,), se calcula concentracion de células
en suspension al interior del reactor bioldgico (X;).

2.15) Con la concentracion de células en suspensién (X;) y la Ec.1, calcular el N°
de células adheridas (X,).

2.16) Dado el valor de ¢, el radio promedio de las particulas de azufre al interior
del reactor biologico (R,), el N° de células por area superficial de azufre (X,), y las
Ec.23 y Ec.108, obtener la concentracion de células adheridas (X,).

2.17) A partir del pH del reactor biolégico (pH,) y la Ec.4 se obtiene el valor de la
tasa especifica de crecimiento ((,qx)-
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2.18) Si Umar €S mayor a cero u toma el valor de .. De lo contrario use
considera O.

2.19) Dado el flujo masico de entrada de azufre al reactor bioldgico (E?), el
rendimiento celular con respecto al azufre (Y,), la tasa de crecimiento (u), la
concentracion de células adheridas (X,), y la Ec.83, calcular el volumen del reactor
bioldgico (V).

2.20) Dada la tasa de crecimiento (u), la concentracion de células adheridas (X,),
el volumen del reactor biologico (V), la masa de una célula (m,) y la Ec.82 se
calcula el valor del flujo de salida de células en suspension del reactor bioldgico

(S%,).

2.21) Se compara el valor obtenido del flujo de salida de células en suspension del
reactor biolégico obtenido en el punto 2.20 con el obtenido en el punto 1.7. De no
corresponder, se iguala el valor del flujo de entrada de dioxido de carbono al valor
del flujo de salida de células en suspension del reactor biolégico obtenido en el
punto 2.20, y se vuelven a repetir los pasos 1.1 al 2.21.

2.22) Con el volumen del reactor biolégico (V}), el flujo volumétrico de entrada total
al reactor bioldgico (Qe?,,), y la Ec.10, calcular el tiempo de residencia del reactor
biolégico ().

2.23) A partir del valor de ¢, de la densidad del azufre y de la densidad de la
solucion de salida se calcula el porcentaje p/p de azufre con respecto a la solucion
al interior del reactor (de manera aproximada ya que la salida no considera el
azufre).

2.24) Con el parametro ¢, la densidad del azufre y el volumen del reactor biolégico
(V,), se calcula la masa de azufre al interior del reactor biolégico.

2.25) Con la masa de mineral calculada en el punto 1.26) y la masa de azufre
calculada en el punto anterior, se obtiene la raz6n entre ambas (masami,/masas).
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Anexo D. Cddigos en Matlab.

D.1 Algoritmo para la obtencion del volumen del reactor biolégico y los
flujos de cada especie para ambos reactores.

Nombre del archivo: so1ve vb

% Algoritmo para determinar:

% — Los flujos mésicos de entrada y salida de cada componente del sistema
% para ambos reactores, el bioldgico y el de lixiviaciédn.

% - Volumen y pH del reactor bioldgico.

% — Tiempo de residencia para el reactor bioldgico.

% — Tasa de crecimiento bacteriana y concentraciones de bacterias.

%

5 v1.0 Maria Fernanda Godoy margodoy@ug.uchile.cl
0000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000 0 0 0 [ee]

00000

o

%clear all
close all

global Qerltot pHl psolido _sol V_ 1

PMH = 1.00794; % Masa molar del hidrogeno kg/kmol
PMO = 15.99 % Masa molar del oxigeno kg/kmol
PMCa = 40.078; % Masa molar del calcio kg/kmol

PMS = 32.065;

oe

[ ]
[ ]
[ ]
Masa molar del azufre [kg/kmol]
[ ]
[ ]

PMP = 30.97376; % Masa molar del fosforo kg/kmol

PMF = 18.9984; % Masa molar del fluor kg/kmol

PMaf = 3*PMH+PMP+4*PMO; % Masa molar del acido fosférico
[kg/kmol]

PMmin = 10*PMCa+6*PMP+24*PMO+2*PMF; % Masa molar del mineral (fosforita)
[kg/kmol]

PMy = PMCa+PMS+4*PMO+4*PMH+2*PMO; % Masa molar del yeso dihidratado
[kg/kmol]

PMas = 2*PMH+PMS+4*PMO; % Masa molar del &cido sulfurico
[kg/kmol]

PMagua = 2*PMH+PMO; % Masa molar del agua

[kg/kmol]

PMO2 = 2*PMO; % Masa molar del 02

[kg/kmol]

PMHF = PMH+PMF; % Masa molar del &cido fluorhidrico
[kg/kmol]

ds = 1960; % Densidad del azufre [kg/m"3]

dagua = 995; % Densidad del agua [kg/m"3]
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das = 1821; % Densidad del &cido sulftrico [kg/m"3]

daf = 1862; % Densidad del &acido fosférico [kg/m"3]

dy = 2320; % Densidad del yeso dihidratado [kg/m"3]

do2 = 1.287; % Densidad del 02 [kg/m"3]

dco2 = 1.774; % Densidad del CO2 [kg/m"3]

dmin = 1700; % Densidad del mineral (fosforita) [kg/m"3]

dHF = 1001; % Densidad del &4cido fluorhidrico [kg/m"3]

YA = 4.9*10"14; % Rendimiento celular [cel/kg azufre]
mx = 10"-15; % Masa celular (Escherichia coli) [kg/cel]

pHmin = 0.5; % pH minimo al cual crece la célula []

pHmax = 4.3 % pH maximo al cual crece la célula []

Keg = 2*107(-15); % Constante de equilibrio [m*3/cel]

Xmax = 10712; % Concentracién maxima de células adheridas [cel/m"2]
%% Input

% Reactor Lixiviaci
pHL 1:0.1:5;

$pHl1=[1 1.5 2 2.5 3

én
o

o

pH reactor de lixiviacién

o

°

[]

3.51; se utiliza para obtener el grafico de

conversién en el tiempo

psolido_sol [0.1
solucidén de salida

q=0.9;
dcido fosfoérico []
pP205 sol = 0.5;

salida del sistema
El min 1075;

reactor de lixiviacién

cfos min = 0.01;
mineral [kg/kg]
El fos =

reactor de lixiviaciédén

alfa

0.95;

o

]

Reactor Bioldgico

E = [0.01 0.05 0.1]
rb = 3*10"-5;

z1l = 25;

z2 = 0.0814;

Eb CO2 = 148;
biolégico [kg/dia]

%% Output

o
°

for i

for k = 1:1
for w

El min*cfos min;

l:1:1length (pH1)

%

0.25 0.47; Porcentaje peso/peso de sbélido en
[kg sbélido/kg solucidn]
% Porcentaje que se retira del sistema de

)

o
]

Porcentaje peso/peso del P205 en solucidn de
[kg P205/kg solucidn]
% Flujo mésico de entrada de mineral al
[kg/dial
Porcentaje de contenido de fosforita en el

o

°

% Flujo masico de entrada de fosforita al
[kg/dial
% Conversidén esperada de la fosforita

[]

oe

Fraccidén vol azufre total/vol reactor
Radio particula de azufre [m]
Pardmetro cédlculo mumax=f (pH) para 30°C [1/dia]
Pardmetro cédlculo mumax=f (pH) para 30°C []
Flujo masico de entrada de CO2 al reactor

(]

’

o o° oP

oe

Reactor Lixiviacidn

oe

Variar pardmetro pHI1
Variar parametro psolido sol
Variar parémetro E

o\°

:length (psolido_sol)
l1:1:1ength(E)

o\°
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o)

Clas(i) = 10.”(-pH1 (1)) *PMas; % Concentracidén masica de acido sulftrico
en el reactor de lixiviacién [kg/m”"3]

D1 fos=alfa*El fos; % Consumo mésico de fosforita en el
reactor de lixiviacidén [kg/dial

Pl af = 6*D1 fos*PMaf/PMmin; % Produccién mésica de acido fosfdérico en
el reactor de lixiviacién [kg/dial

Pl y = 10*D1 fos*PMy/PMmin; Produccién masica de yeso dihidratado
en el reactor de lixiviacidén [kg/dia]
Pl HF = 2*D1 fos*PMHF/PMmin; % Produccidén masica de acido fluorhidrico
en el reactor de lixiviacién [kg/dia]

oo

D1 agua = 20*PMagua*Dl fos/PMmin; % Consumo masico de agua en el
reactor de lixiviacidén [kg/dial

Dl as = 10*PMas*Dl fos/PMmin; % Consumo masico de acido sulfurico
en el reactor de lixiviacidén [kg/dial

[}

S1 af = Pl af/q; % Flujo masico de salida de &acido fosfdérico del
reactor de lixiviacidén [kg/dia]

Sl y =Pl y; % Flujo masico de salida de yeso dihidratado del
reactor de lixiviacidén [kg/dial
S1 HF = Pl HF; % Flujo masico de salida de acido fluorhidrico del

reactor de lixiviacidén [kg/dia]

El1 X1 = Eb CO2; % Flujo mésico de salida de células en suspensiéon del
reactor bioldgico [kg/dia]

S1 debris = E1 X1; % Flujo masico de salida de debris celular del
reactor de lixiviacidén [kg/dial

D1 min = D1 fos; % Consumo masico de mineral en el reactor de
lixiviacidén [kg/dial

S1 min = El1 min-Dl1 min; % Flujo mésico de salida de mineral del reactor
de lixiviacidén [kg/dial

S1 sol(k) = (S1 _y+S1 min)./psolido sol(k); % Flujo de salida de soluciodn
del reactor de lixiviacidén [kg/dia]

dsaprox (i, k) = dagua; % Suponiendo un valor
aproximado de la densidad de la solucidn

QOsl sol(i,k) = S1 sol(k)./dsaprox(i,k); % Flujo volumétrico de salida

de solucidén del reactor de lixiviacidédn [m”3/dia]

Sl as(i,k) = Q0sl sol(i,k).*Clas(i); % Flujo masico de salida de é&cido
sulfurico del reactor de lixiviacidén [kg/dia]
S1 agua(i,k) = S1 sol(k)-S1 y-S1 af-S1 debris-S1 min-S1 as(i,k);

Q

% Flujo masico de salida de agua del reactor de lixiviacidén [kg/dial

dsol 1(i,k) =
(S1 agua (i, k) .*dagua+sl af*daf+Sl y*dy+Sl debris*dagua+S1l min*dmin+S1 as(
i, k).*das)./S1 _sol(k);

o)

% Densidad de la solucidén de salida del reactor de lixiviacidén [kg/m"3]

error (i, k) = abs(dsol 1(i,k)-dsaprox(i,k)).*100./dsaprox (i, k);

Q

% Error entre la densidad aproximada y la densidad calculada

while error(i,k)>0.05 % Iteracidén de la densidad de la solucidén de salida
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dsaprox(i,k) = dsol 1(i,k);

0sl sol(i, k) = S1 _sol(k)./dsaprox(i,k);
Sl as(i, k) = 0sl sol(i,k).*Clas(i);
El as(i,k) = Sl as(i,k)+Dl as; % Flujo mésico de entrada de acido

sulfirico al reactor de lixiviacién [kg/dia]

Sl agua(i,k) = S1 sol(k)-S1 y-S1 af-S1 debris-S1 min-S1 as(i,k);
El agua(i,k) = D1 agua+Sl agua(i,k); % Flujo masico de entrada de
agua al reactor de lixiviacidén [kg/dia]

dsol 1(i,k) =
(sl agua (i, k) .*dagua+sl af*daf+Sl y*dy+Sl debris*dagua+Sl min*dmin+S1 as(
i, k) .*das)./S1 sol(k);

error (i, k) = abs(dsol 1(i,k)-dsaprox(i,k)).*100./dsaprox (i, k);

end

Sst_af = g*sSl af; % Flujo masico de salida de acido fosfdérico del
sistema (lo que se recupera) [kg/dia]

Sst_agua = (Sst_af/pP205 sol)-Sst_af; % Flujo masico de salida de agua

del sistema [kg/dia]

Frc af = (1-9)*Sl _af; % Flujo mésico de &cido fosfdérico que se
recircula [kg/dia]

El af = Frc_af; % Flujo masico de entrada de éacido fosfdérico al
reactor de lixiviacidén [kg/dial

Frc agua(i,k) = S1 agua(i,k)-Sst _agua; % Flujo masico de agua que se

recircula [kg/dia]

S1 tot(i,k) = S1 min+S1l debris+S1 as (i, k)+S1l agua (i, k)+S1l y+S1 HF+S1l af;

)

% Flujo masico de salida total al reactor de lixiviacidédn [kg/dia]

El tot(i,k) = El min+El X1+El as(i,k)+El af+El agua(i,k);
% Flujo masico de entrada total del reactor de lixiviacién [kg/dia]

BM1 (i, k) = E1 tot(i,k)-S1 tot(i,k); % Corrobora que el balance de masa
es cero

Qel min = El min./dmin; % Flujo volumétrico de entrada de
mineral al reactor de lixiviacidén [m”"3/dia]

Qel agua(i,k) = El _agua(i,k)./dagua; % Flujo volumétrico de entrada de
agua al reactor de lixiviacidén [m”"3/dia]

Qel as(i,k) = El as(i,k)./das; % Flujo volumétrico de entrada de
dcido sulfurico al reactor de lixiviacidédn [m”*3/dia]

Qel af = El1 af./daf; % Flujo volumétrico de entrada de
dcido fosfdérico al reactor de lixiviacidédn [m”™3/dial

Qel X1 = El1 X1./dagua; % Flujo volumétrico de entrada de

células en suspensidén al reactor de lixiviacidn [m"3/dia]

Qerltot (i,k)=Qel min+Qel agua (i, k)+Qel as (i, k)+Qel af+Qel XI1;
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[}

% Flujo volumétrico de entrada total al reactor de lixiviacidén [m”3/dia]

El sol(i,k) = El X1+El as(i,k)+El af+El agua(i,k); % Flujo masico de
entrada de solucidén del reactor de lixiviacidén [kg/dial

Q

% Reactor Bioldégico

Eb s = 10*D1 fos*PMS/PMmin; % Flujo masico de entrada de azufre al
reactor bioldgico [kg/dial

Pb _as = Eb_s*PMas/PMS; % Produccién masica de acido sulfurico en
el reactor bioldégico [kg/dia]
Db _agua = Eb_s*PMagua/PMS;
bioldégico [kg/dia]

Db 02 = (3/2)*Eb_s*PMO2/PMS;
biolégico [kg/dia]

o\

Consumo mésico de agua en el reactor

o

Consumo masico de 02 en el reactor

Eb 02 = Db 02;
biolégico [kg/dia]

o

Flujo masico de entrada de 02 al reactor

Eb as(i,k) = S1 as(i,k); % Flujo masico de entrada de &cido
sulfirico al reactor bioldgico [kg/dia]

Sb_as(i,k) = Eb_as(i,k)+Pb_as; % Flujo masico de salida de acido
sulfirico del reactor bioldgico [kg/dia]

Sb X1 = Eb CO02; % Flujo masico de salida de células en suspensidn del
reactor bioldgico [kg/dia]

Eb agua (i, k) = Frc agua(i,k); % Flujo mésico de entrada de agua al
reactor bioldgico (proveniente de la recirculacién) [kg/dial

Sb_agua(i,k) = Eb _agua(i,k)-Db_agua; % Flujo masico de salida de agua del

reactor bioldgico [kg/dial

Eb af = Frc_af; % Flujo masico de entrada de éacido fosfdérico al
reactor bioldgico [kg/dial
Sb_af = Eb_af; % Flujo masico de salida de &acido fosfdérico del

reactor bioldgico [kg/dial

Qeb s = Eb_s/ds; % Flujo volumétrico de entrada de
azufre al reactor bioldgico [m*3/dial

Qeb _agua(i,k) = Eb_agua(i,k)./dagua; % Flujo volumétrico de entrada de
agua al reactor bioldégico [m"3/dia]

Qeb 02 = Eb 02/d02; % Flujo volumétrico de entrada de 02

al reactor bioldégico [m"3/dia]

Qeb CO2 = Eb C02/dC02;

CO2 al reactor bioldgico [m*3/dial
Qeb as(i,k) = Eb as(i,k)./das;

o°

Flujo volumétrico de entrada de

Flujo volumétrico de entrada de

dcido sulflurico al reactor bioldégico [m"3/dia]

Qeb af = Eb af/daf; % Flujo volumétrico de entrada de
dcido fosférico al reactor bioldgico [m"3/dia]

Osb_agua (i, k) = Sb_agua(i,k)./dagua; % Flujo volumétrico de salida de
agua del reactor bioldégico [m"3/dia]

QOsb as(i,k) = Sb as(i,k)./das; % Flujo volumétrico de salida de
dcido sulfurico del reactor bioldégico [m"3/dia]

Qsb_af = Sb_af/daf; % Flujo volumétrico de salida de

dcido fosférico del reactor bioldgico [m"3/dia]
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Osb X1 = Sb_Xl/dagua; % Flujo volumétrico de salida de
células en suspensién del reactor bioldgico [m*3/dial

Qeb tot (i, k) = Qeb s+Qeb agua (i, k)+Qeb 02+Qeb CO2+Qeb as (i, k)+Qeb af;

Q

% Flujo volumétrico de entrada total al reactor bioldégico [m"3/dia]

Qsb_tot (i, k) = QOsb _agua(i, k)+0sb_as (i, k)+Qsb af+Q0sb XI1;

[}

% Flujo volumétrico de salida total del reactor bioldgico [m"3/dial

Cbas (i, k) = Sb_as(i,k)/Qsb_tot (i, k); % Concentracidén de &cido sulfurico
al interior del reactor bioldgico [kg/m"3]

pHb (i,k) = -log(Cbas (i, k)./PMas); % pH de operacidn del reactor
biolégico []

Eb tot(i,k) = Eb_s+Eb 02+Eb CO2+Eb as (i, k)+Eb_af+Eb agua (i, k);

% Flujo masico de entrada total al reactor bioldgico [kg/dial
Sb_tot(i,k) = Sb_agua(i,k)+Sb_as(i,k)+Sb _af+Sb X1;

% Flujo mésico de salida total del reactor bioldgico [kg/dia]

BMb (i, k) = Eb _tot(i,k)-Sb_tot(i,k); % Corrobora que el balance de masa
es cero

Eb sol(i,k) = Eb_as(i,k)+Eb_af+Eb _agua (i, k); % Flujo masico de

entrada de solucidn al reactor bioldgico [kg/dial

Sb_sol(i,k) = Sb _agua(i,k)+Sb_as(i,k)+Sb _af+Sb X1; % Flujo masico de
salida de solucidén del reactor bioldgico [kg/dia]

dsol b(i, k) =
(Sb_agua (i, k) .*dagua+Sb _as (i, k).*das+Sb Xl*dagua+Sb_ af*daf)./Sb_tot (i, k);
% Densidad de la solucidén del reactor bioldgico [kg/m"3]

pS sol(i,k,w) = E(w)*ds./dsol b(i,k); % Calculo del % p/p de azufre
versus solucidén [kg/kg]

CbX1l(i,k) = Sb _X1./Q0sb tot(i,k); % Concentracidédn méasica de
células en suspensién [kg/m”3]

X1(i,k) = CbX1l(i,k)./mx; % Concentracidn de
células en suspensiéon [cel/m"3]

Xa (i, k) = Keqg.*Xmax.*X1(i,k)./(1+Keq.*X1(i,k)); % N° de células adheridas
por undiad de Area superficial de las particulas de azufre [cel/m"2]

Xa barra(i,k,w) = (3.*E(w)./rb).*Xa(i, k); % Concentracidédn de

células adheridas por unidad de volumen del reactor bioldgico [cel/m"3]

mumax (i,k) = z1*(pHb (i, k)-pHmin) * (1-exp (z2* (pHb (i, k) -pHmax))) ;

o)

% Tasa especifica méxima de crecimiento de las células adheridas [1/dia]

if mumax (i, k)>0
mu (i, k) = mumax (i, k);
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else

mu(i, k) = 0; % Tasa especifica de crecimiento de las células
adheridas [1/dial]
end
Vb(i,k,w) = Eb s*YA./(mu(i,k).*Xa barra(i,k,w)); % Volumen del reactor

biolégico [m"3]

Sb X1 c(i,k,w) = mu(i,k)*Xa barra(i,k,w)*Vb (i, k,w)*mx; % Calculo del
flujo madsico de salida de células en suspensidén del reactor bioldgico
[kg/dial

T(i,k,w) = Vb(i,k,w)*24./Qeb tot(i,k); % Tiempo de residencia del
reactor bioldégico [hr]

mb S(i,k,w) = E(w).*Vb(i,k,w).*ds; % Masa de azufre [kg]
ml min(i, k) = (S1 min./Qsl sol(i,k)).*V1(i,k); % Masa de mineral [kg]
masamin masaS(i,k,w) = ml min(i,k)./mb S(i,k,w); % Razdn entre masa de

mineral y masa de azufre []
vt (i,k,w) = Vb(i,k,w)+V1(i,k); % Volumen total del sistema [m3]
end

end
end

%% Graficos
graficos solve Vb

%% Exportacién de Tablas

exp Vb
exp flujos
exp final

D.2 Gréficos de resultados asociados al reactor bioldgico.

Nombre del archivo: graficos solve Vb

% Generacidn de gréaficos de:

% - Volumen del reactor bioldgico v/s pH de operacién del reactor de

% lixiviacién.

% - pH de operacidédn del reactor bioldgico v/s pH de operacidén del reactor
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o\°

de lixiviacién.

- Volumen del reactor bioldbgico v/s pH de operacidédn del reactor de
biolégico.

- pH versus razdén masamin masas.

- Volumen total versus pH de operacidédn del reactor de lixiviaciédn.
- Volumen total versus razdén masamin masasS.

- Razdén masamin masaS versus pH.

o° 0C o A o° o° o° o

o\
° <
N

close all

figure (1)
subplot (1,3, 1), plot (pH1,Vb(:,1,1), 'r*-',pHl,Vb(:,2,1), 'b*-
", pH1,Vb(:,3,1),"'c*=");
xlim ([1 2 3]),
ylim ([0 2007]);
ylabel ('Volumen Reactor Bioldgico [m”~3]');
xlabel ('"pH en el reactor de lixiviacién');
legend('p s 61 i do / s 0 1=0.1','p s 6 1 1ido/ s o 1=0.25","p s 6 1
ido / s o1=0.4","'Location', 'NorthWest');
title({'V. b v/s pH 1';'con \epsilon=0.01 [m"3/m"3]1'});

subplot(l 3, 2), plot (pH1,Vb(:,1,2), 'r*=",pHl,Vb(:,2,2), "b*-
'y PHL, Vb ( P 2),'cr=");
x1lim ([1 2.3]),

ylim ([0 2001]);

title('\epsilon=0.05 [m"3/m"3]");

subplot(l 3, 3), plot (pH1l,Vb(:,1,3), "'r*-"',pHl,Vb(:,2,3), 'b*-
',PHL,Vb(:,3,3),'c*=");

xlim ([1 2.3]),

ylim ([0 2001);

title('\epsilon=0.1 [m"~3/m"3]");

figure (2)

plot (pHl,pHb (:,1), "r*-"',pHl,pHb(:,2), 'b*-",pHl,pHb (:,3),"'c*-");

ylabel ("pH en el reactor bioldgico');

xlabel ('"pH en el reactor de lixiviacidén');

legend('p s 61 i do / s 0o 1=0.1",'"p s 61 1ido /s o 1=0.25","p s 6 1

ido/ s o 1=0.4",'Location', '"NorthWest"') ;

title('pH b v/s pH 1'");

figure (3)

subplot(1,3,1), plot(pHb(:,1),Vb(:,1,1), 'r*=",pHb(:,2),Vb(:,2,1), 'b*=-
'Ipr(:l3)IVb(:1311)l'C*_');
x1lim ([0.8 27);
ylim ([0 120]);
ylabel ('Volumen Reactor Bioldégico [m"3]"');

oe

oe
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xlabel ('pH en el Reactor Bioldgico');

1=0.4"', '"Location', "NorthWest"') ;

o
b v/s pH b';'con \epsilon=0.01 [m"3/m"3]'});

subplot(1,3,2), plot(pHb(:,1),Vb(:,1,2), ' 'r*=",pHb(:,2),Vb(:,2,2), 'b*=
",pHb (:,3),Vb(:,3,2),"'c*=");
x1lim ([0.8 21);
ylim ([0 1207]);
title('\epsilon=0.05 [m"3/m"3]");

o\

o°

subplot (1,3,3), plot(pHb(:,1),Vb(:,1,3), ' 'r*-"'",pHb(:,2),Vb(:,2,3), 'b*-
'rpr(:r3)er(:r3r3)r'C*_' ;

x1lim ([0.8 2]);

ylim ([0 120]);

title('"\epsilon=0.1 [m"3/m"31");

o°

o\©

figure (4)

subplot(1,2,1), plot(masamin masaS(:,1,1),pHb(:,1), " 'r*-', masamin masasS
(:,2,1),pHb(:,2), 'b*-', masamin masaS (:,3,1),pHb(:,3),"'c*=-");

xlim ([0 671);

ylim ([0.5 2.51);

ylabel ('pH b');

xlabel('masa m i n/masa S');

legend('p s

o°

o\

subplot(1,2,2), plot(masamin masaS (:,1,1),pHl, 'r*-', masamin masaS$S
(:,2,1),pHl, '"b*-", masamin masaS (:,3,1),pHl,'c*-");
ylabel ("pH 1");

2 xlim ([0 671);

ylim ([0.5 2.5]);

o\

o°

figure (5)

subplot(1,3,1), plot(pHl,Vt(:,1,1), 'r*-',pHl,Vt(:,2,1), 'b*-
'Ileth(:l3ll)l'C*_');

x1lim ([1 471);

ylim ([0 2001);

ylabel ('Volumen Total [m”"3]");

xlabel ('"pH en el reactor de lixiviacidén');

legend('p s 61 i do / s 0o 1=0.1",'"p s 61 ido /s o 1=0.25","p s 6 1

title({'V. b v/s pH 1';'con \epsilon=0.01 [m"3/m"3]'});

subplot(1,3,2), plot(pHl,Vt(:,1,2),'r*=",pHl,Vt(:,2,2), 'b*-
’rleth(:13,2)r'C*_');

xlim ([1 471);

ylim ([0 2001);

title('"\epsilon=0.05 [m"3/m"31");

subplot(1,3,3), plot(pHl,Vt(:,1,3),'r*-',pHl,Vt(:,2,3), "b*-
'IleIVt(:IBIB)I'C*_');
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xlim ([1 41);
ylim ([0 200]);

title('\epsilon=0.1 [m"3/m"3]");

figure (6)

subplot(1,3,1), plot(masamin masaS (:,1,1),vt(:,1,1), 'r*-', masamin masasS
(:,2,1),vt(:,2,1),"'b*~", masamin masaS (:,3,1),Vt(:,3,1),"'c*=");

xlim ([0 371);

ylim ([0 2007]);

ylabel ('Volumen Total [m"3]");

xlabel ('masa m i n/masa S');

legend('p s 6 1 i do / s o 1=0.1',"p s 61 ido / s o 1=0.25","p s &6 1
ido / s o1=0.4","'Location', 'NorthWest");

title({'V.t o t a 1 v/s masa m i n/masa S';'con \epsilon=0.01
[(m*3/m"~3]1'});

subplot(1,3,2), plot(masamin masaS
(:,2,2)
x1lim ([0 31);

ylim ([0 2001);
title('\epsilon=0.05 [m"3/m"3]");
subplot(1,3,3), plot(masamin masaS
(:,2,3),Vt(:,2,3), "b*-",

x1lim ([0 31);

ylim ([0 2007]);

(
title('"\epsilon=0.1 [m"3/m"31");

figure (7)

subplot(1,2,1),
masamin masaS (:

)
,VE(:,2,2),"'b*~", masamin masaS

masamin masas

plot(pHb(:,1), masamin masas

(:,1,2),vt(:,1,2),"'r*~"', masamin masaS
(:1312)IVt(:I312)I'C*_');

(:,1,3),vte(:,1,3),"'r*~", masamin masaS
(:1313)IVt(:I3I3)I'C*_');

(:Illl)l'r*_'lpr(:lz)l
(:I3Il)I'C*_');

+2,1),'b*=",pHb(:,3), masamin masaS
xlim ([0.7 3]);
ylim ([0 5]);
ylabel ('masa m i n/masa S');
xlabel ("pH b');
legend('p s 6 1 i do / s o 1=0.1",
ido / s o1=0.4","'Location', 'NorthWest');
title('masa m i n/masa S v/s pH');

subplot(1,2,2), plot(pHl, masamin masas
(:,2,1), "b*-",pHl, masamin masaS (:

xlabel ('"pH 1");
xlim ([1 371);
ylim ([0 5]);

(:,1,1),"'r*=",pHl, masamin masaS

1311)I'C*_');

D.3 Exportacién de tablas a excel.

Nombre de los archivos: exp Vb, exp flujos, exp final
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Generacidén de tablas en excel con los valores de:
- Volumen del reactor bioldgico.

- pH del reactor bioldgico.

- Tasa especifica de crecimiento bacteriano.
Tiempo de residencia para el reactor bioldgico.

o°

0 o° o° o o°

o° oo

xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,1,1),'Vb,psolido sol=0,1"','C2");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,1,2), 'Vb,psolido sol=0,1",'C28");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,1,3),'Vb,psolido sol=0,1","'C54")

’

xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,2,1), 'Vb,psolido sol=0,25",'C2");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,2,2), 'Vb,psolido sol=0,25","'C28");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,2,3),'Vb,psolido sol=0,25","'C54")

’

xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,3,1),'Vb,psolido sol=0,4"','C2");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,3,2), 'Vb,psolido sol=0,4",'C28");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',Vb(:,3,3),'Vb,psolido sol=0,4"',"'C54")

%% Generacidédn de tablas en excel del pH del reactor bioldgico
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',pHb, 'pHb', "B3");

%% Generacidén de tablas en excel de mu del reactor bioldgico
x1lswrite ('ResultadosVb.xlsx',mu, 'mu', 'B3");

%% Generacidn de tablas en excel del tiempo de residencia del reactor
bioldgico

x1lswrite ('ResultadosVb.xlsx',T(:,:,1),'T,f=0,01 ', "'B3");

x1lswrite ('ResultadosVb.xlsx',T(:,:,2),'T,f=0,05 ","'B3");
xlswrite ('ResultadosVb.xlsx',T(:,:,3),'T,£f=0,1 ',"'B3");

o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
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o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
oo
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\
o\

- Acido sulfurico en el reactor biolégico y de lixiviacioén.
- Agua en el reactor bioldégico y de lixiviacidn.

- Masa total en el reactor bioldgico y de lixiviacidn.

- Bacterias en suspensidén en el reactor bioldgico.

- Bacterias en adheridas en el reactor bioldgico.

A° 0C o° d° o o° o° A° o o°

v1.0 Maria Fernanda Godoy margodoy@ug.uchile.cl
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%% Generacidédn de tablas en excel de flujos del reactor bioldgico

xlswrite ('Resultadosrb final.
")
xlswrite ('Resultadosrb final.
3') i
xlswrite ('Resultadosrb final.

")

xlswrite ('Resultadosrb final.
")
xlswrite ('Resultadosrb final.
3"
xlswrite ('Resultadosrb final.

")

xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,1','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,25"','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,4"','C3");

xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,1"','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,25"','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
1=0,4"','C3");

xlswrite ('Resultadosrb final.
0,1','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
0,25','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
0,4','C3");

xlswrite ('Resultadosrb final.
0,1','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
0,25','C3");
xlswrite ('Resultadosrb final.
0,4','C3");

xlswrite ('Resultadosrb final
xlswrite ('Resultadosrb final
xlswrite ('Resultadosrb final.

xlswrite ('Resultadosrb final
xlswrite ('Resultadosrb final.
xlswrite ('Resultadosrb final.

xlsx',Eb as(:,1),
xlsx',Eb as(:,2),

xlsx',Eb as(:,3),

xlsx',Sb _as(:
xlsx',Sb_as(:

xlsx',Sb _as(:

'Eb_as,psolido_sol=0,1",'C3
'Eb_as,psolido so0l=0,25','C

'Eb_as,psolido sol=0,4"','C3

'Sb _as,psolido sol=0,1"','C3
'Sb_as,psolido_sol=0,25",'C

'Sb_as,psolido sol=0,4",'C3

xlsx',Eb_agua(:,1)./1000, 'Eb agua,psolido so
xlsx',Eb agua(:,2)./1000, "Eb agua,psolido so
xlsx',Eb_agua(:,3)./1000, 'Eb agua,psolido so
xlsx',Sb _agua(:,1)./1000, 'Sb agua,psolido so
xlsx',Sb agua(:,2)./1000,'Sb agua,psolido so

xlsx',Sb agua(:,3)./1000,

xlsx',Eb tot(:,1)

xlsx',Eb tot(:,2)

xlsx',Eb tot(:,3)

xlsx',Sb _tot(:,1)

xlsx',Sb _tot(:,2)

xlsx',Sb _tot(:,3)

'Sb_agua,psolido_so

./1000, '"Eb_tot,psolido sol=

./1000, '"Eb_tot,psolido sol=

./1000, 'Eb_tot,psolido sol=

./1000, 'Sb_tot,psolido sol=

./1000, 'Sb_tot,psolido sol=

./1000, 'Sb_tot,psolido sol=

xlsx!', X1 (:
xlsx!', X1 (:

xlsx',Xa(:

xlsx',X1(:

xlsx',Xa(:,
x1lsx',Xa(:

'X1l,psolido sol=0,1"','C3");
'X1l,psolido sol=0,25','C3");
'X1l,psolido_sol=0,4",'C3");

'Xa,psolido sol=0,1"','C3");
'Xa,psolido_sol=0,25"','C3");
'Xa,psolido_sol=0,4",'C3");

%% Generacidédn de tablas en excel de flujos del reactor de lixiviacidn
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xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El as(:,1),'El as,psolido sol=0,1",'C3
")
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El as(:,2),'El as,psolido sol=0,25"','C
3');
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El as(:,3),'El as,psolido sol=0,4",'C3
")

xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',Sl as(:,1),'Sl as,psolido sol=0,1",'C3
")
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1l as(:,2),'Sl as,psolido sol=0,25','C
3');
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',Sl as(:,3),'Sl as,psolido sol=0,4",'C3
")

xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El agua(:,1)./1000,'El agua,psolido so
1=0,1"','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El agua(:,2)./1000, 'El agua,psolido_so
1=0,25"','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El agua(:,3)./1000,'El agua,psolido so
1=0,4"','C3");

xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',Sl agua(:,1)./1000,'Sl agua,psolido so
1=0,1",'C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1 agua(:,2)./1000,'S1l agua,psolido_so
1=0,25"','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1 agua(:,3)./1000,'S1l agua,psolido_so
1=0,4"','C3");

xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El tot(:,1)./1000,'El tot,psolido sol=
0,1','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El tot(:,2)./1000,'El tot,psolido sol=
0,25','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',El tot(:,3)./1000,'El tot,psolido sol=
0,4','C3");

xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1 tot(:,1)./1000, 'Sl tot,psolido sol=
0,1','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1 tot(:,2)./1000,'Sl tot,psolido sol=
0,25','C3");
xlswrite ('Resultadosrl final.xlsx',S1 tot(:,3)./1000, 'Sl tot,psolido sol=
0,4','C3");

% Generacidédn de tablas en excel con los valores de:
% - Volumen total del sistema.

% - Razdébn masamin masaS.

% - Masa de azufre.

% — Masa de mineral.

%

o

o

o

o

% v1.0 Maria Fernanda Godoy margodoy@ug.uchile.cl
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xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',vt(:,1,1),'Vt,psolido sol=0,1",'C2");
xlswrite('Resultadosfinal.xlsx',Vvt(:,1,2),'Vt,psolido sol=0,1","'C44");
xlswrite('Resultadosfinal.xlsx',vt(:,1,3),'Vt,psolido sol=0,1","'C86")

’

xlswrite ('Resultadosfinal .xlsx',Vt(:,2,1),'Vt,psolido sol=0,25","'C2");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',Vt(:,2,2),'Vt,psolido sol=0,25","'C44");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',Vt(:,2,3),'Vt,psolido sol=0,25","'C86");

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',vt(:,3,1),'Vt,psolido sol=0,4","'C2");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',Vt(:,3,2),'Vt,psolido _sol=0,4",'C44");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',Vt(:,3,3),'Vt,psolido sol=0,4",'C86");

%% Generacidén de tablas en excel de la razdén masamin masasS

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,1,1), '"gama,psolido_sol=0,1"','C2");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,1,2), 'gama,psolido sol=0,1","'C44");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,1,3),"'gama,psolido sol=0,1","'C86");

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,2,1), '"gama,psolido sol=0,25"','C2");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,2,2),"'gama,psolido_sol=0,25","'C44");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,2,3),"'gama,psolido sol=0,25",'C86");

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,3,1), 'gama,psolido sol=0,4"','C2");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,3,2),'"'gama,psolido _sol=0,4","'C44");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx', masamin masaS
(:,3,3),"'gama,psolido sol=0,4","'C86");

%% Generacidédn de tablas en excel de la masa de azufre.

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,1,1)./1000, 'mb S,psolido sol=0,1",
'C3");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,1,2)./1000, 'mb S,psolido sol=0,1",
'C45");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,1,3)./1000, 'mb S,psolido sol=0,1",
'c87'");

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,2,1)./1000, 'mb S,psolido sol=0,25"
,'C3");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,2,2)./1000, 'mb S,psolido sol=0,25"
,'CA5");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,2,3)./1000, 'mb S,psolido sol=0,25"
,'C8T7");
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xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,3,1)./1000, 'mb S,psolido sol=0,4",
'C3");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,3,2)./1000, 'mb S,psolido sol=0,4",
'Cc45");
xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',mb S(:,3,3)./1000, 'mb S,psolido sol=0,4",
'C87");

%% Generacidn de tablas en excel de la masa de mineral.

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',ml min(:,1)./1000, 'ml min,psolido sol=0,1
','BS');

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',ml min(:,2)./1000, 'ml min,psolido sol=0,2
5 "','B3");

xlswrite ('Resultadosfinal.xlsx',ml min(:,3)./1000, 'ml min,psolido sol=0,4
','B3');

D.4 Conversién de la fosforita y calculo del volumen del reactor de
lixiviacion.

Nombre del archivo: solve difusion

0000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000000

% Algoritmo para determinar:

% — Conversidén de fosforita en el tiempo.

- Tiempo de residencia para el reactor de lixiviacidn.
- Volumen del reactor de lixiviacidn.

% Exportacién de tablas en excel de:
% - Volumen del reactor de lixiviacidn.

- Tiempo de residencia para el reactor de lixiviacidn.

% Graficos de:

% - Conversién en el tiempo.

% — Volumen del reactor de lixiviacidén v/s pH de operacién del reactor de
% lixiviaciédn.

o

]

o

]

% v1.0 Maria Fernanda Godoy margodoy@ug.uchile.cl
00000000000000000000000000000000000000000000000000000000000 0. 0 0 O 0 0 O [elge)

clc
close all

global Qerltot pHl psolido_sol
b =1/10;

rob = 1.68;
rl = 6.5*10"-5;

o

Coeficiente estequiométrico de la fosforita []
Densidad molar del mineral (fosforita) [kmol/m”"3]
Radio de 65 micrdémetros [m]

o oP

129



o)

Clas molar = 10.7(-pHl); % Concentracidén molar de acido sulftirico al
interior del reactor de lixiviacidédn [mol/L]

De = 1.24*%10"-8; % Coeficiente de difusidén al interior de 1la
particula [m"2/min]

Td = (rob.*rl”2)./(6.*b.*Clas molar.*De); % Tiempo para la conversidn
completa de la reaccidédn para cada pHl [min]

alfa = 0:0.1:1; % Vector de conversidén de la fosforita []
for i = 1:1:1ength(pHl)
for k = 1:1:1length(psolido_sol)

t(i,:) = Td(i).*(1-3.*(l-alfa).”(2/3)+2.*(1l-alfa));
% Tiempo de transcurso de la reaccidn para cada pHl1l [min]

tc min(i) = Td(i).*(1-3.*%(1-0.95).7(2/3)+2.%(1-0.95));
% Tiempo de conversidn 95% de la reaccidén para cada pH1l [min]

tc dia(i) = tc_ min(i)./ (60*24);
% Tiempo de conversidén 95% de la reaccidn para cada pH1 [dia]

V1(i,k) = Qerltot(i,k).*tc dia(i);
% Volumen reactor de lixiviacidén para cada pHl y cada psolido_sol [m"3]

end
end

%% Exportacién de Tablas

x1lswrite ('ResultadosVl.xlsx',Vl,'Vl','C11");
xlswrite ('ResultadosVl.xlsx',tc min', 'tc min', 'C11");

%% Graficos

figure (1)

plot(t(l,:),alfa, 'r*-.",t(2,:),alfa, 'g*-.",t(3,:),alfa, 'm*-
.',t(4,:),alfa, "k*~-.",t(5,:),alfa, '"b*-.",t(6,:),alfa,'c*-.");

x1lim ([0,120]);

xlabel ('Tiempo [min]');

ylabel ('Conversién') ;

title ('Conversidén v/s tiempo');

legend ('pH1=0.5", "pH1=1.0", '"pH1=1.5"', 'pH1=2.0", '"pH1=2.5", "pH1=3.0", 'Locat
ion', 'SouthEast');

[
(
(
(

figure (2)

plot (pH1l,V1(:,1), 'v*-.",pHl,V1(:,2), 'b*~.",pHl,V1(:,3),"'c*=.");
xlim ([1 31);

ylim ([0 1007]);

xlabel ('pH reactor lixiviacién');
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ylabel ('Vol
title ('Vv 1
legend('p s
ido/ s o
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Anexo E. Tablas.

E.1 Resultados Reactor Bioldgico.

Tabla 19: Equivalencia entre € y razén p/p de azufre versus solucién.

0,0195
0,0977
0,195

(*) Valor promedio para los distintos valores de
psélido/sol y le-

Cabe sefialar que el célculo de la razon p/p entre el azufre y la solucién es
aproximado ya que la densidad calculada no considera la del azufre, dado que se
calculé como la densidad de la solucion salida (en la cual no se encuentra este
compuesto).

Tabla 20: Tasa especifica de crecimiento (p) [1/dia].
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6,08 4,91 3,77
6,14 4,95 3,80
6,18 4,99 3,82
6,22 5,01 3,85
6,25 5,03 3,86
6,28 5,05 3,87
6,30 5,07 3,88
6,31 5,08 3,89
6,33 5,09 3,90
6,34 5,09 3,90
6,35 5,10 3,91
6,35 5,10 3,91
6,36 5,11 3,91
6,36 5,11 3,92
6,36 5,11 3,92
6,37 5,11 3,92
6,37 511 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,37 5,12 3,92
6,38 5,12 3,92
6,38 5,12 3,92

Tabla 21: Volumen del reactor bioldgico [m3].
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118
113
109
106
104
102
100
99,2
98,2
97,5
96,9
96,4
96,0
95,7

71,1
68,5
66,4
64,7
63,4
62,4
61,6
60,9
60,4
60,0
59,7
59,5
59,3
59,1

69,5
66,8
64,6
63,0
61,7
60,7
59,9
59,3
58,8
58,4
58,1
57,9
57,7
57,5

45,3
38,6
34,0
30,6
28,1
26,2
24,7
23,5
22,6
21,8
21,2
20,8
20,4
20,1
19,8
19,6
19,5
19,4
e
19,2
19,1

28,6
23,8
20,7
18,5
17,0
15,8
14,9
14,2
13,7
13,3
12,9
12,7
12,5
12,3
12,2
12,1
12,0
11,9
11,9
11,9
11,8

32,8
25,6
21,4
18,7
16,9
15,6
14,6
13,9
13,4
12,9
12,6
12,3
12,1
12,0
11,9
11,8
11,7
11,6
11,6
11,5
11,5

94,7
94,7
94,7
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6
94,6

58,6
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5
58,5

57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
57,0
56,9
56,9
56,9

22,7
19,3
17,0
15,3
14,1

14,3
11,9
10,4
9,27
8,48

16,4
12,8
10,7
9,37
8,45
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19,1
19,1
19,0
19,0
19,0
19,0
19,0
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9
18,9

11,8
11,8
11,8
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7
11,7

11,5
11,5
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4

9,55
9,53
9,51
9,50
9,49

5,90
5,89
5,88
5,87
5,87

5,74
5,73
5,72
5,72
5,71




13,1 (7,90 | 7,79
12,4 | 7,45 | 7,31
11,8 7,11 | 6,95
11,3 | 6,85 | 6,68
10,9 | 6,64 | 6,46
10,6 | 6,47 | 6,30
10,4 | 6,34 | 6,17
10,2 | 6,24 | 6,07
10,0 | 6,16 | 5,99
9,92 16,09 | 5,93
9,82 | 6,04 | 5,88
9,75 6,00 | 5,84
9,69 | 5,97 | 5,81
9,64 | 595 | 5,79
9,60 | 5,93 | 5,77
9,57 1591|575

9,48 | 5,86 | 5,71
9,48 | 5,86 | 5,71
9,47 | 5,86 | 5,70
9,47 | 5,85 | 5,70
9,47 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,70
9,46 | 5,85 | 5,69
9,46 | 5,85 | 5,69
9,46 | 5,85 | 5,69

Tabla 22: Tiempo de residencia en el reactor biolégico [min].
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103
103
103

116
116
115

142
142
142

48,7
41,5
36,5
32,9
30,2
28,1
26,5
25,2
24,2
23,4
22,8
22,2
21,8
21,5
21,3
21,0
20,9
20,8
20,7
20,6
20,5

56,0
46,6
40,5
36,2
33,2
30,9
29,1
27,8
26,8
25,9
25,3
24,8
24,4
24,1
23,8
23,6
23,5
23,3
23,2
23,2
23,1

80,8
63,0
52,7
46,1
41,6
38,4
36,0
34,2
32,9
31,8
31,0
30,4
29,9
29,5
29,2
28,9
28,7
28,6
28,5
28,4
28,3

101
101

114
114

140
140

24,3
20,7
18,2
16,4
15,1
14,0
13,2
12,6
12,1
11,7
11,4
111
10,9
10,8
10,6
10,5

28,0
23,3
20,2
18,1
16,6
15,4
14,6
13,9
13,4
13,0
12,6
12,4
12,2
12,0
11,9
11,8

40,4
31,5
26,4
23,1
20,8
19,2
18,0
17,1
16,4
15,9
15,5
15,2
14,9
14,7
14,6
14,5
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20,5
20,4
20,4
20,4
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3
20,3

23,0
23,0
23,0
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,9
22,8
22,8
22,8
22,8

28,2
28,2
28,2
28,1
28,1
28,1
28,1
28,1
28,1
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0
28,0

10,2
10,2
10,2
10,2
10,2
10,2
10,2
10,1
10,1
10,1
10,1
10,1
10,1
10,1
10,1
10,1

11,5
11,5
11,5
11,5
11,5
11,5
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4
11,4

14,1
14,1
14,1
14,1
14,1
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0
14,0




10,4 (11,7 | 14,4
10,4 | 11,7 | 14,3
10,3 | 11,6 | 14,2
10,3 (11,6 | 14,2
10,3 11,5 14,2

10,1 11,4 | 14,0
10,1 11,4 | 14,0
10,1 11,4 | 14,0
10,1 11,4 | 14,0

Tabla 23: pH de operacidn del reactor biolégico.

Tabla 24: Masa de azufre al interior del reactor bioldgico [ton].

4,44 12,80 | 3,22
3,78 12,33 | 2,51

1,87]1,16 | 1,13
1,8711,15| 1,12
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3,33 |2,03|2,10
3,00 1,82 |1,84
2,76 | 1,66 | 1,66
2,57 |155|1,53
242 11,46 (1,43
2,30 1,39 |1,36
2211134131
2,14 11,30 | 1,27
2,08 1,27 |1,23
203|124 |1,21
2,00|1,22|1,19
1,97 (1,21 |1,17
194 11,19 1,16
1,93 (1,18 | 1,15
1,911,218 | 1,15
1,90(1,17 | 1,14
1,89|1,17 | 1,13
1,88 1,16 | 1,13
1,88 1,16 | 1,13

1,86 |1,15| 1,12
1,86|1,15| 1,12
1,86 1,15 | 1,12
1,86 1,15 | 1,12
1,86 1,15 | 1,12
1,86 1,15 | 1,12
1,86 |1,15| 1,12
1,86|1,15| 1,12
1,85|1,15| 1,12
1,851,145 | 1,12
1,851,145 | 1,12
1,85(1,15|1,12
1,85(1,15| 1,12
1,85(1,15|1,12
1,85|1,15| 1,12
1,85|1,15| 1,12
1,85|1,15| 1,12
1,85|1,15| 1,12

Cabe sefialar que la masa de azufre al interior del reactor biolégico no depende
del factor ¢.

E.2 Resultados Reactor de Lixiviacion.

Tabla 25: Volumen del reactor de lixiviacion [m?].

560 210
705 264 153

9,64E-01
5,98 | 2,09 1,21

7,04 | 2,63 1,53 888 332 193
8,86 | 3,31 1,93 1,12E+03 418 243
11,2 | 4,17 2,43 1,41E+03 526 306
14,1 | 5,26 3,06 1,77E+03 663 385
17,7 | 6,62 3,85 2,23E+03 834 485

22,3 8,34 4,85 2,81E+03 | 1,05E+03 611
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1,8
19
2,0
2,1
2,2
2,3
2,4
2,5
2,6
2,7
2,8
2,9
3,0

28,1
35,3
44,5
56,0
70,5
88,8
112
141
177
223
281
354
445

10,5
13,2
16,6
20,9
26,4
33,2
41,8
52,6
66,3
83,4
105
132
166

6,10
7,68
9,67
12,2
15,3
19,3
24,3
30,6
38,5
48,5
61,1
76,9
96,8

3.9
4,0
4,1
4,2
4,3
4,4
4,5
4,6
4,7
4,8
4,9
50

3,54E+03
4,45E+03
5,60E+03
7,05E+03
8,88E+03
1,12E+04
1,41E+04
1,77E+04
2,23E+04
2,81E+04
3,54E+04
4,45E+04

1,32E+03
1,66E+03
2,10E+03
2,64E+03
3,32E+03
4,18E+03
5,26E+03
6,63E+03
8,34E+03
1,05E+04
1,32E+04
1,66E+04

769
968
1,22E+03
1,53E+03
1,93E+03
2,43E+03
3,06E+03
3,85E+03
4,85E+03
6,11E+03
7,69E+03
9,68E+03

Tabla 26: Tiempo de residencia del reactor de lixiviacién [hr].

1,10E-01
1,39E-01
1,75E-01
2,20E-01
2,77E-01
3,48E-01
4,39E-01
5,52E-01
6,95E-01
8,75E-01
1,10
1,39
1,75
2,20
2,77
3,48
4,39
5,52
6,95
8,75
11,0
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13,9
17,5
22,0
27,7
34,8
43,9
55,2
69,5
87,5
110
139
175
220
277
348
439
552
695
875

1,10E+03




Tabla 27: Masa de mineral al interior del reactor de lixiviacién [ton].

4,69E-01 | 4,82E-01 | 4,89E-01 58,8 60,6 61,5

5,90E-01 | 6,06E-01 | 6,16E-01 74,1 76,3 77,5

7,42E-01 | 7,63E-01 | 7,75E-01 93,2 96,0 97,5

9,34E-01 | 9,61E-01 | 9,76E-01 117 121 123
1,18 1,21 1,23 148 152 155
1,48 1,52 1,55 186 192 195
1,86 1,92 1,95 234 241 245
2,34 2,41 2,45 295 304 308
2,95 3,04 3,08 371 382 388
3,71 3,82 3,88 467 481 489
4,67 4,81 4,89 588 606 615
5,88 6,06 6,15 741 762 775
7,41 7,63 7,75 932 960 975
9,33 9,60 9,75 1,17E+03 | 1,21E+03 | 1,23E+03
11,7 12,1 12,3 1,48E+03 | 1,52E+03 | 1,55E+03
14,8 15,2 15,5 1,86E+03 | 1,92E+03 | 1,95E+03
18,6 19,2 19,5 2,34E+03 | 2,41E+03 | 2,45E+03
23,4 24,1 24,5 2,95E+03 | 3,04E+03 | 3,08E+03
29,5 30,4 30,8 3,71E+03 | 3,82E+03 | 3,88E+03
37,1 38,2 38,8 4,67E+03 | 4,81E+03 | 4,89E+03
46,7 48,1 48,9

E.3 Resultados Sistema Completo.

Tabla 28: Volumen total del sistema [m?].

656

801 323 211

983 391 250
1,21E+03 477 300
1,50E+03 585 363
1,87E+03 721 442
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141
140
141
144
151
160
172
189
211
239
275
320
377
450
541

81,2
79,5
78,9
79,6
81,4
84,4
88,8
94,8
103
113
126
143
164
191
226

77,0
74,3
72,9
72,3
72,7
73,9
76,0
79,2
83,6
89
97
107
119
135
154

49,7
44,2
41,0
39,5
39,3
40,3
42,4
45,8
50,6
57,2
65,7
76,8
90,9
109
132
160
197
242
300
373
464

30,2
25,9
23,3
21,8
21,1
211
21,5
22,6
24,2
26,5
29,6
33,6
38,9
45,5
54,0
64,7
78,3
95,4
117
144
178

33,8
26,8
22,9
20,7
19,3
18,6
18,5
18,7
19,5
20,6
22,3
24,5
27,5
31,3
36,2
42,4
50,2
60,1
72,6
88,4
108

27,1
24,9
24,0
24,2
25,2
27,2
30,1

16,0
14,0
13,0
12,6
12,7
13,2
14,1

17,4
14,0
12,2
11,3
10,9
10,8
11,2

141

2,33E+03
2,90E+03
3,63E+03
4,55E+03
5,70E+03
7,15E+03
8,98E+03
1,13E+04
1,42E+04
1,78E+04
2,24E+04
2,82E+04
3,55E+04
4,46E+04

893
1,11E+03
1,38E+03
1,72E+03
2,15E+03
2,70E+03
3,38E+03
4,24E+03
5,32E+03
6,68E+03
8,40E+03
1,06E+04
1,33E+04
1,67E+04

542

668

826
1,02E+03
1,28E+03
1,59E+03
1,99E+03
2,49E+03
3,12E+03
3,91E+03
4,91E+03
6,16E+03
7,74E+03
9,74E+03

579

724

907
1,14E+03
1,43E+03
1,79E+03
2,25E+03
2,83E+03
3,55E+03
4,47E+03
5,62E+03
7,07E+03
8,90E+03
1,12E+04
1,41E+04
1,77E+04
2,23E+04
2,81E+04
3,54E+04
4,45E+04

221
276
344
430
538
674
846
1,06E+03
1,33E+03
1,68E+03
2,11E+03
2,65E+03
3,33E+03
4,19E+03
5,28E+03
6,64E+03
8,35E+03
1,05E+04
1,32E+04
1,67E+04

133
165
205
255
317
397
496
622
780
979
1,23E+03
1,55E+03
1,94E+03
2,44E+03
3,07E+03
3,86E+03
4,86E+03
6,12E+03
7,70E+03
9,69E+03

570

715

898
1,13E+03
1,42E+03
1,78E+03
2,24E+03

215
270
338
424
532
669
840

128
159
199
249
312
391
491




34,0]154 | 11,8
39,4 (17,3 12,8
46,3199 | 141
55,1 23,1|16,0
66,4 | 27,3 | 18,4
80,7 (326|214
98,8 139,4 | 25,3
122 | 47,9 | 30,2
151 | 58,7 | 36,5
187 | 72,3 | 44,4
233 | 89,4 | 54,3
290 | 111 | 66,9
363 | 138 | 82,6
455 | 172 | 103

2,82E+03 | 1,06E+03 616

3,55E+03 | 1,33E+03 774

4,46E+03 | 1,67E+03 974

5,61E+03 | 2,10E+03 | 1,22E+03
7,06E+03 | 2,64E+03 | 1,54E+03
8,89E+03 | 3,33E+03 | 1,94E+03
1,12E+04 | 4,19E+03 | 2,44E+03
1,41E+04 | 5,27E+03 | 3,07E+03
1,77E+04 | 6,63E+03 | 3,86E+03
2,23E+04 | 8,35E+03 | 4,86E+03
2,81E+04 | 1,05E+04 | 6,11E+03
3,54E+04 | 1,32E+04 | 7,69E+03
4,45E+04 | 1,67E+04 | 9,68E+03

Tabla 29: Valor de la razén entre la masa de mineral al interior del reactor de lixiviacién y la
masa de azufre al interior del reactor bioldgico.

1,06E-01 | 1,72E-01 | 1,52E-01 31,4 52,4 54,7
1,56E-01 | 2,60E-01 | 2,46E-01 39,7 66,1 69,0
2,23E-01 | 3,76E-01 | 3,69E-01 50,0 83,3 86,9
3,11E-01 | 5,29E-01 | 5,31E-01 63,0 105 110
4,26E-01 | 7,28E-01 | 7,42E-01 79,4 132 138
5,76E-01 | 9,84E-01 1,01 100 167 174
7,69E-01 1,31 1,36 126 210 219
1,02 1,73 1,80 159 264 276
1,33 2,26 2,36 200 333 347
1,74 2,94 3,07 252 419 437
2,25 3,79 3,96 317 528 551
2,89 4,87 5,09 399 665 694
3,71 6,24 6,51 503 837 873
4,74 7,95 8,30 633 1,05E+03 | 1,10E+03
6,04 10,1 10,6 797 1,33E+03 | 1,38E+03
7,68 12,8 13,4 1,00E+03 | 1,67E+03 | 1,74E+03
9,74 16,3 17,0 1,26E+03 | 2,10E+03 | 2,19E+03
12,3 20,6 21,5 1,59E+03 | 2,65E+03 | 2,76E+03
15,6 26,1 27,2 2,00E+03 | 3,33E+03 | 3,48E+03
19,7 32,9 34,3 2,52E+03 | 4,20E+03 | 4,38E+03
24,9 41,5 43,3
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Cabe sefalar que el valor de esta razon no depende del factor «.

E.4 Tablas de Balances de Masa.

El valor del flujo masico y las tasas de consumo y/o produccién de algunas
especies no depende de los parametros variables en estudio, por lo que poseen
un valor unico en el caso de estudio. Estas especies son:

- Mineral.

El flujo de entrada de mineral al reactor de lixiviacibn es un parametro fijo del
modelo, que en el caso estudiado corresponde a 100 [ton/dia].

Tabla 30: Flujo masico de entrada y salida de mineral.

0 0 0 0
1,00E+05 9,91E+04 950 0

- Fosforita.

El flujo de entrada de fosforita al reactor de lixiviacion depende del flujo de entrada
de mineral, del porcentaje de fosforita en este ultimo, y de la conversién que se
espera obtener, que en el caso estudiado corresponden a 100 [ton/dia], 1% y 95%
respectivamente.
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Tabla 31: Flujo masico de entrada y salida de fosforita.

0 0
1,00E+03 50,0 950 0

- Azufre.

El flujo de entrada de azufre al reactor biolégico depende del flujo de entrada de
fosforita al reactor de lixiviacion y de la conversion esperada de esta:

Tabla 32: Flujo masico de entrada y salida de azufre.

302 0 302 0
0 0 0 0

- Oxigeno.

El oxigeno de entrada al reactor bioldégico depende del flujo de entrada de azufre:

Tabla 33: Flujo masico de entrada y salida de oxigeno.
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- Di6xido de Carbono.

El flujo de dioxido de carbono de la entrada se itera, segun lo visto en el punto
2.21 del Anexo C.2.

Tabla 34: Flujo masico de entrada y salida de di6xido de carbono.

- Acido fosférico.

Los flujos de acido fosforico dependen del flujo de entrada de mineral al reactor de
lixiviacion, del porcentaje de fosforita del mineral, de la conversién de esta ultima,
y de la cantidad de acido fosférico que se retira del sistema, que para el caso de
estudio, corresponden a 100 [ton/dia], 10%, 95% y 90% respectivamente.

Tabla 35: Flujo masico de entrada y salida de acido fosférico.

- Yeso dihidratado.

El flujo de yeso depende del flujo de entrada de mineral al reactor de lixiviacién,
del porcentaje de fosforita del mineral, y de la conversién de esta ultima.
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Tabla 36: Flujo masico de entrada y salida de yeso dihidratado.

0 0 0
0 1,62E+03 0 1,62E+03

- Acido fluorhidrico.

El flujo de acido fluorhidrico depende del flujo de entrada de mineral al reactor de
lixiviacion, del porcentaje de fosforita del mineral, y de la conversion de esta
altima.

Tabla 37: Flujo masico de entrada y salida de acido fluorhidrico.

0 37,7

- Biomasa.

Los flujos masicos de biomasa dependen del flujo mésico de entrada de dioxido de
carbono al reactor biologico.

Tabla 38: Flujo masico de entrada y salida de biomasa.

0 0 148
148 0 148 0
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- Debris celular.

El flujo masico de debris celular depende del flujo mésico de entrada de biomasa
al reactor de lixiviacion.

Tabla 39: Flujo masicos de entrada y salida de debris celular.

0 148

Para el resto de las especies, cuyos flujos dependen de los parametros variables,
se tienen las tablas que se muestran a continuacion. Cabe sefialar que en las
siguientes tablas la unidad utilizada (para los flujos masicos) es de ton/dia o de
kg/dia, segun se sefiale en el titulo de la tabla.

Por especie:

- Acido sulfarico.

Tabla 40: Flujo masico de entrada y salida de &cido sulfurico [kg/dia].
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1,01E+04 9,19E+03 | 4,27E+03 3,34E+03 | 2,84E+03 1,91E+03
8,23E+03 7,31E+03 | 3,58E+03 2,66E+03 | 2,45E+03 1,52E+03
6,73E+03 5,81E+03 | 3,04E+03 2,11E+03 | 2,13E+03 1,21E+03
5,54E+03 4,62E+03 | 2,60E+03 1,68E+03 | 1,89E+03 962
4,60E+03 3,67E+03 | 2,26E+03 1,33E+03 | 1,69E+03 764
3,84E+03 2,92E+03 | 1,98E+03 1,06E+03 | 1,53E+03 607
3,24E+03 2,32E+03 | 1,77E+03 843 1,41E+03 482
2,77E+03 1,84E+03 | 1,59E+03 670 1,31E+03 383
2,39E+03 1,46E+03 | 1,46E+03 532 1,23E+03 305
2,09e+03 1,16E+03 | 1,35E+03 423 1,17E+03 242




1,85E+03 925 1,26E+03 336 1,12E+03 192
1,66E+03 735 1,19E+03 267 1,08E+03 153
1,51E+03 584 1,14E+03 212 1,05E+03 121
1,39E+03 464 1,09E+03 168 1,02E+03 96,4
1,29E+03 368 1,06E+03 134 1,00E+03 76,6
1,22E+03 293 1,03E+03 106 985 60,8
1,16E+03 232 1,01E+03 84,4 972 48,3
1,11E+03 185 991 67,1 962 38,4
1,07E+03 147 977 53,3 954 30,5
1,04E+03 116 966 42,3 948 24,2
1,02E+03 92,5 957 33,6 943 19,2
997 73,5 950 26,7 939 15,3
982 58,4 945 21,2 936 12,1
970 46,4 941 16,8 933 9,64
961 36,8 937 13,4 931 7,66
953 29,3 934 10,6 930 6,08
947 23,2 932 8,44 929 4,83
942 18,5 931 6,71 928 3,84
938 14,7 929 5,33 927 3,05
935 11,6 928 4,23 926 2,42
933 9,25 927 3,36 926 1,92
931 7,35 926 2,67 925 1,53
930 5,84 926 2,12 925 1,21
928 4,64 925 1,68 925 9,64E-01
927 3,68 925 1,34 925 7,66E-01
927 2,93 925 1,06 924 6,08E-01
926 2,32 925 8,44E-01 924 4,83E-01
926 1,85 924 6,71E-01 924 3,84E-01
925 1,47 924 5,33E-01 924 3,05E-01
925 1,16 924 4,23E-01 924 2,42E-01
925 9,25E-01 924 3,36E-01 924 1,92E-01

El consumo de acido sulftrico en el reactor de lixiviacion (equivalente a lo que se
produce en el reactor biolégico) es de 924 [kg/dia].
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Tabla 41: Porcentaje de variacién entre los flujos de entrada y salida de acido sulfdrico para
cada par de valores de pH,.

18,62 16,04 13,82 |20,49 20,47 20,49
18,17 15,21 12,76 | 20,47 20,49 20,50
17,68 14,27 11,63 |20,49 20,51 20,52
17,09 13,26 10,47 | 20,50 20,55 20,53
16,39 12,13 9,31 | 20,52 20,52 20,57
15,59 10,97 8,14 | 20,53 20,53 20,53
14,69 9,80 7,05 | 20,54 20,54 20,54
13,68 8,63 6,03 | 20,54 20,54 20,55
12,60 7,51 5,10 | 20,55 20,55 20,55
11,46 6,45 4,27 | 20,55 20,55 20,55
10,28 5,48 3,54 | 20,55 20,56 20,56
911 461 292 |20,56 20,56 20,56
796 3,84 2,39 |20,56 20,56 20,56
6,87 3,17 194 | 20,56 20,56 20,56
586 2,60 1,57 |20,56 20,56 20,56
495 2,12 1,27 |20,56 20,56 20,56
4,13 1,72 1,02 | 20,56 20,56 20,56
343 139 0,82 |20,56 20,56 20,57
282 1,12 0,66 |20,57 20,57 20,57
230 0,90 0,53 |20,57 20,57 20,57
1,87 0,72 0,42 | 20,57 20,57 20,57
152 0,58 0,33 | 20,57 20,57 20,57
1,22 046 0,27 | 20,57 20,57 20,57
0,98 0,37 0,21 |20,57 20,57 20,57
0,79 0,29 0,17 |20,57 20,57 20,57
0,63 0,23 0,13 |20,57 20,57 20,57
0,50 0,29 0,11 | 20,57 20,57 20,57
0,40 0,15 0,09 |20,57 20,57 20,57
0,32 0,22 0,07 |20,57 20,57 20,57
0,26 0,09 0,05 |20,57 20,57 20,57
0,20 0,07 0,04 |20,57 20,57 20,57
0,16 0,06 0,03 |20,57 20,57 20,57
0,13 0,05 0,03 |20,57 20,57 20,57
0,10 0,04 0,02 |20,57 20,57 20,57
0,08 0,03 0,02 [20,57 20,57 20,57
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0,06 0,02 0,01 [20,57 20,57 20,57
0,05 0,02 0,01 [20,57 20,57 20,57
0,04 0,01 0,01 [20,57 20,57 20,57
0,03 0,01 0,01 [20,57 20,57 20,57
0,03 0,01 0,01 |2057 2057 20,57

- Agua.

Tabla 42. Flujo masico de entrada y salida de agua al reactor de lixiviacion [ton/dia].

896 298 149 | 896 298 148
898 299 149| 898 299 149
900 299 149| 899 299 149
901 300 150| 901 300 149
902 300 150 | 902 300 149
903 301 150 | 902 300 150
903 301 150 | 903 300 150
904 301 150 | 903 301 150
904 301 150 | 904 301 150
904 301 150 | 904 301 150
905 301 150 | 904 301 150
905 301 150| 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150| 905 301 150
905 301 151 | 905 301 150
905 301 151 | 905 301 150
905 302 151 | 905 301 150
905 302 151 | 905 301 150
905 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
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906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150
906 302 151 | 905 301 150

Tabla 43: Flujo mésico de entrada y salida de agua al reactor bioldgico [ton/dia].
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905 301 150 | 904 300 149
905 301 150 | 904 300 150
905 301 150 | 904 301 150
905 301 150 | 904 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150| 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150| 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150
905 301 150| 905 301 150
905 301 150 | 905 301 150

Tabla 44: Consumo de agua en cada reactor.

170 339

Cabe sefalar que la salida de agua del sistema corresponde a 554 [kg/dia].
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- Concentracion Celular.

Tabla 45: Concentracién de células en suspension al interior del reactor biolégico [cel/m?].

_ pH
1,0
11
1,2
1,3
1,4
15
1,6
1,7
1,8
1,9
2,0
2,1
2,2
2,3
2,4
2,5
2,6
2,7
2,8
2,9

3,0

1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14

491E+14
491E+14
4,90E+14
4,90E+14
4,90E+14
4,90E+14
4,90E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14

9,86E+14
9,85E+14
9,84E+14
9,83E+14
9,83E+14
9,82E+14
9,82E+14
9,82E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,81E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14

_pH, |
3.1
3,2
33
3,4
3,5
3,6
3,7
38
3,9
4,0
41
4,2
43
4,4
45
4,6
4,7
4.8
4,9
5,0

1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14
1,63E+14

4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14
4,89E+14

9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14
9,80E+14

Tabla 46: N° de células adheridas alas partl’cul%s de azufre al interior del reactor bioldgico
[cel/m7].

_ pH |
1,0
11
1,2
13
1,4
15
1,6
1,7
1,8

2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11
2,46E+11

4,96E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11
4,95E+11

6,64E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,63E+11
6,62E+11

__pH,_|
3,1
3,2
3,3
3.4
3,5
3,6
3,7
3,8
3,9

2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11
2,45E+11

4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11
4,94E+11

6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
6,62E+11
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1,9 2,46E+11 | 4,95E+11 | 6,62E+11 4,0 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,0 2,46E+11 | 4,95E+11 | 6,62E+11 4,1 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,1 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4,2 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,2 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 43 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,3 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4.4 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,4 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4,5 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,5 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4.6 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,6 2,46E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4,7 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,7 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4.8 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,8 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 4,9 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
2,9 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11 5,0 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
3,0 2,45E+11 | 4,94E+11 | 6,62E+11
- Masa Total.

La masa total de entrada y salida en cada reactor es independiente del pH del
reactor de lixiviacion.

Tabla 47: Flujo masico de entrada y salida de masa total y de solucion en el reactor de
lixiviacién [ton/dia].

1,01E+03 1,01E+03 907 1,01E+03
403 403 303 403
252 252 152 252

Tabla 48: Flujo masico de entrada y salida de masa total y solucion en el reactor biolégico
[ton/dia].

906 906 905 906
302 302 301 302

151 151 150 151
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Anexo F. Graficos.

El Grafico 11 presenta la conversiéon de fosforo en funcién del tiempo, para
diferentes pH de operacién del reactor de lixiviacion.

Conversidn w's tiempo
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Gréafico 11: Conversion de la fosforita en el tiempo para distintos pH de operacion.

Para una conversion del 95%, se calcula el tiempo de residencia y el volumen del
reactor de lixiviacion en funcion de los diferentes pH de operacion, para finalmente
graficar el volumen versus el pH, como se muestra en el Grafico 12.
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Gréafico 12: Volumen del reactor de lixiviacion en funcién del pH de operacion.

Ademas se grafica la raz6n masamin/masas versus pH, y pH;, como se observa en
el Grafico 13.
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Gréafico 13: Razdén masamin/masas versus pH; y pH,,.
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