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El uso de agua de mar en la mineria presenta desafios por la alta concentracion de iones
corrosivos de ésta, los cuales afectan la recuperacién de minerales sulfurados de cobre.
Esto, en parte, ha sido resuelto utilizando cal en las plantas concentradoras. Sin embargo
el efecto depresante de la cal perjudica la recuperacién de molibdenita entre otros proble-
mas, generando la necesidad de depresantes sustitutos.

El trabajo entonces persigue implementar un biorreactor electroquimico de una celda para
asegurar la produccién de bacterias Acidithiobacillus Ferroozidans, las que seran utiliza-
das, junto a agua de mar a pH 8, en la flotacién en celdas de laboratorio. Con el objetivo
de estudiar el comportamiento de éstas en muestras minerales sulfuradas heterogéneas,
contrastando la capacidad de deprimir pirita y recuperar molibdenita y calcopirita frente
a las alternativas de no uso de depresante y utilizando cal como depresante. Con los re-
sultados obtenidos se realiza una comparacion econémica el impacto de dicha solucion y
sus costos en una planta tipo de cobre con procesamiento de 100ktpd.

A través del trabajo se dimensiond un biorreactor con una capacidad de 4,5L el cual,
luego de 5 dfas contenia una concentracién de bacterias de 1,25 - 10° bacterias/ml, sufi-
cientes para realizar una prueba de flotacion a una muestra de 1 kg de mineral utilizando
agua de mar a pH 8. Esta luego se compard con pruebas sin el uso de depresante y con el
uso de cal como depresante.

Ademas fue posible verificar que las bacterias A. ferroozridans pueden deprimir pirita al
utilizarse en el proceso de flotacién con agua de mar, recuperando 51,3 % de esta especie
al acondicionarse conjuntamente con el colector. Recuperando un 6 % méas de molibdenita
a la obtenida utilizando cal como colector, mientras ambas obtenian valores similares de
recuperacion de cobre.

Al analizar la factibilidad econémica que trae el rediseno frente al uso de cal, el VAN
diferencial entre ambos llevado a 20 anos es de -128.705.892 USD. Resultado que se ob-
tiene del alto costo de modificaciéon de tecnologias en la planta y que no compensa las
mejoras de ingreso por la recuperacion adicional de minerales.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Mineria en Chile

La mineria es una de las principales actividades de la economia chilena. Aporta el 9%
del PIB nacional (Sernageomin 2016), y es el drea con mayor inversién extranjera con un
33.3% del total (Cochilco 2015).

Ademas el crecimiento del pais esta estrechamente vinculado con el desarrollo del sec-
tor minero, tanto asi que por cada empleo directo en mineria se generan 2,5 a 3 empleos
indirectos (Cochilco 2015). A su vez, la demanda de metales es directamente dependiente
de la demanda internacional y de las mejoras que pueda hacer para mejorar su eficiencia

y capacidad.

Es asi que en los ultimos anos, producto de la demanda internacional, ha existido una
disminucién de empleos, mientras en mayo de 2015 el empleo en mineria alcanzaba a 227
mil trabajadores, en mayo de 2016 registré 208 mil lo que implica una disminucién de
8 %. El nivel de empleo a abril de 2016 fue superior sélo en 7.000 trabajadores respecto

de los registrados en marzo del ano 2010.

Sin embargo, de acuerdo al ultimo informe de empleo de INE, representado en la figura
1.1, correspondiente al trimestre junio-agosto 2017, la ocupacion en este sector productivo
se ha incrementado en un 3,6 %, esto es un aumento de 7.000 nuevos puestos de trabajo.

Esto es un indicativo de que la actividad econdmica del sector, ha comenzado a repuntar.
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EMPLEO MINERIA 2010-2017
(MILES DE TRABAJADORES)
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Figura 1.1: Empleos en la mineria (Informe de empleo, INE 2018)

Esta hipdtesis de mejora planteada por la SONAMI, se hace también relevante al

considerar los resultados interanuales del indice de productividad minera, los cuales se

muestran en la figura 1.2, los cuales han mostrado un alza sistematica y sostenida durante

el ultimo ano.

Indice de producciéon minera IPMin

Variacion interanual

-25.0

Figura 1.2: Resultados Indice Productividad minera (INE, 2018)



CAPITULO 1. INTRODUCCION

Esto lleva a pensar que el crecimiento de la mano de mejoras en competitividad y

efeciencia se volverd una necesidad para el sector minero.

Dentro de los distintos metales procesados Chile es el principal productor a nivel mundial
de cobre, renio, nitratos naturales, litio y yodo. Ademas destaca su participacién en la
produccién de molibdeno, plata y oro (Cochilco 2015).

En 2016 se produjeron 5.545 miles de toneladas métricas de cobre en Chile, lo que re-
presenté un 27 % de la produccién mundial, y de acuerdo al consejo minero, que agrupa
a las principales mineras del pais, esto ubica al pais como el maximo productor de este

metal, seguido de Perti con un 11 % y China con un 9% .

El cuadro 1.1 muestra el nivel competitivo de Chile en la produccién y participacion
mundial de los principales metales exportados, ubicando al pais competitivamente en el
cobre, la plata y el molibdeno.

Mineral Produccién Participacion | Ranking %  Reservas
en Chile Mundial mundiales

Cobre 5,55 Millones | 28,0 % 1 29 %
de TM

Oro 43,32 TM 1,4% 14 7%

Plata 1.500 TM 6,0 % 4 14 %

Molibdeno 55,65 mil TM | 23,0 % 2 11%

Hierro 9,1 Millones | 0,7% 13-15 menor a 1%
de TM

Cuadro 1.1: Participacién de la mineria chilena a nivel mundial, Cochilco 2018

La produccién chilena de cobre se atribuye a 27 faenas mineras, las cuales se concen-
tran principalmente en las Regiones de Tarapaca, Antofagasta, Atacama y Coquimbo, un

detalle de la distribucién de las faenas y su propiedad se encuentra en el Apéndice A.

Estas plantas tienen como principales compradores a los paises asiaticos, que representan
en conjunto un 62 % de las exportaciones nacionales. China por si sola representa més de

un tercio (32,6 %) del total de las ventas de cobre al exterior, Japén otro 12,4 %, Corea
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del Sur 6,9% y Taiwan 3,7%. 17% de las importaciones de cobre chileno corresponde
a paises europeos. En cuanto a América, representa el 13 % de las exportaciones, donde
Brasil (5,6 %) importa méas que Estados Unidos (4,0 %). Mexico y Australia importan

1,8 % y 1,6 % respectivamente y otros paises diversos acumulan, en conjunto, un 6 %.

A nivel de formatos de exportacién y proyecciones Cochilco indica un leve aumento pro-
ductivo a nivel pais, para pasar de las actuales 5.775 miles de toneladas de cobre fino
declaradas en 2015 a alrededor de 5.873 miles de toneladas hacia el 2027, un aumento de
1,7% con respecto a 2015 a una tasa de crecimiento anual de 0,13 %. Este leve aumento
de producciéon viene acompanado de dos peaks productivos: El 2021, donde se espera que

alcance las 6.355 miles de toneladas, y el 2024 donde llegaria a 6.343 miles de toneladas.

Los andlisis y proyecciones de la produccion de cobre establecidos por Cochilco y pre-
sentados en la figura 1.3 muestran que la produccién nacional de las operaciones actuales
viene cayendo fuertemente, estimandose que sin la inclusiéon de proyectos de reposicién y
expansién o nuevas iniciativas productivas, esta caerfa un 34,21 % hacia el 2027 (3.799 mi-
les de toneladas). Esta disminucion en la produccién de los proyectos en operacién ocurre
como un proceso natural de envejecimiento de las faenas actuales al existir una disminu-
cion de las leyes y un agotamiento del mineral explotado, muy marcado en las operaciones
productoras de catodos SxEw. Las expansiones y proyectos de reposicién aportarian hacia
2027 alrededor de 1.127 miles de toneladas de cobre fino, pero no lograrian sustentar la
caida de las operaciones, siendo necesario la inclusion de proyectos nuevos al perfil pro-
ductivo que, con un aporte productivo de 946 mil toneladas hacia el 2027, permitirian

lograr el esperado crecimiento del 1,7 %.
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Figura 1.3: Produccion de cobre 2015 y proyeccion esperada 2016 a 2027, segiin producto,
Cochilco (2017)

En esta misma figura se estima que gran parte del aumento productivo provenga de la
produccién de concentrados, representando un aumento de 32,1 % hacia 2027 con respecto
a 2015, en desmedro de la produccién de cdtodos SxEw, un 66,6 % menos de produccién
con respecto a 2015, debido al agotamiento de recursos oxidados y la inexistencia de nue-
vos proyectos hidrometalirgicos. El fuerte crecimiento de la produccién de concentrados
viene de la mano de factores importantes a considerar, entre ellos el fuerte aumento del
procesamiento de minerales en el pais, de 553 millones de toneladas procesadas en 2015 a
alrededor de 890 millones de toneladas a procesar en 2027, méas del doble del crecimiento
de la produccién de cobre fino en concentrados (67,3 %), lo que también incide en la ge-

neraciéon de relaves.

Los concentrados se obtienen mediante el proceso de flotacién el cual utiliza las diferen-
cias de propiedades superficiales entre el mineral valioso y el de poco interés econémico,
también conocido como ganga (Wills, 2006). Especificamente, el proceso de separacién
selectiva toma ventaja de las diferencias de hidrofobicidad existentes entre los diferentes
minerales que componen el mineral original (Gaudin, 1976).Este proceso demanda la ma-
yor cantidad de agua en la mineria del cobre (alrededor del 70 %), por lo tanto, el aumento
en la produccion de concentrados conllevara al aumento en el consumo de agua. Sin em-
bargo, los efluentes de agua dulce, en particular en la zona norte del pais se han vuelto

cada vez més escasos, tanto en caudales, como en accesibilidad a los mismos, debido al
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desarrollo urbano de la zona, a transformaciones naturales del entorno y a cambios en la

regulacion para su uso a nivel industrial.

Existen discusiones actuales sobre la modificacion del articulo 111 del Coédigo de Mi-
neria, la cual estableceria una obligatoriedad para todas aquellas empresas mineras que
requieran sobre 150 1/s de agua para sus procesos, el utilizar agua de mar sin tratar o
desalada por medio de una planta desalinizadora propia o de terceros; ademas de limitar
la adquisicién de derechos de agua que aparezcan en la zona de concesion, a objeto de que,
en casos de escasez de agua donde se ubiquen las faenas mineras, los acuiferos disponibles

puedan destinarse a consumo humano.

Como lo muestra la figura 1.4 Cochilco estima que, al igual que el consumo de agua
fresca, el consumo de agua de mar seria significativo en el proceso de concentraciéon y
aumentara con el paso del tiempo debido a la mayor explotacién de los sulfuros. Para el
2027 se espera que mas de un 90 % del agua proveniente de los océanos sea destinada al
tratamiento de sulfuros para la produccién de concentrados. En el informe Proyeccion de

Consumo de agua en la mineria del cobre 2016-2027.
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Figura 1.4: Proyeccion del consumo de agua fresca (a) y agua de mar (b) a nivel nacional
en la mineria del cobre. (Cochilco 2017)

Adicionalmente, el uso de agua de mar presenta una ventaja en la posibilidad de ob-
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tencién de permisos de explotacién al no tener que disputar acuiferos y, al tener un costo

de adquisiciéon mas bajo.

Sin embargo, el agua de mar posee una serie de iones que afectan el procedimiento de

la flotacién, entre los cuales se destacan:

= Tones principales: (86.73 %)
Nat, Cl~

» Tones secundarios: (13.27 %)
Sulfato: (7.68 %) Magnesio: (3.68 %) Calcio: (1.18 %) Potasio: (1.11 %)

Estos iones no sélo afectan las instalaciones con un efecto corrosivo en los equipos, sino
que también afectan la capacidad de las concentradoras para recuperar minerales especifi-

cos como la calcopirita (CuFeS).

Es asi que empresas han considerado como mejor solucion el uso de plantas desalini-
zadoras por osmosis inversa puesto que les permite contar con agua dulce en sus procesos
tanto de concentraciéon como de electroobtencion sin generar modificaciones significativas
a los mismos. Es asi como BHP ha puesto en marcha este ano su segunda desalinizadora,
Escondida Water Supply (EWS), calificada como la desaladora més grande del continente

con una capacidad de 2,5 m3/s.

Lamentablemente, el uso de plantas desalinizadoras atn plantea un desafio a nivel técni-
co y, principalmente econémico, puesto que para lograr obtener el agua desalinizada es
necesario bombear a las plantas un volumen de al menos el doble del agua a utilizar pa-
ra enviar de vuelta al mar una salmuera con el doble de concentracién salina. Asi como
también se hace necesario tener presente el costo energético de dicho bombeo de masa de
agua, tanto de ida como de vuelta y el costo de las membranas para la osmosis inversa,

la planta desalinizadora en si y su operacion.

De esta manera, ha surgido un fuerte andlisis sobre el uso de agua de mar sin desalar,
siendo la operacién de la Faena Centinela un caso destacado, en el cual el 100 % del su-
ministro de agua para operacion de la concentradora de 105 ktpd de mineral procesados
corresponde a agua de mar sin desalar, la cual es traida por medio de un acueducto de
145 km el que bombea hasta 650 Ips.
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Es asi que el nuevo desafio de la mineria es encontrar y desarrollar técnicas que per-

mitan introducir de manera mas eficaz y competitiva el agua de mar en sus procesos.

1.2. Principales companias mineras en Chile

A nivel de empresas, las dos principales productoras de cobre en Chile son CODELCO,
de propiedad estatal, y la privada australiana BHP Billiton.

Codelco es el productor de cobre mas grande del mundo y la empresa que méas contribuye
a la economia chilena. Durante el afio 2016, su produccion totalizé 1.827 miles de tmf
(incluidas sus participaciones en El Abra y Anglo American Sur), cifra récord histérica
que representa un 10 % de la produccién mundial y un 33 % de la produccién nacional.
La compania cuenta con siete Divisiones mineras: Radomiro Tomic, Chuquicamata, Ga-
briela Mistral, Ministro Hales, Salvador, Andina y El Teniente. A estas operaciones se
suma la Division Ventanas, dotada de instalaciones de Fundicién y Refineria. Codelco
es encabezada por un directorio con nueve integrantes designados de acuerdo a normas
establecidas en la Ley N¢ 20.392, promulgada el 4 de noviembre de 2009. El directorio
esta conformado por cuatro directores designados a partir de una quina seleccionada por
el Consejo de la Alta Direcciéon Publica; un director escogido a partir de una quina pre-
sentada por la Federacion de Trabajadores del Cobre (FTC), y un director elegido de una
quina presentada, en conjunto, por la Federacién de Supervisores del Cobre (FESUC) y
la Asociacién Nacional de Supervisores del Cobre (ANSCO). El Presidente del directorio

es nombrado por el Presidente de la Reptblica, de entre los directores.

La figura 1.5 muestra el destino de la produccién de Codelco por continente, destan-

cado el 59 % cuyo destino es Asia, principalmente China.
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Figura 1.5: Destino produccion Codelco por continente, Codelco 2017

Por otro lado, BHP tiene una estructura accionarial dual. Mientras BHP Billiton Li-
mited esta listada en la Australian Securities Exchange, BHP Billiton Plc esta listada en
la London Stock Exchange y forma parte del FTSE 100.

Durante el 2016 produjo 1.243.524 t de cobre fino en sus operaciones en Chile, un 22 %

de la produccién nacional.

En Chile opera Minera Escondida, Minera Spence y Compania Minera Cerro Colora-
do. Minera Escondida es la principal faena de BHP en Chile. Esta situada a 170 km al
sureste de la ciudad de Antofagasta, en el desierto de Atacama, a una altura de 3.100
metros sobre el nivel del mar. Produce concentrado y catodos de cobre a través de la ex-
plotacién de dos rajos abiertos (Escondida y Escondida Norte). En 2016 la produccién de
Escondida totalizé 1,002 millones de toneladas, de las cuales 689.884 toneladas correspon-
dieron a cobre contenido en concentrado y 312.147 toneladas, a cobre en cétodos. Segin
estadisticas de la Comisién Chilena del Cobre , Escondida representé el 18 % del total de

cobre fino producido en el pais en 2016.

La infraestructura actual en faena consiste en sistemas de chancado y transporte de mi-
neral, tres plantas concentradoras, dos pilas de lixiviacién, dos plantas de extraccién por
solventes y una planta de electro-obtencién, asi como dos mineroductos que transportan
el concentrado hasta sus instalaciones en Puerto Coloso, al sur de Antofagasta, donde es
filtrado y embarcado a los clientes. Alli opera también una planta desalinizadora de agua
de mar que produce agua para uso industrial, la que es bombeada hasta la mina a través

de un acueducto de 166 km. El concentrado de cobre se obtiene a través del proceso de
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flotacion de mineral sulfurado y los catodos de cobre, mediante lixiviaciéon de mineral oxi-

dado, biolixiviacion de sulfuros de baja ley, extraccion por solventes y electro-obtencion.

BHP Pampa Norte es la unidad de negocios integrada por dos operaciones: Minera
Cerro Colorado (Cerro Colorado), la primera en el mundo en tratar su mineral mediante
biolixiviacién; y Minera Spence (Spence), la primera operacién de BHP en el siglo XXI,
con la dltima tecnologia en produccién cuprifera. Ambas faenas producen catodos de alta
calidad mediante el procesamiento de 6xidos y sulfuros de cobre a través de lixiviacién,
extraccién por solventes y electro-obtencion. En 2016, la produccion de Pampa Norte to-
talizé 241.493 toneladas de cdtodos de cobre de alta pureza, con una variacién de -3,4 %
en relacion a las 250.109 toneladas registradas el ano previo. Spence produjo 167.491 tone-
ladas, en tanto la produccién de Cerro Colorado fue de 74.002 toneladas, con variaciones
de -4,63% vy -0,64 %, respectivamente, en comparacién con los volimenes generados en
2015. Spence es una mina a cielo abierto situada en la comuna de Sierra Gorda, en el
desierto de Atacama, regién de Antofagasta, a 1.750 metros sobre el nivel del mar. Esta
faena entré en produccién en diciembre de 2006, con una vida util prevista hasta el ano
2024.

La figura 1.6 muestra los resultados operacionales de cada faena de BHP en Chile,
mostrando el aporte econémico entregado al pais, donde destacan, méas de 7476 empleos

directos y 974 MMUSD de aporte a las arcas fiscales chilenas como impuestos pagados.
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Figura 1.6: Resultados operacionales faenas BHP Billiton 2016, Memoria financiera BHP

(2017)

En 2016 BHP Chile tuvo una participacion de 6,2 % en la produccién de cobre en el

mundo. Ademas, y al igual que Codelco, su mayor foco de exportaciones es hacia China,

la cual representa un 48.9 % de destino de sus exportaciones, como muestra la figura 1.7.

Destino de Ventas

2016 / Por Pais

* China 48,9%
* Chile 7.0%
¢ Cosea del Sur 7.9%
* Estados Unidos 8,4%
* Holanda 1.7%
* |talia O, 0%
Tatwan 3,9%
* Brasil 2,3%
* India 8.4%
* Japon 9,3%
* Egipto 0.5%

Totak 1.243.524 1

2016 [ Por Continente

= Asia 77.9%

* Europa 2.8%

* Norteamérica 9.4%
* Sudamérica 9.4%
= Africa 0.5%

Total: 1.243.524 ¢

Figura 1.7: Destino produccién BHP por pais y continente, Memoria financiera BHP

(2017)

Tanto la figura 1.6 como la 1.7 fueron reportadas a través de las memorias financieras

de BHP en Chile en el 2017.
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Capitulo 2

Antecedentes

2.1. Descripcién del proyecto

Como mencionabamos en el capitulo anterior, el principal uso del agua dentro de la
industria minera corresponde a las plantas concentradoras y, en particular, al proceso de
flotacion de las mismas, el cual aprovecha la hidrofobicidad de los minerales que componen

las rocas a procesar (Gaudin, 1976).

Para entender los requerimientos de agua en los procesos, consideremos que la produccién

de 1 kilogramo de cobre requiere de alrededor de 0,1 m? de agua (Castro, 2013).

Ademas, el consumo total de agua en las concentradoras, estd en el rango de 1,0 a 2,5
m?/ton de mineral (Castro, 2013).

En términos de agua alimentada y no recirculada en el proceso de la concentradora,
el consumo de agua dulce fresca estd entre 0,4 a 0,8 m?®/ton de mineral, mientras que
en caso de emplear agua de mar fresca, se considera un consumo mayor, de alrededor de
0,6 a 0,8 m3/ton. Asi, una planta con capacidad para procesar 100 mil toneladas por dia

demanda alrededor de 700 litros de agua por segundo (Castro, 2013).

Las plantas concentradoras son, en general, procesos continuos en que el mineral se
somete a distintas etapas, tomando, en cada una, ventaja de las propiedades del mineral

alimentado para separarlo tanto de la ganga, como de otras impurezas que no presentan

12
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interés comercial. La figura 2.1 muestra en general la presencia de 3 etapas pricipales:
Rougher, Scavenger y Cleaner. En la etapa de concentracién primaria, o Rougher, un
conjunto de minerales con objetivo son separados de la ganga mineral; mientras que en
la etapa Cleaner, los minerales ya recuperados en la etapa Rougher suelen ser separados
selectivamente. La etapa Scavenger se agrega como una etapa en que buscar recuperarse

las trazas de minerales objetivo que no lograron se recuperados previamente.
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Figura 2.1: Estructura de circuitos de flotacién

En la flotacion son pocas las especies que poseen naturaleza hidréfoba significativa, en
consecuencia, para lograr la separacién selectiva de minerales que tienen un caracter mas
bien hidrofilo, esto hace necesario la adicién de reactivos que proporcionen caracteristi-
cas hidréfobas (como los colectores), asi como agentes que reduzcan estas propiedades en
otros (depresantes) para lograr la recuperaciéon de minerales objetivo (Leja, 2004). Esto
implica la recuperacién de compuestos con cobre como mineral principal y molibdeno co-

mo mineral secundario.
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Dentro de los minerales de cobre, la pirita (F'eSs) suele encontrarse también y ser una de
las gangas sulfurosas mas abundantes. Para evitar la recuperaciéon de ésta en circuitos de
flotacion de minerales de cobre, cominmente se emplea cal para llevar a cabo el proceso
a valores altos de pH, entre 9-11, por lo que muchas veces, este insumo representa uno
de los mayores costos en la etapa de concentracion primaria de las plantas de flotacién
(Lopez y Reyes, 2005).

Sin embargo, al utilizar agua de mar, lograr una alta recuperacién de cobre y molib-
deno se vuelve mucho mas complejo, dado que la molibdenita se deprime en agua de mar
a valores de pH normales en una etapa rougher (10,0 - 10,5), segin el efecto de preci-
pitacion secundaria de coloides los cuales se depositan en la superficie de los minerales
naturalmente hidrofébicos. Mientras que la pirita no puede ser deprimida si se quiere dis-

minuir el pH de la operacién a valores menores que 9,5.

De esta manera, si bien en el caso de minerales de cobre y molibdeno puede dar re-
cuperaciones menores de cobre (en 1-2 puntos porcentuales) utilizando cal; el aspecto
critico esta en los subproductos de Molibdeno, donde las concentradoras pueden perder

10-30 puntos porcentuales (Castro, 2013).

Por otro lado, el no uso de cal hace que no se pueda deprimir la pirita, con lo que es
dificil lograr un concentrado que tenga un 28-30 % de cobre. Ademads, el uso de cal para
aumentar el pH del agua de mar, crece exponencialmente debido al efecto buffer que cau-

san los iones disociados provenientes del dcido bérico y carbénico (Castro, 2013).

2.2. Transformaciones del proceso de flotacion al usar

agua de mar

De esta manera, los pricipales problemas de la transicién de uso de agua dulce a agua

de mar en las concentradoras de minerales de cobre pueden resumirse en:

= Tamano de burbuja, donde el agua de mar disminuye el tamano de burbuja, afec-
tando y reemplazando el rol del espumante. La figura 2.2 muestra como el didmetro

promedio cae a distintas concentraciones de uno de los espumantes mas usados, el
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Metil isobutil carbinol y, en la medida que la concentracion de agua aumenta el efec-
to sobre el tamano de burbuja en la flotacién se vuelve cada vez menos significativo,

independiente de su concentracién.
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Figura 2.2: Efecto del espumante Metil IsobutilCarbinol en agua de mar (Castro et al,
2010)

» Espumacion: En el caso de la espumacién, los la figura 2.3 muestra que la capa
resultante de la flotacién en agua de mar es menor que en el caso de agua dulce, lo

que indica una menor recuperacién posterior de minerales.
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Figura 2.3: Tamano y peso de la espuma en flotacion de agua de dulce y agua de

mar(Castro et al, 2010)

= Consumo de cal en pulpas de flotacién: El agua de mar actiia como un buffer a la
cal entre los pH 9 y 10, lo que genera un aumento del consumo de esta en el molino
para llegar a la condicién de recuperacién 6ptima. Como lo muestra la figura 2.4, en
la cual se analiza el comportamiento de un molino para la recuperacion de minerales

sulfurados de cobre (Castro 2013) en presencia de agua de mar.
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Figura 2.4: Comparacion de consumos de cal (g Cal/Kg mineral) al molino para alcanzar

el pH de flotacién rougher en agua de mar y agua dulce (Castro, 2012).

» Flotacion de minerales de Cu-Mo: Para lograr extraer la molibdenita presente en
compuestos de sulfuros de cobre, tipicamente se utiliza el proceso de flotacion selec-
tiva, o flotacién en dos etapas, con lo que primero son separados la molibdenita y
los sulfuros de cobre y luego la molibdenita de los sulfuros de cobre. Sin embargo,
en presencia de agua de mar, al llevar a cabo la flotacién primaria en pH 10-12,
la figura 2.5 muestra que la recuperacién de molibdenita decae significativamente,

impidiendo llevar el mineral a etapas posteriores de recuperacién.
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Figura 2.5: Efecto del pH en agua de mar en la recuperacién tanto de cobre como de
molibdeno (Castro, 2012)

= Depresién de molibdenita en agua de mar: Como notamos en el caso anterior, la
recuperacion de molibdeno en flotaciéon en agua de mar no puede llevarse a cabo
en una flotacién selectiva. Raghavan y Hsu (1984) indican que es posible generar
heterocoagulacién entre la molibdenita y el cuarzo, resultando en la depresién de la

molibdenita. Esto en condiciones de pH cercanas a 11 y en ausencia de calcio.

Por otro lado las especies hidroxi-complejas catiénicas del tipo Mg(OH)* tienen
alta capacidad de adsorberse sobre sitios aniénicos de la superficie mineral y tam-

bién sobre la superficie de las burbujas confiriéndoles carga positiva.

Esta adsorcién ocurre sobre los sitios bordes de la estructura de la molibdenita,
donde también se inicia la precipitacion del hidréxido de magnesio formando un
recubrimiento hidrofilico que se extiende a los sitios caras.

De esta manera, ambos iones, juegan un rol en impedir la flotacién de la molibdenita

e presencia del agua de mar.
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2.3. Estado actual de tecnologias de flotaciéon con

agua de mar

Dado el valor econémico del molibdeno en la mineria, las empresas del rubro han
buscado alternativas, tanto en transformacion de sus procesos, como en el uso de nuevos
agentes que permitan deprimir pirita sin perjudicar la recuperacion de la molibdenita. De

esta manera, se encuentran disponibles al menos 4 tecnologias en el mercado a la fecha:

» Agua de mar desalada por osmosis inversa (Presente en minera escondida, BHP
Billiton)

» Agua de mar cruda aplicando tecnologia MBS (metabisulfito) (Esperanza, Antofa-
gasta Minerals) (Apéndice B)

» Agua de mar cruda aplicando tecnologia AMBS (aire—metabisulfito) (Barrick Gold
Corporation, Patente Norteamericana US2016/0199854) (Apéndice B)

» Tecnologia AMPT (agua de mar pre-tratada), agua de mar depurada usando lecha-
da de cal y remocién de los precipitados formados (U. de Concepcion — AMIRA
International) (Apéndice B)

Dentro de estas alternativas de solucion, la més frecuente ha sido el uso de la desalacion
mediante osmosis inversa puesto que permite mantener el proceso de la concentradora sin
cambios, puesto que el efluente entra desalado a la etapa primaria, sin embargo esta tiene
un alto costo de inversién y operacién, de acuerdo a Wittholz (2008), el operar una planta
desalinizadora tiene un costo por metro ciibico de agua tratada del orden de 0,50 USD a

2 USD, dependiendo de la escala de la misma y del acceso a energia para su operacion.
Dentro de las empresas que se encuentran utilizando agua desalada en sus concentra-

doras, se destacan los proyectos de Escondida, operando una desaladora con captaciéon de

agua marina de 1.050 litros por segundo y produccién de agua industrial de 525 litros por
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segundo, lo que conlleva una devolucién al mar de una salmuera de 525 litros por segundo

con el doble de concentracion salina, ademas de un costo de instalacién.

Mientras que su segunda planta EWS tuvo un costo de inversion de 3.400 MM USD para
procesar 2.500 litros por segundo. Todo esto, a un costo de operacion de entre 0,6 y 1,2
US$/m?, de acuerdo a Leonardo Romero, director del Centro de Investigacién Tecnoldgi-
ca del Agua en el Desierto. Dentro del costo operacional el gasto energético representa
el 34%. Es decir, con ambas plantas operativas el costo por segundo de agua desalada
asciende a 2,13-4,26 USD/seg o 184.032 - 368.064 USD/dia.

Al dia de hoy se encuentran operando con agua de mar cruda en Chile para procesos
de concentracién: Planta Las Luces (Grupo Minero Las Cenizas) con capacidad aprox.
2.500 tpd. y Concentrador Esperanza (Hoy Minera Centinela de Antofagasta Minerals),
con capacidad aprox. 105 ktpd.

2.4. Uso de bacterias en procesos mineros

En el presente proyecto, que es parte de una investigacién conjunta entre el Advanced
Mining Technology Center (AMTC en Chile y el Institute Freiberg for Resourse Tecno-
logy (HIF), se busca analizar una alternativa adicional como agente en el uso de agua
de mar cruda para el proceso de flotacion y es el uso de microorganismos como agentes

depresantes de la pirita.

Los microorganismos oxidantes de Fe(Il) y/o compuestos de azufre reducidos son bacte-
rias y arqueas aciddfilas y aerdbicas ampliamente utilizadas en biolixiviaciéon debido a su
capacidad para oxidar minerales. (Donati et al., 2007). Estos microorganismos son quimio-
litoautotrofos, es decir, utilizan como fuente de energia compuestos quimicos inorganicos
(quimiolitétrofos) y obtienen el carbono necesario para generar su masa celular a partir
del CO4 del aire mediante el ciclo de Calvin-Benson(Donati et al., 2007).

Los microorganimos mas conocidos y ampliamente utilizados en biolixiviacion son las
bacterias Acidithiobacillus ferrooxidans (A. ferrooxidans), Acidithiobacillus thioozidans y

Leptospirillum ferrooridans. Estas bacterias pueden oxidar compuestos de Fe(II) pero no
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compuestos de azufre. Son capaces de oxidar pirita, esfalerita y calcopirita. (Donati et al.,
2007). Debido a la creciente utilizacién de agua de mar en el proceso de lixiviacién, ha
habido un interés especial por aislar microorganismos oxidantes de hierro y /o compuestos

de azufre halotolerantes (tolerantes a la sal) (Davis-Belmar et al., 2008).

El que ya se encuentren presentes en procesos de biolixiviacién, permite validar sus pro-
piedades en particular en el proceso de adherencia que permite a estar bacterias beneficiar

el proceso de flotacion.
Como es posible ver en la figura 2.6, la adherencia de la A. ferroozidans es cataliza-

dora de recuperacion de sulfuros de cobre durante la etapa de flotacién, tanto en pirita,

como en calcopirita en pH cercano a 8.

400E+10

Bacterias adheridas (bacteriav'm®)
)
o

4.00E+09
:

pH

==Pinta =~Calcopirita

Figura 2.6: Efecto del pH en la adherencia de A. ferrooxidans a pirita y calcopirita (Chan-
draprabha et al., 2004)

Ademads, de manera previa a este trabajo, San Martin (2018), analiz6 el uso de la A.
ferooxidans como depresante de pirita en reemplazo de la cal para procesos de flotacion
con agua de mar. A través de dicho trabajo se determiné que la recuperacién de pirita es
afectada en presencia de A. ferrooxidans, logrando llevar la recuperacién de pirita desde
un 100 % a valores cercanos a un 37 % en presencia de agua de mar a pH 8. A su vez, y

a diferencia de la cal, el efecto sobre la calcopirita y molibdenita fue despreciable, man-
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teniendo recuperaciones cercanas a 90 % para ambas y desmostrando que la depresién

selectiva de pirita en este caso es posible.

Dado el trabajo realizado, el uso de bacterias en la flotacion, permitiria eliminar proce-
sos de osmoésis reversa y otros pretratamientos que agregan costos al transformar el agua
de mar y no permitir su uso de manera cruda, pero a su vez obliga a la instalacién de reac-
tores bioelectroquimicos que permitan alimentar de manera constante la etapa rougher del
concentrador, lo que agrega el desafio adicional de disenar un reactor bioelectroquimico o

establecer la necesidad de utilizar un sistema de estos a para la produccion a gran escala.

En el caso de este proyecto, se disenara un biorreactor electroquimico de acuerdo a
la Patente 1467-94, inscrita 06 de marzo 1998 y siguiendo la metodologia de incubacién
propuesta en el trabajo de memoria: Estudio y desarrollo de un biorreactor electroquimi-
co para procesos de lixiviacién bacteriana, de Rodrigo Bravo (1995). Este consiste en un
reactor sin membrana, que promueve el crecimiento de la biomasa al regenerar su principal
fuente de alimentacion al utilizar corriente electrética de manera constante y sin modificar

la temperatura del al interior del mismo, como se explicard en detalle en el capitulo 4.

No existen registros de que la bioflotacion se haya utilizado a escala industrial, De
esta manera, este trabajo generara la primera revision del rediseno asociado al uso de
bioflotacion y a los costos asociados en un posible desarrollo industrial, de manera de dar
continuidad al trabajo de San Martin (2018), el cual fue la base de las extensiones acé

presentadas.

Es asi que el trabajo desarrollado en esta memoria se organiza en 5 etapas: en una
primera etapa, que corresponde al capitulo 4 de la presente memoria se desarrollard un
analisis de la bibliografia disponible para establecer el marco tedrico de trabajo que sus-

tenta este trabajo, tanto en el cultivo de bacterias de la cepa A. ferroozidans.

En el capitulo 5 se mostraran las consideraciones que se hicieron a nivel de metodologia

de trabajo y luego, en los capitulos 6, 7 y 8, desarrollar un biorreactor electroquimico
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para incubar bacterias A. ferrooxidans, las cuales se utilizaran para testear su capacidad
depresante sobre pirita en agua de mar a través de pruebas en celda de flotacion . Con
esto se pretende lograr estalecer una valorizaciéon econdémica tanto de los costos asociados
a la sustitucién de la tecnologia actual por una en que se utilicen bacterias, los cambios
en el proceso asociados asi como también de las ganancias asociadas a la recuperacion de

minerales de cobre y molibdeno.
En una ultima parte se establece una comparacion entre los distintos procesos de con-

centracion vigentes y el uso de la A. ferrooxidans para terminar concluyendo con reco-

mendaciones sobre los principales resultados.
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Capitulo 3

Objetivos

3.1. Objetivo General

Analizar la factibilidad técnica y econémica de sustituir el proceso de flotacién a par-
tir de agua de mar y cal, por el uso especifico de bacterias a nivel industrial tanto para
contar con una solucién costo efectiva a largo plazo, como técnicamente viable frente a

los cambios en los insumos del proceso de flotacion.

3.2. Objetivos Especificos

Desarrollar un contraste de rendimiento entre las experiencias de flotacién con cal

y la flotacién con uso de bacterias.

= Definir las etapas necesarias para desarrollar un proceso de flotacién bacteriana en

agua de mar a nivel industrial.

= Establecer las diferencias entre el proceso de flotacion a partir de bacterias y el

proceso de flotacién en base a cal usando agua de mar como medio.

= Obtener valores de rendimiento de flotacién bacteriana sobre mineral que puedan
utilizarse para realizar un escalamiento y redisenio de proceso que contraste el uso

de bacterias en la flotacion frente al uso de bacterias.
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= Generar una valoracion econémica del proceso en funcién de datos reales de la

industria para el contraste.
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Capitulo 4

Marco Conceptual

4.1. Descripcién de la bacteria Acidithiobacilus Fe-

rrooxidans

Dentro del presente trabajo el proceso de flotacion sera analizado utilizando a la bac-

teria Acidithiobacilus Ferrooxidans (A. Ferrooxidans de ahora en adelante).

La A. Ferrooxidans es una bacteria en forma de bastén. De tipo acidéfilo, creciendo
de preferencia en medios con un pH cercano a 2,3 y teniendo una tolerancia en rangos de
1,4 e incluso hasta 6. Su medio de division celular es la division binaria en temperaturas
entre 28 y 32 °C.

Utiliza COy como fuente de Carbono y sales de amonio como fuente de Nitrégeno. Su
habitat natural son aguas de drenaje de minas de sulfuros, carbon y oro. Tiene ademas
capacidad de adherirse con facilidad a superficies sélidas. (Rossi, 1990). Su estructura
quimica se puede desglosar en 44 % proteinas, 26 % de lipidos, 15% de carbohidratos y
10 % de otros (Rossi, 1990).

A. Ferroozridans obtiene su energia de la oxidaciéon de compuestos reducidos de azufre
(S°, tiosulfato, S™2) o de la oxidacién de ferroso a férrico utilizando oxigeno molecular
como aceptor terminal de electrones (Rossi, 1990). En términos de interaccion con iones
metalicos presenta una gran resistencia en en este tipo de medios, siendo en general una
concentracion 6ptima de fierro para esta bacteria de 1,5 g/l y 3 g/l (LaCombe Barron,

1990). Una imagen a través de microscopio de la bacteria es apreciada en la figura 4.1.
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Figura 4.1: Imagen de A. Ferrooridans magnificada 30.000 veces. Parmar y Singh, Geo-
microbiologia, 1990.

De esta manera, hay cuatro principales caracteristicas de la A. Ferrooxidans que son

relevantes para el presente proceso y son:

» La pequena cantidad de energia disponible, generada en la oxidacion de sustratos

de crecimiento.
= La bacteria requiere un medio acido para su desarrollo.
= La bacteria es autotrofica, requiere fijar CO5 vy si es necesario Ns.
= La membrana celular contiene un alto contenido componentes especificos para el

transporte de electrones (Ingledew, 1986).

4.1.1. Requerimientos nutricionales para el desarrollo de la A.

Ferrooxidans

El desarrollo éptimo de la A. ferroozidans en presencia del ién ferroso y a pH cercanos

a 2 presenta una reaccion global para la obtencién de energia dada por las ecuaciones:
Reaccién de oxidacion:

2.-Fe™ 52.Fe™®42.¢ (4.1)
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Reaccion de reduccién:

1
2 et 50y +2-H" — H,0 (4.2)

Reaccion Global:

1
2-Fe+2+§-02+2-H+—>2-Fe+3+HQO (4.3)

Asi la reaccién global consume Oy, H* v Fe®2, generando H,O, Fe™? y la energia
necesaria para la fijacion de carbono, nitrégeno y para el consumo del resto de las activi-
dades metabdlicas de la bacteria (Ingledew, 1986).

Ademas del consumo energético de i6n ferroso, la bacteria requiere nutrientes propios
de su composiciéon quimica La forma de entregar estos nutrientes a la bacteria es por
medio de la alimentacién con un medio de cultivo acidificado a pH 1,6. En este caso se
utiliza el desarrollado por Tuovinen y Kelly (1973) y presentado en el cuadro 4.1. Este

medio de cultivo presenta ademas muy buenos resultados en el caso de la A. Ferrooxidans.

Sal g/l
MgSO, - H,O | 0,4
(N H4)250, 0,4
KyHPO, - H,O | 0,056

Cuadro 4.1: Medio de cultivo Tuovinen y Kelly para el desarrollo de bacteria A. Ferroo-

zidans

4.1.2. Crecimiento bacteriano

Dadas las caracteristicas de las bacterias y la satisfaccién de sus requerimientos nutri-
cionales para el consumo, se considera el crecimiento bacteriano, el cual es un aumento
de la masa bacteriana expresado en términos de ntimero de bacterias o de la masa de las

mismas, como resultado del progreso de las etapas bioldgicas de las mismas.
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La cantidad de bacterias o de su correspondiente masa en un reactor bioelectroquimico

se puede determinar por analisis gravimétricos o por métodos de recuento.

En general, las condiciones de desarrollo 6ptimo de un cultivo bacteriano dependen de
un factor limitante como lo podria ser un nutriente esencial. En el caso de la A. Ferroo-
xidans esto corresponde a i6n ferroso, Oy, CO,. Dadas las restricciones en concentracién
de este sustrato limitante, éstas se veran reflejadas en el desarrollo potencial del cultivo

bacteriano.

4.2. Reactores para cultivo de bacterias

En condiciones industriales y de laboratorio, las bacterias son incubadas por medio
de biorreactores. Estos biorreactores corresponden a espacios en los cuales los cultivos de
bacterias son provistos de sustratos apropiados para su crecimiento. Como se mencionaba
anteriormente, el crecimiento esta condicionado por el sustrato limite. De esta manera, la
ecuacion matematica que permite simular rangos esenciales para e metabolismo bacteriano
fue desarrollada en 1942, por Monod. La ecuacién se presenta como la ecuacién 4.4 y se

describe en forma general como:

[5]
H = Hmaz * K.+ 9] (4.4)
Donde:
[S]: es la concentracién de sustrato limitante del crecimiento en el medio de cultivo.
w: es la velocidad especifica de crecimiento.
Imaz: €S la velocidad especifica de crecimiento maxima.

K,: Es la constante de saturacion y es igual a % T ——
En sistemas simples, la velocidad de crecimiento es directamente proporcional a la ve-

locidad de utilizacién de sustrato, siendo el factor de proporcionalidad es el rendimiento

Y, como se expone en la ecuacion 4.5.
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0X oS

- _y.Y 4.5

ot ot (4.5)
En este caso:

X: Es la masa o numero de bacterias.

W: es la velocidad de crecimiento de las bacterias en el medio.
oS

—: es la velocidad de utilizacion del sustrato.

ot

Y = masa o nimero de bacterias/masa de sustrato consumido: Rendimiento del sistema.

La incubacién en los biorreactores depende de la forma de operar de los mismos asi como
también de las caracteristicas internas de operacion, dado que las bacterias A. ferroo-
xidans requieren de alimentacién permanente de oxigeno. Los reactores agitados son la
mejor forma de operar. Sin embargo existen diferencias técnicas que obligan a establecer

diferencias a nivel experimental.

4.2.1. Reactores agitados batch

Esquematizado en la figura 4.2, este tipo de reactor carece de flujos de entrada y sa-
lida , trabajando con un volumen fijo, y en la mayoria de los casos con agitadores que
mantienen la homogeneidad interna. Dentro de sus ventajas se encuentra su flexibilidad y
facil implementacion. Dada su construccién, ademas, estos reactores no llegan a un estado

estacionario, lo cual no permite llevar a cabo un andlisis preciso.

N

Figura 4.2: Esquema general de un reactor de tipo batch
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4.2.2. Reactores agitados continuos

En este grupo de reactores consideramos, los continuous stirred-tank reactor (CSTR)
y los tipo plug flow reactor (PFR). El primero se basa en un reactor agitado con flujo
continuo de una corriente de entrada de reactantes y una corriente de salida de productos.
Los flujos de entrada y salida se igualan, no asi las concentraciones de cada uno. Supone
ademads que, con una mezcla homogénea en su interior, el flujo de salida tiene las mismas

caracteriticas que el interior del reactor.

Ademas de operar de manera continua, se puede mantener un buen control de la tempe-
ratura, es de simple construccion y costo relativamente bajo, ademas de su simplicidad
limpieza y control. Dentro de las principales desventajas se encuentra la existencia de un

unico estado estacionario de concentraciones en el equipo.

En los reactores PFR el fluido viaja en un tubo, en donde se supone que no exis-
ten gradientes radiales y no existe difusién axial, con lo que las variables no cambian en
tiempo, pero son distintas en cada posicion longitudinal a lo largo del tubo. Esto permi-
te obtener datos sin la necesidad de tomar muestras a distintos tiempos o en distintos
estados estacionarios. Es por lo mismo, que sus dos mayores problemas en el caso de la

implementacion es que no se debe generar difusién axial ni gradientes radiales.

Adicionalmente, en el caso de biorreactores aerdbicos con este tipo de implementacion,
la oxigenacién es un problema mas complejo que en otros casos debido a las condiciones

mismas de desarrollo de las bacterias y su demanda por oxigeno y diéxido de carbono.

4.2.3. Reactores bioelectroquimicos

Dadas las caracteristicas de la reaccion global de incubacion de las bacterias, se imple-
mentard una alimentacion continua de corriente eléctrica por medio de una accién elec-
trolitica. Esto permitiria establecer un cultivo de bacterias donde éstas se desarrollarian
como en un reactor convencional, pero adicionalmente el sustrato seria continuamente

regenerado.
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Las reacciones asociadas al proceso corresponden a:

CATODO
F62(504)3 + 2e — 2F€SO4
ANODO
Hy0 — Oy + 2H? + 2¢
BACTERIAS

1
2FeSO, + 502 + HySO, — Feg(SO4)3 + HyO + Biomasa

De esta manera, el sistema electroquimico permite que el ién férrico producido median-
te el metabolismo bacteriano sea reducido en forma continua a ién ferroso en el catodo.
En una cantidad proporcional a la corriente que se produce en el sistema elecctroquimico.
Por otro lado, en el anodo se disocia agua coontinuamente, generando oxigeno y protones
necesarios para mantener las condiciones oxidantes para el balance biolectroquimico del
sistema. El ién ferroso regenerado en el catodo es utilizado por la bacteria como sustrato
energético, lo que permite mantener la masa de sustrato en el reactor sin nueva adicién

de hierro al sistema.

Gracias a la agitacién y entrega adicional de aire, el sistema consume O,, HT, Fe*t
y electrones, produciendo H,O, Fe3T y energfa para la fijacién de CO, y desarrollo celu-

lar.

El esquema de la figura 4.3 permite ver las principales caracteristicas del proceso. Donde
se destaca un catodo alrededor de las paredes del biorreactor y un anodo en medio del
sistema, de manera de establecer distancia suficiente dentro del reactor bioelectroquimico
para que los iones ferrosos puedan ser utilizados por las bacterias, y posteriormente rege-

nerados en el dnodo.
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Figura 4.3: Esquema de reactor bioelectroquimico

Para las estimaciones de regeneracién de sustrato en funcion de la corriente, es nece-
sario considerar las leyes de Faraday que gobiernan las reacciones electroquimicas y que

se presentan en la ecuacion 4.6:

PM'icel'At't'T/

Q[C; — O] (4.6)

mg: Masa de i6n ferroso oxidada.
PM: Peso molecular de elemento de estudio.
1.;: Densidad de corriente de la celda.
Ay Area total expuesta a depositacion.
t: tiempo de exposicion.
n: eficiencia de corriente.
z: Numero de electrones intercambiadoos en la reaccién.
F: Constante de Faraday (96500 [c/g-eq]).
@: Flujo volumétrico de la solucion.
[C; — Cy]: Diferencia de concentracién del elemento de interés durante las mediciones ini-

cial y final.
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4.3. Recuento de bacterias en un reactor bioelectro-
quimico

A nivel préctico, el nimero de bacterias en soluciéon puede ser determinado por dos

métodos: Recuento directo y recuento de colonias crecidas en placas.

4.3.1. Recuento de bacterias directo en microscopio

Se toma una muestra de 5ul con una micropipeta, volumen que se distribuye en una
celda Petroff Hauser. Posteriormente se coloca al microscopio con un aumento 400X, ha-
ciendo conteos en distintos cuadros de la celda. Para obtener la concentracion de bacterias
en numero de bacterias por mililitro, el valor promediado que se obtiene de las lecturas se
multiplica por un factor (1,25-10° para las lecturas en cuadros de mayor tamafio y 2- 107
en los més pequenos), siendo este nimero la minima concentracién de bacterias que se

puede determinar.

4.3.2. Recuento de bacterias a través de colonias crecidas en

placas

En general, cuando la concentracién de bacterias es baja, e inferior a 1 - 107 (bac-
terias/ml) el recuento directo se hace casi imposible y, en muchos casos, muy inexacto,
ademas de no diferenciar entre bacterias activas de aquellas muertas. Esto hace atractivo
el utilizar placas para mantener un control de aquellas bacterias que estén activas (Esco-
bar, 1994).

Para hacer un recuento en placas, se toman muestras de 20ul, las que se diluyen de
acuerdo a una concentracién estimada, 10, 100 o 1000 veces en medio de cultivo y se
agregan en forma directa a tubos con agar (solucién acuosa de agarosa, sales nutritivas y
i6n ferroso). Posteriormente la mezcla de cada tubo se agita y se agrega a una placa que

contiene agar ( mezcla de agarosa, ién ferroso y agua destilada). Finalmente las placas se
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incuban a 30 °Celcius en una estufa por un periodo de 4 a 6 dias y las colonias desarro-

lladas se cuentan en microscopio.

Este método permite obtener una buena aproximaciéon al nimero de bacterias viables
del sistema, sin embargo, no entrega un valor real de bacterias al descartar a todas aque-

llas que no les es posible crecer en placas.

4.3.3. Calculo de bacterias generadas diariamente

A nivel tedrico, las bacterias generadas se cuentan en cada medicién mediante el uso

del microscopio, y ecuaciéon 4.7:

NBG = ([B]; — [Bl) -V (4.7)

Donde:
NBG: Nimero de bacterias generadas (bact)
[B]s: Concentracion final de bacterias (bact/ml)
[B];: Concentracion inicial de bacterias (bact/ml)

V. Capacidad del reactor bioelectroquimico (ml)

De esta manera, la cantidad de bacterias en el sistema considera el recuento de bacte-
rias en el microscopio, como también depende del tamano del reactor bioelectroquimico

en el que se trabaja.

4.4. Proceso de flotacion

La flotacion se define como un proceso fisico-quimico que separa los minerales sulfu-
rados de los otros minerales y especies que componen la mayor parte de la roca original

en base a la diferente mojabilidad de estos.
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Durante este proceso, como se ve en la figura 4.4, el mineral molido se adhiere super-
ficialmente a burbujas de aire previamente insufladas, lo que determina la separacion del

mineral de interés.

La adhesién del mineral a estas burbujas de aire dependera de las propiedades hidrofilicas
(afinidad con el agua) y aerofilicas (afinidad con el aire) de cada especie mineral que se
requiera separar de las que carecen de valor comercial y que se denominan gangas.

Antes de la etapa en si, existe un proceso de acondicionamiento, donde se incorporan los
reactivos para la flotacion, los cuales se adsorben sobre los distintos minerales. El propési-
to es darle el tiempo necesario de residencia a cada uno de los reactivos para conseguir
una pulpa homogénea antes de comenzar la flotacién. Con la pulpa (o producto de la

molienda) se alimentan las celdas de flotacion.

Al ingresar la pulpa, se hace burbujear aire en el interior y se agita con un aspa ro-
tatoria para mantenerla en constante movimiento, lo que facilita y mejora el contacto de
las particulas de mineral dispersas en la pulpa con los reactivos, el agua y el aire, haciendo

que este proceso se lleve a cabo en forma eficiente.

36



CAPITULO 4. MARCO CONCEPTUAL

FLOTACION POR ESPUMA EN LA MAQUINA

Afre Aire

NCw 2 4
N

O burbuja; - particulas hidrofobicas;

= - agua: - particulas hidrofilicas
! —celda, 2—soporte, 3 —rotor, 4—entrada del aive, 5 — estator,
6 — tuberin de alimentacion, 7— conalefa, 8 — tuberia de refove

Figura 4.4: Esquema de celda de flotaciéon

La recuperacion de minerales mediante flotacién desde la pulpa puede ocurrir a través
de tres mecanismos (Wills and Finch, 2016):

» Adherencia selectiva a las burbujas de aire (o flotacion verdadera)
= Arrastre en el agua que pasa a través de la espuma

= Atrapamiento fisico entre las particulas de la espuma adheridas a las burbujas de

aire (frecuentemente referida como agregacién)

Ademas, para que la flotacion recupere los materiales que se buscan, es necesario agregar

una serie de reactivos al proceso. En general estos se agrupan como:

= Reactivos espumantes: Su objetivo es producir burbujas resistentes, de modo que
se adhiera el mineral de interés. Esto lo logran alterando la tension superficial de

liquidos, formando una espuma que separa el mineral del resto de la ganga.

= Reactivos colectores: favorecen la condicién hidrofébica y aerofilica de las particulas
de sulfuros de los metales que se quiere recuperar, para que se separen del agua y se
adhieran a las burbujas de aire. Deben utilizarse de acuerdo al mineral de interés,

de modo de impedir la recuperacién de los otros minerales.
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= Reactivos depresantes: se utilizan para provocar el efecto inverso al de los reactivos
colectores, favoreciendo la hidrofilicidad de algunas especies, evitando la recoleccion
de especies minerales no deseadas en el producto que se quiere concentrar y que no

son sulfuros.

= Modificadores de pH: sirven para estabilizar la acidez de la pulpa en un valor de pH
determinado, proporcionando el ambiente adecuado para que el proceso de flotacion

se desarrolle con eficiencia.

4.4.1. Reactivos espumantes
Los espumantes tienen tres funciones principales:
» Ayudar a la formacién y preservacién de pequenas burbujas
= Reducir la velocidad de elevamiento de las burbujas

= Ayudar en la formacion de espuma

Los principales espumantes comerciales hoy en dia son los alcoholes (como el MIBC) y
los poliglicoles (como el DF250 y el F150), en general contienen alguno de los grupos

funcionales de los listados abajo en la figura 4.5.

Grupo Formula
Hidroxilo —_—

(4]

Carboxilo —I'f
Ol
Carhonilo — {1}
Amino N,
Sulfo —EO O ——S00H

Figura 4.5: Grupos funcionales de los espumantes més usados

4.4.2. Reactivos colectores

Los colectores son compuestos organicos que hacen que determinados minerales se

vuelvan hidrofébicos. Pueden ser compuestos ionizados, los cuales se disocian en iones en
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el agua, o compuestos no ionizados, los cuales son practicamente insolubles y hacen el
mineral hidrofébico mediante el cubrimiento de su superficie con un fino film (Wills and
Finch, 2016).

Los colectores generalmente son usados en pequenas cantidades, suficientes para formar
una capa monomolecular en la superficie de las particulas. Como se ve en la figura 4.6 sus

tipos son aniénicos y cationicos, siendo los aniénicos utilizados para sulfuros.

Tipo de colector Aplicaciin Colector Farmula del grupo polar
.l|;
Sulfuros Xantato [
Ny
0 =
—_— 5
o . N
Sulfhidrilo Sulfuros Ditiofosfato r
SN
—_—) e
5
Sulfuros Ditiocarhamato \x —-:'.“94r
7y
-
Anidnicos
0
Noesulfuras Carboxilo et
=
0
Cxihidrile  No-sulfurcs Sulfato o-—5—0r
0
(0]
No-sulfuros Sulfonato \w/
7N
a o
No-sulfuros Amino e i e

Catidmnicos

No-sulfures  Eter de amino / \[L?H;J;/ ™

Figura 4.6: Clasificacién de los colectores segun su tipo de ién (catiénicos o aniénicos) y

su aplicacién (minerales sulfurados o no sulfurados)
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Dada la necesidad de recuperar compuestos sulfurados de cobre, consideramos el uso

de xantatos y diofosfatos.

Los xantatos son sales del dcido xantatico, las cuales se producen al reaccionar un alcohol
con disulfuro de carbono. Se destacan por su bajo costo, ademéas de fuertes propiedades
colectoras y selectividad. Suelen ser mas efectivas a pH alcalino. Todas estas propiedades,

las vuelven altamente atractivos para su uso en sulfuros de cobre.

Los ditiofosfatos son ésteres secundarios del acido ditiofosforico y se preparan haciendo
reaccionar pentasulfuro de fésforo y alcoholes. Ademés de sus propiedades como colecto-
res, algunos suelen tener propiedades espumantes, ademds de ser mas salectivos que los

xantatos, sin embargo tienen menor potencia como colectores que estos.

4.4.3. Reactivos depresantes

Los depresantes pueden disminuir la hidrofobicidad de los minerales mediante el im-
pedimento de la accién del colector, mediante la remocién de especies activadoras (desac-
tivacién) o mediante la remocién de colectores adsorbidos en la superficie mineral (Wills

and Finch, 2016) Entre los més usados se encuentran:

Sulthidrato de Sodio: NaSH, deprime a los sulfuros. Se usa por ejemplo para deprimir

los sulfuros de cobre en la flotacion selectiva de Cobre y Molibdeno.

» Cianuro de Sodio, NaCN, no actia sobre la galena (PbS) ni la molibdenita, pero

deprime a la blenda (ZnS), a la pirita y a la calcopirita (50 a 500 gramos / t).
» Cal, deprime a la pirita (1 a 3 Kgramos / t).

» Cromatos y Bicromatos(K,Cr207) alcalinos, deprimen a la galena, pero no a los

sulfuros de Cu.

En la flotacién de sulfuros de cobre el depresante mas ampliamente utilizado es la cal. La
cal actia como un fuerte depresante de pirita y de arsenopirita cuando se usan colectores

xantato.

40



CAPITULO 4. MARCO CONCEPTUAL

4.4.4. Modificadores de pH

La flotacién se lleva a cabo generalmente en un medio alcalino debido a que la mayoria
de los colectores, incluidos los xantatos, son estables en estas condiciones. Ademas, se mi-
nimiza la corrosion de las celdas, tuberias y en general de los equipos usados en el proceso.
La alcalinidad se controla mediante la adicién de reactivos como la cal, carbonato de sodio
(soda ash), hidréxido de sodio (soda caustica) o amoniaco, siendo la cal el mas usado.
Cuando se requiere una disminucién del pH, se usa dcido sulfirico o sulfuroso (Wills and
Finch, 2016).

4.4.5. Modelos teoricos de flotacién discreta

Dado que el trabajo considerara la operacién en celdas de experimentacin de caracter
batch, para analizar la cinética de flotacion batch de las especies de interés en el mineral
flotado suelen utilizarse principalmente dos modelos: Modelo de cinética de primer orden

y modelo de Klimpel.

Modelo de cinética de primer orden

Este modelo, propuesto por Garcia y Zuniga identifica una convergencia en la recupe-

racion de una especie de acuerdo a la ecuacién 4.8.
R(t) = Ry - (1 — ™) (4.8)

En los que:
R(t): Recuperacién acumulada de especie de interés en tiempo t (%)
R..: Recuperacién de la especie de interés a tiempo infinito ( %)
k: Constante cinética de flotacion de primer orden (1/min)

t: tiempo de flotacién (min)

Esta ecuacion permite determinar los pardmetros de cada especie presente en el mine-
ral asociando la recuperacion del mismo en el tiempo y estableciendo un comportamiento

convergente a la recuperacion en el tiempo.
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Modelo de Klimpel

Este modelo considera infinitas fracciones flotables, cada una con su propia constante
cinética y donde todas las fracciones flotables tienen ugual magnitud, como queda esta-

blecido en la ecuacién 4.9.

R() = Rl - ﬁ (1 — &) (4.9)

Los elementos del modelo son exactamente los mismos del modelo de primer orden, mien-
tras que las constante kj corresponde a la constante cinética de Klimpel, la cual puede ser
determinada graficamente. Este modelo es muy usado debido a su capacidad de ajuste de

datos en la parte final de la curva.

4.4.6. Bioflotacion

La bioflotacién consiste en el empleo de microorganismos en el proceso de flotacién. En
esta técnica, los microorganismos (biorreactivos) deben ser capaces de modificar las pro-
piedades superficiales del mineral para su posterior separacién. Las bacterias cumplen con
las mismas funciones que los reactivos convencionales utilizados en flotacién (colectores,
depresores, modificadores) con la ventaja que son biodegradables. La biomodificacién de
la superficie mineral envuelve una compleja accién de los microorganismos en el mineral

y puede ocurrir mediante los siguientes mecanismos(Chandraprabha, et al 2004) :
= Oxidacién de la superficie mineral debido a la accién de los microorganismos.
» Adhesién de las células microbianas a la superficie mineral.

= Reaccion de la superficie mineral con las sustancias metabdlicas producidas por los

microorganismos.
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Los microorganimos mas conocidos y ampliamente utilizados en biolixiviacién son las
bacterias Acidithiobacillus ferrooxidans, Acidithiobacillus thiooxidans y Leptospirillum fe-
rroozidans. En este caso, el uso de A. Ferrooxidans logra la depresion de Pirita y la

recuperacion de calcopirita como se analiza en la figura 4.7 para el agua dulce.
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Recuperaciin (%a)
sEEBEESEANXE

== Pirity

“Pinka = colactor (0,0 mb)
== Pirka = cobospar (08 mMij
==Pirika = cobocter (1 mhi)

(a)

= mctomas (41508 hacterness md )

- [lactomas {41 < 08 hac o ml) 4 colecton (0,1 ms)
o [l beruas (4L + 08 bacierus'md) « colecioa (0,5 mbl)
=R tornim {41 08 bagiorion o) =« dectod {1 mMil)

(b)

Figura 4.7: (a) Recuperacion de pirita con distintas concentraciones de colector isopropil
xantato de potasio y (b) Recuperacién de calcopirita con distintas concentraciones de
colector isopropil xantato de potasio con A. ferroozridans en funcién del pH de flotacién
(Chandraprabha et al., 2004)
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4.4.7. Resultados analisis de flotacion de A. ferrooxidans en el
Proyecto conjunto AMTC

En el trabajo de Francisca San Martin (2018) es posible ver en extenso un andlisis al
comportamiento de la A. ferrooxidans en diversas condiciones y en particular en medios
con sallinidad y pH del agua de mar. De acuerdo a sus resultados establecen el hecho de
que que las bacterias A. ferrooxidans deprimen pirita en agua con NaCl y agua de mar a
pH 8. El agua de mar presenta una concentracién de NaCl igual a 35 g/1 y un pH natural
entre 7,8 y 8,2. Si bien la A. ferroozxidans es una bacteria aciddfila y, por tanto, es inhibida
a concentraciones de NaCl mayores a 6 g/l (Lawson et al., 1995) puede deprimir pirita
debido a su capacidad de adherirse a ésta y no debido a la bio-oxidacién del mineral, y a

que adherencia no se ve afectada por la inhibicién de bacterias. (San Martin , 2018).

Es asi que dicho trabajo de laboratorio permitié concluir que la A. ferroozidans si
puede ser utilizada como depresante de pirita en agua de mar sin realizar acciones de mo-
dificacién de pH. Esto considerando ademas que éstas no tienen un efecto depresivo sobre
la calcopirita ni la molibdenita y que los productos metabdlicos asociadas a las mismas y
que se liberan en el medio no tienen impacto significativo en la recuperacién de especies

minerales.

4.5. Analisis econémico y rediseno de procesos

El punto de partida del trabajo sera considerar el actual proceso de flotacion que
considera tanto el uso de agua de mar como de cal para la depresiéon de minerales de
calcopirita, por lo que es necesario saber las actividades e insumos asociados al proceso,
establecer el modelo y el rediseno final al pasar de un modelo de flotacién con agua de
mar a uno de bioflotacién, los cuales podran contrastarse luego en términos de diseno y

de costo-beneficio.
Para desarrollar un rediseno de procesos es necesario establecer una metodologia de re-

diseno de proceso, considerando la Metodologia de Muthu, Whitman y Cheraghi, creada

en 1990 y agrupando a otras metodologias se utiliza el proceso de diseno considerado a
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continuacion en la figura 4.8, sin embargo el foco en si mismo se encontrara en el impacto

del proceso en la etapa Rougher y la vecindad de dicha etapa:

Disefiar fos implementar Mejorar

procesos continuaments

Figura 4.8: Etapas del rediseno de procesos de acuerdo a Muthu, Whitman y Cheraghi

En este caso, ademas, las etapas a nivel de diagrama ya se encuentran definidas, como
lo establece la figura 4.9:

Mineral
l/ Agua Rougher Scavenger
-—%
Chancado ! Ph=10-12
Agentes de
flotacion

Cleaner- |
Scavenger

Cleaner

Figura 4.9: Etapas del proceso de concentradoras. Cataldo (2008)

En ese sentido, la valoracién del proceso y el rediseno vendran asociadas en los cam-
bios de actividades y en las diferencias de eficiencia en las etapas de flotacion colectiva
primaria y en la flotacion selectiva. Para establecer los cambios en la estructura de cos-
tos, se evaluaran las actividades dentro de todo el proceso, y para esto se utilizard una

metodologia de costos por actividades o ABC.
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4.5.1. Metodologia de Costeo Basado en Actividades (ABC)

El sistema de imputacién de costos basado en actividades (ABC) (Kaplan, 1987) loca-
liza los costos indirectos a través de la identificacion de multiples actividades, asignandolos
posteriormente a los productos mediante el empleo de inductores de costo. Un inductor
de costo es cualquier factor que tiene un efecto directo sobre el consumo de recursos. Es
asi que los procesos son el conjunto de recursos y actividades interrelacionados que trans-
forman elementos de entrada en elementos de salida. Este tipo de valoracién ya fue usado
por Cataldo (Cataldo, 2008) como un método para valorizar procesos en la Flotacién de

la Compania Minera dona Inés de Collahuasi.

De esta manera se contemplan las siguientes etapas en el trabajo:

Definicién de actividades:

Pasa por identificar aquellas actividades que utilizaron recursos del proceso en el
periodo, de manera de vincular los recursos a dichas actividades. Esta vinculacion es
fundamental en esta concepcién, y debe ser tenida en cuenta en todo momento. Dada
la definicién del costeo ABC para cada actividad a considerar debe existir un empleo de

recursos asociado.

Definicién de elementos de costo o recursos

Los elementos de costo son, a efectos del ABC, agrupaciones de los costos en que incurre
el proceso o empresa, clasificados de acuerdo a su naturaleza. Un elemento de costo busca
establecer alguno de los recursos con los que cuenta la empresa en el desarrollo de sus
actividades. Este agrupamiento permite por un lado, una asignaciéon mas sencilla de costos

a actividades, ya que se asignan costos de similar origen o naturaleza utilizando las mismas
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unidades de asignacion; y por otro lado, permite manejar los analisis posteriores a un nivel

de detalle relevante. Los costos més tipicos son:
= Materias primas y materiales
= Mano de obra directa
= Mano de obra indirecta
= Servicios de terceros
» Edificios e instalaciones
= Equipos
= Publicidad y gastos de venta
= Gastos de administracion

El costeo ABC utiliza las distinciones tradicionales para costos y gastos directos. En estos
casos, la asignacién de productos resulta bastante clara y es realizada por los sistemas
tradicionales en base a técnicas de proporcionalidad de consumo de los costos en funcion
de los costos producidos. Asi si se producen 10 toneladas de mineral y se utilizaron 5
toneladas de insumos, el costo de cada tonelada de mineral producida corresponde a 0,5
toneladas de insumos. Asi la asignacion a actividades es similar al de los sistemas conta-

bles tradicionales, es decir, directamente a los productos o servicios.

Los costos indirectos, tanto los de fabrica como los del resto del proceso o empresa, son
una red de recursos volcados a sustentar en forma més o menos estrecha la produccion y
comercializacion de los productos o servicios de la empresa. Dada esa vinculacion no tan
directa, estos costos no pueden ser atribuidos a los distintos productos o servicios como
los costos directos. El postulado bésico del ABC, es que estos costos se generan en el
desarrollo de actividades que se realizan con el objetivo ultimo de producir y vender los
productos. Surge como idea entonces, determinar el consumo que de estos recursos realizo
cada actividad, y luego determinar que porcién del costo de cada actividad se volco al
sustento de cada producto. Dentro de los costos indirectos tendremos por ejemplo, mano
de obra indirecta y gastos indirectos, concentrados en elementos de costos tales como

mano de obra, equipos, edificios, servicios de terceros, entre otros.
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Asignacion de costos a las actividades

Con los dos puntos anteriores resueltos, la tarea consiste en determinar en forma apro-
ximada, que proporcién de cada recurso o Elemento de costo se ha utilizado en cada una

de las actividades desarrolladas en el periodo dado.

Asignacion de costos a los productos o servicios

La etapa final del proceso de costeo por actividades consiste en asignar los costos a los
productos, tipo de clientes, canales de distribucién, etc... Esta asignacién debe hacerse,
a través de la identificacién de medidas de consumo adecuadas, a efectos de determinar
qué proporcion de los recursos que fue volcado al desarrollo de cada actividad, sirvio para

soportar cada producto o servicio.

La idea central del ABC es que todas las actividades se desarrolan para soportar el
desarrollo del producto, con lo que se permite identificar de forma efectiva, las medidas
de consumo de los costos por parte de los productos y servicios, y evitar de esa forma la

adopcién de criterios arbitrarios para distribuir a productos los montos de gastos.

Dado que el proceso de utilizar bacterias como depresante involucra un cambio, no
solo de procesos, ademas, que involucra el cambio de tecnologias y por consiguiente a la
modificacién de actividades en la operacion de la concentradora, es necesario entender
bajo qué condiciones tiene sentido implementar este tipo de modificaciones y bajo qué

casos, las modificaciones en la valoracién de costo seran relativamente las mismas.
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El proceso metodolédgico de la realizacion de este trabajo utilizara mineral cuyo obje-
tivo era ser procesado en las concentradoras de la minera El Teniente, la cual debera ser
procesada y chancada para cumplir con los estandares de tamano asociados a la flotacién.
Las bacterias utilizadas en el presente trabajo corresponden a Acidithiobacillus ferroozi-
dans pertenecientes a la cepa ATCC 19859 y el trabajo sera realizado en celdas de flotacién
de una etapa.

De esta manera, el desafio del trabajo corresponde, a nivel experimental, a la incubacién
de bacterias para proveer como depresante de pirita en el sistema, el trabajo de caracte-
rizacion del mineral y su posterior experimentacion en las celdas de flotacion Denver de
una etapa.

Con la informacién obtenida a nivel experimental, es posible establecer una valorizacién
de los costos asociados a cada faena que permitan efectuar un contraste de gasto total
sobre un proceso y otro en términos de actividades definidas, costo de recursos, activi-
dades y productos y servicios asociados. Una vez realizados estos calculos, establecer los
puntos en que el uso de bacterias afectara las operaciones tanto en un incremento o en

una disminucién, producto de la modificacion de las actividades.

En el caso de la evaluacién, se buscard establecer las diferencias de productividad
utilizando una planta tipo que procesa 100 ktpd de mineral, lo que la sitila como una planta
de gran tamano. A modo de ejemplo, la planta concentradora Centinela de Antofagasta

Minerals procesa 105 ktpd.
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5.1. Preparacién de bacterias y de reactor bioelec-
troquimico

En una primera etapa del trabajo se busca establecer la mejor manera para obtener
in6culos de A. ferrooxidans. Una vez obtenidos los inéculos se busca dimensionar un
reactor bioelectroquimico lo suficientemente capaz, para utilizar estos inéculos y permitir
el crecimiento de una masa bacteriana lo suficientemente grande para depresar la pirita
en el mineral de acuerdo a los célculos y estimaciones dadas del trabajo previo de San
Martin (2018), en que se estudia el efecto de depresion de pirita en agua de mar utilizando

A. Ferroozidans.

5.1.1. Preparaciéon de inéculos de bacterias

Para la obtencién de indculos bacterianos se preparan 3 matraces de 250ml con el
medio de cultivo definido por Tuovinen y Kelly acidificado a 1,6 pH, los cuales contienen
una concentracién de 4,5 ml de sulfato ferroso por cada 100 ml de solucién. Cada matraz
sera rellenado hasta los 150 ml, con 15 ml de éste procediente de un cultivo anterior de
bacterias disuelto en medio de cultivo, 6,75ml de solucién de sulfato ferroso y el restante
correspondiente a medio de cultivo.

Una vez alcanzado un nivel éptimo de crecimiento, indicado por un potencial de oxido-
reduccién cercano a - 600 mV, las bacterias son filtradas por medio de un microfiltro
de 0,22 um, luego de esto, las bacterias son contabilizadas a través del microscopio e

inoculadas en el reactor bioelectroquimico de acuerdo a necesidad.

5.1.2. Preparacion del reactor bioelectroquimico y cultivo de

bacterias

Luego de analizar las alternativas, el reactor bioelectroquimico utilizado es batch de
un solo compartimiento, con una relacién cdtodo/dnodo > 1 y que contiene solucién
electrolitica, medio de cultivo y i6n ferroso disuelto para las bacterias ferrooxidantes, de
acuerdo al disenio especificado en Vargas et al (1998) y expuesto en el siguiente esquema
de la figura 5.1.
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Figura 5.1: Modelo de celda de cultivo de bacterias ferrooxidantes, patente 1467-94 (1998)

La descripcion de los puntos mencionados es

7.

. Celda electroquimica de un compartimiento. En nuestro caso de 4,5L.

Céatodo reaccién electroquimica. Corresponde a una malla de acero inoxidable 316

donde se produce la reduccién del ion férrico.

. Anodo de Plomo en donde la reaccion electroquimica principal es la oxidacién del

agua con produccion de oxigeno gaseoso y protones

. Fuente de corriente continua de baja intensidad (1-5V)
. Ducto de entrada medio basal conteniendo fierro disuelto.

. Ducto donde se retira el medio basal.

Sistema aspersor para insuflar aire/aire enriquecido.

Este reactor bioelectroquimico ya fue utilizado para la produccién de A. ferroozidans en

el trabajo de Bravo (1995), por lo que en este caso se hardn modificaciones de acuerdo a

las necesidades del proyecto, las cuales son expuestas en el capitulo 6. Atendiendo ademas

a que el trabajo de produccion de bacterias en este trabajo es batch mientras que en Bravo

(1995) se dispuso de una bomba para alimentar al reactor bioeletroquimico continuamente

removiendo bacterias del sistema.

El tamano del reactor bioelectroquimico estara definido de acuerdo a la ecuacién 4.6,

de manera de tratar de maximizar el drea de contacto para la reduccién del i6n férrico
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producto de la oxidacién originada por el desarrollo de las A. ferroxidans.

El aire es suministrado mediante una bomba en la base del reactor bioelectroquimico
a un flujo de 2 1/min en conjunto con agitacién. Ambos mecanismos permiten suminis-
trar oxigeno y dioxido de carbono necesarios para el metabolismo bacteriano, ademas de

asegurar la homogeneidad de la solucion al interior del reactor bioelectroquimico.

Si bien la temperatura no sera controlada, utilizando la temperatura ambiente, si sera
medida de manera de tener un registro, esto pues la utilizacién de corriente eléctrica en
el reactor bioelectroquimico puede generar ineficiencias que se traduzcan en aumentos de
temperatura y, por consiguiente en una mayor actividad en el cultivo bacteriano (Ahonen
y Tuovinen; 1988).

Preparacién de catodo y anodo

En el caso de este proyecto, el catodo correspondera malla de acero inoxidable de aper-
tura 2 mm, rodeando el &nodo, adyacente a la pared interior del reactor bioelectroquimico,

esta malla se mantendra en todas las experiencias de medicion.

En el caso del anodo, éste corresponderd a una barra de secciéon rectangular de plo-
mo. Esta barra fue previamente pasivada utilizando acido sulfurico y sales de cobalto de

acuerdo a lo presentado en el apéndice D.

5.1.3. Operacion y mediciéon en el reactor bioelectroquimico

El reactor bioelectroquimico es llenado en su totalidad con medio de cultivo a un pH
de 1,6 de acuerdo a las especificaciones de tamano. Las bacterias son inoculadas y también
se alimentan con una concentracién inicial de 1 g/l de i6n ferroso. Transcurrido un dia,
la fuente de poder es activada suministrando una corriente de baja intensidad (60 mA),
este nivel de corriente es el més cercano a la maxima eficiencia de corriente energética

entregada, permitiendo disminuir la aparicién de burbtjas y de otro tipo de ineficiencias
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en el interior del volumen.

Las mediciones de control seran por 5 dias, cada 24 horas, extrayendo muestras de
5 ml, con las cuales serd medido el pH de la solucion, el potencial de 6xido-reduccion,
y el recuento de bacterias. En este caso el recuento de bacterias sera realizado mediante
método directo, dado que la capacidad depresante de las bacterias sobre el mineral no

depende de nivel de actividad de las mismas, sino de su constitucion, integridad y masa.

Tanto la temperatura, como la corriente entregada seran medidas mediante equipos
separados, lo que evitara tomar muestras cada vez que se quieran corroborar. Sin embargo

seran medidas cada 24 horas junto con las muestras.

Los resultados de las mediciones seran posteriormente ordenados y graficados para su

discusién.

Finalmente, transcurridos los 5 dias de incubacién al interior del reactor bioelectro-
quimico, las bacterias generadas en el biorreactor se separaran por medio de los microfiltros

para su posterior uso en la celda de flotacion.

Adicionalmente al dimensionamiento y operacion en el desarrollo del trabajo, se haran
pruebas adicionales con otros tamanos de reactor bioelectroquimico, de manera de vali-
dar algunos supuestos previos obtenidos para el trabajo, lo cual aparece expuesto en el

apéndice E.

5.2. Flotacion

Se procede a caracterizar y preparar el material que serd luego utilizado como pulpa

en la celda de flotacién, en la cual se uilizaran, en cada prueba, muestras representativas
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del mineral recibido de tamano de lkg. Una vez preparadas las muestras tamizadas y
representativas, una de ellas es sometida a un analisis quimico para medir sus niveles de
pirita y también de calcopirita y molibdenita, compuestos de los que buscamos establecer
su comportamiento al interactuar con las A. Ferrooxidans durante las experiencias de

flotacion.

5.2.1. Preparacién de muestras de mineral

Para una correcta flotacion es necesario procesar el mineral para llevarlo al menos en
un 80 % al rango de bajo 100 y sobre 270 malla de la norma ASTM. Para entender la distri-

bucién granulométrica del mineral sera necesario hacer un proceso de tamizado del mismo.

En el caso de todo aquel mineral que se encuentra por sobre ese rango, sera llevado a
pulverizacién con el objetivo de reducir el tamano, luego de lo cual, vuelve a ser tamizado
y los granos de mayor tamano volveran a ser procesados hasta reducir la muestra bajo
los 149 micrones. La pulverizacion del mineral se llevara a cabo en el pulverizador de la

figura 5.2.

Figura 5.2: Pulverizador

Una vez obtenido el tamano esperado de grano en el mineral, éste se lleva al cuarte-

rizador rotatorio de la figura 5.3 para la creacion de 10 muestras representativas de 1Kg,
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las cuales seran usadas para cada una de las experiencias de flotacién.

Figura 5.3: Equipo cuarterizador rotatorio

5.2.2. Fabricacién de agua de mar

Dada la necesidad de establecer un proceso replicable, utilizamos el trabajo de (Kester
et al 1967) para producir agua de mar sintética la cual contiene las sales cominmente
disponibles en el agua de mar a un nivel de concentracién de 35 g/l de agua y cuya con-

centracién corresponde a la expuesta en la figura 5.4.
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A. Sales gravimétricas

Sal Peso molecular o/kg de solucitn
NaCl o844 23,926
Nag850), 142,04 4,008
KCl T4.56 0.677
NaHCO, 84,00 0.196
KBr 119.01 0,098
HaBO; G153 0,026
NaF 11,99 0,003
B. Sales volumétricas
Sal Peso moles/ kg Solucidn stock
mialecular de solucion  Concentracion (M) Densidad (g/ml)

MgClyx6 Ha OO 203,33 0.05327 1 1,071

CaClax2 Ha O 147.03 0,010653 1 1085

Sl x6 H, O 266,64 0.0000% 0.1 1.013

C. Agua destilada hasta 1.000g

Figura 5.4: Modelo de disenio de agua sintética, Kester (1967)

Esta agua de mar sintética serd utilizada dentro de la celda de flotacién asi como tam-
bién en el agua de reposicion utilizada en la medida que las burbijas de flotacion salen

del proceso.

5.2.3. Definicién de casos de estudio

En el presente trabajo se desarrollardn 3 casos distintos utilizando agua de mar sintéti-

ca a un pH 8:
1. Utilizando agua de mar sintética, pero sin utilizar depresante para la pirita
2. Utilizando cal como depresante de la pirita en el agua de mar sintética.
3. Utilizando A. Ferrooxidans como depresante de la pirita en el agua de mar sintética.

Cabe destacar, que debido a que se haran 2 experiencias de flotacién utilizando A. Fe-
rrooxidans se hace necesario utilizar el reactor bioelectroquimico presentado al menos 4
veces para contar con la masa suficiente de bacterias para el proceso, una para aplicar
en la pulpa en la etapa de acondicionamiento del mineral y la segunda para el agua de

reposiciéon de la celda durante la operacion.
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5.2.4. Equipo para flotaciones

Es importante destacar que las celdas de flotacién utilizadas para este trabajo expe-
rimental son de marca Edemet con capacidad de 2,0 1. éstas cuentan con un sistema de
aire forzado y la capacidad rotativa del impeller alcanza los 3.300 rpm y corresponden a

las presentadas en la figura 5.5.

Figura 5.5: Imagen de celda denver

Los parametros de las pruebas experientales que simulan la etapa rougher de la planta

concentradora se detallan en la tabla 5.1:
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Variable Condiciones de operacién
Mineral 1 Kg

Cp 33,3%

Xantato de Sodio 25 g/ton

MIBC 20 g/ton

Tiempo de acondicionamiento | 5 min

Flujo de aire 7 L/min

Velocidad de agitacion 600 rpm

Tiempos de flotacion 1,2,4,8,16 min

Cuadro 5.1: Condiciones de operacién

En las experiencias en que la cal fue utilizada se lleva el pH a un nivel de 10, mientras
que en el resto de las muestras el pH se mantiene 8, que corresponde al pH del agua de
mar. A su vez, se utilizaron 60 gramos de cal para llevar cada litro de agua de mar a ese
nivel de pH en los casos en que fue utilizado como depresante, mientras que en el caso de
utilizar A. ferrooxidans no se utilizd cal y la masa de bacterias empleada es proporcional a
la presentada por San Martin (2018), quien empled 6- 109 bacterias para realizar flotacién

de 1 gramo de mineral.

Una complicacion que se tiene en la etapa de flotacion es el hecho de que las revo-
luciones por minuto entregadas al sistema estdn, en mayor medida, condicionadas por
el minimo de rpm entregables por la propia celda de flotacién, impidiendo entregar la
relacion 6ptima de aireacion y agitacion en el sistema, con lo cual la agitacion a 600 rpm

entregada en este caso corresponde un nivel subéptimo.

Previo al inicio de operacién de la celda se preparan el colector y el espumante, es decir
se miden las cantidades necesarias para la operacion del sistema tanto para el acondicio-
namiento del mineral, como para la reposiciéon de agua durante la flotacion y se aislan
hasta el momento de su uso en la celda. Se preparan también las muestras de agua de
mar sintética que se utilizaran tanto para llenar la celda como para servir de reposicion
y que posee las mismas caracteristicas de la que se ingresa en conjunto a la pulpa en la

celda de flotacién inicialmente.
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Luego de lo anterior se traspasa el contenido de una de las muestras de 1kg de mineral
a la celda de flotacién, midiendo el pH de la pulpa y llevandolo al nivel deseado en el
caso de la flotacién con cal.Se agregan los reactivos y se comienza el tiempo de acondi-
cionamiento indicado en la tabla 5.1 con el fin de distribuir homogéneamente en la pulpa
los reactivos de flotacion antes de comenzar la fase de aireacién del sistema. Una vez
terminado el periodo de acondicionamiento, comienza la flotacién, periodo en el cual se
depositara la descarga de espuma en una bandeja especifica para cada uno de los periodos
de control (0-1, 1-2, 2-4, 4-8, 8-16 min), realizando un paleteo continuo cada 15 segundos
para simular la remocion de espuma en el sistema y agregando agua de reposicion para
mantener el nivel de agua en la celda y con las mismas caracteristicas de depresante,

espumante y colector ya definidas.

5.2.5. Reconciliacion de datos

Para contar con robustez estadistica en los resultados de las pruebas de flotacién es
necesario realizar un proceso llamado reconciliacién de datos. Este proceso busca dis-
minuir la varianza de los datos y, a su vez, disminuye la variabilidad entre las pruebas
deuplicadas, permitiendo establecer comparaciones con robustez estadistica suficiente en

el proceso.

Para realizar este proceso se utiliza el complemento solver de Microsoft Excel, el cual

nos permite realizar la minimizacion del objetivo dado por la ecuacién 5.1:

mmqﬁ = miank‘e,i,j ('re,i,j . mi,j — fe,i,j . T?L@j)z (5].)

Donde x corresponde al dato medido de la concentracion de la especie e entregada por
el andlisis quimico del laboratorio, que en este caso es cobre o molibdeno; i corresponde
las bandejas de extraccion, tomando valores de 1 a 6, siendo la sexta el relave de cada
prueba, j el identificador de cada prueba (A a E). A su vez m corresponde a la masa de

mineral extraida en cada muestra y k es un ponderador de peso de cada medicién, en este
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caso k serd el inverso de la varianza de cada dato respecto al promedio p. de la masa de

su especie dentro de la bateria de datos de la forma establecida por la ecuacién 5.2.

29
keij = (5.2)

Leyij - Mij — Pe

En este caso cada especie tiene 30 datos, por lo que el divisor de la varianza ponde-

rada es n-1 = 29.

Las restricciones que acompanan al problema de optimizaciéon implican asumir que la
ley de los elementos de interés en la alimentacion corresponde al promedio de la ley cal-
culada en las 5 pruebas de flotacion, ademas la suma de las masas de los concentrados y

relaves debe ser igual a la masa alimentada menos las pérdidas del sistema.

Para garantizar una solucién no trivial se agregan como restricciones adicionales que

la variacién absoluta entre cada masa medida y cada masa estimada debe ser menor a

5%.

El resultado de este proceso servird para posteriores andlisis y permite establecer con-
centraciones de cobre y molibdeno, ademas de masa de pruebas, estadisticamente compa-

rables entre ellas.

5.2.6. Identificacién de pirita en las muestras

Dado que uno de los objetivos del presente trabajo es determinar si la pirita se deprime
en pruebas minerales de una celda de flotacion pero, a su vez, tenemos el desafio que de las
mediciones de laboratorio obtendremos el valor de ley y distribucién de los elementos de
interés en cada una de las bandejas de cada prueba, nos enfrentamos a modelar el sistema
de manera de obtener un resultado que represente el contenido de minerales a partir de

los resultados elementales.
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Dentro del trabajo de caracterizacion del mineral completo, se realizé un andlisis épti-
co, cuyos resultados se presentan en el cuadro 7.3, el cual permitié establecer las especies
contenidas en éste a nivel porcentual. Dado que contamos con distibucion proporcional en
cada muestra de este mineral que fue utilizado en las pruebas, se cuenta con la proporcion

de cada especie mineral en cada muestra de un kilogramo.

De esta manera, al expandir cada especie en sus componentes elementales, podemos
eliminar selectivamente algunas especies sulfuradas y con las restantes establecer un pro-
blema de optimizacion que puede resolverse también con el complemento solver de Micro-
soft Excel.

Tenemos que entender ademas que en el sistema cada especie se encuentra disponible

en masa de acuerdo al cuadro:

Especie masa  (gra- | Cobre en la | Fierro en la | Azufre en la
mos) especie (%) | especie (%) | especie (%)

Calcopirita | 20.5 35 30 35

Calcosina | 1.4 83 17

Bornita 1.8 63 11 26

Pirita 26 47 53

Cuadro 5.2: Masas de especies en las

La funcién objetivo en este caso sera:

muestras de flotacion

. . ~ ~ 2
ming = min; jke; (Ve - Teij Mij — Yei * Teij * Mij)

(5.3)

Donde x es nuevamente la concentraciéon en la bandeja i (1 a 6) de la prueba j (A a

E), de la especie e (calcopirita, calcosina, bornita y pirita). En este caso y corresponde al

porcentaje de | elemento 1 (cobre, azufre, fierro), presente en la especie e.
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En cada bandeja existe un porcentaje del total de calcopirita, calcosina, bornita y pi-
rita, ademads la suma del porcentaje de azufre presente en cada uno de ellos, representa el
total de masa de azufre en el sistema, lo mismo sucede con la masa de cobre. En el caso de
fierro existen otras especies, como los 6xidos de fierro que se encuentran en las muestras
pero que no pueden ser identificados con claridad, por lo que las restricciones implicaran
minimizar lo mas posible la distribucion de cobre y azufre, mientras el total de fierro sera

referencia, pero no puede ser distribuido en totalidad por las 4 especies.

Entonces las restricciones quedan son una serie de 12 por cada prueba y son de la forma

expuesta en la ecuacion 5.4:

Ei,e,lye,l * eyt My = My (5-4)

Con 1 siendo azufre y cobre.

Es decir, la suma de todos los porcentajes de cobre y azufre presentes en cada ban-
deja, deben corresponder a un porcentaje representativo de cada una de las especies en
la correspondiente bandeja. Como se dijo antes, se deja excluido en este calculo al fierro
puesto que, a diferencia de los otros compuestos, existen éxidos de fierro presentes en las
muestras que pueden haber sido arrastrados durante la flotacion y cuyas cantidades hacen

que las restricciones de fierro no cierren.

De acuerdo a San Martin (2018), la recuperacién de pirita en contacto con A. ferroo-
zidans depende de la diferencia en tiempos de acondicionamiento de la bacteria en el
mineral antes de acompanarla con el colector. En nuestro caso ambos agentes fueron
puestos en el sistema al mismo tiempo, por lo que se estima una recuperacién de 64 % con

un error estimado del 18 % de acuerdo a esto.
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5.3. Analisis economico

Asociado estos nuevos rendimientos se realizara un rediseno del proceso de flotacién,
en uno de bioflotacién, estableciendo modificaciones como el uso de reactores bioelectro-
quimicos para el cultivo de bacterias y la eliminacion de costes asociados al uso de la cal,
que en el proceso actual actia como depresante.

En caso de lograr una mayor recuperacién de Molibdeno se realizaria una proyeccién va-
lorizada de estos posibles nuevos ingresos.

De esta manera se disenard, con apoyo de las metodologias de costos y de evaluacion de
proyectos, un beneficio econémico de la conversién a un proceso de bioflotacién frente a

la flotacién utilizada en el presente.

Los métodos empleados para desarrollar el trabajo de rediseno de proceso consideran
el realizar una revision de las actividades involucradas directa e indirectamente en el pro-

ceso de flotacion mediante la metodologia de costeo ABC de acuerdo a as siguientes tareas:

= Recopilacién de informacion o definicion de linea base:

Se espera analizar las faenas de flotacién en faenas que estén usando mecanismos
distintos a agua dulce, como lo son Escondida y Centinela, entrevistando e inter-

cambiando informacién acerca del estado actual de las tecnologias.

= Proceso de seleccion de fenédmenos relevantes del caso base De la infor-
macién obtenida se selecciona todos aquellos equipos y modelos que resulten en

modificaciones producto del cambio tecnolégico.

» Tamano de tecnologias Una vez obtenido los rendimientos del proceso en la linea
base y, ademéds del proceso experimental realizado en esta experiencia, se lleva a
cabo una comparacion que permita definir el tamano operacional que tenga sentido
para la faena, tanto a nivel econémico, como a nivel técnico y que minimice las

modificaciones tecnologias a realizar.

» Evaluacion técnica Si bien es posible que un diseno tenga un valor conceptual
pertinente, es también posible que el dise no entregado carezca de validez técnica
debido a una variedad de caracteristicas que pueden no ser manejadas en el momen-

to de desarrollar el modelo o, simplemente, porque no existe equipos que puedan
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proveer alternativas para los resultados de la modelacion. Se debe tener en cuenta

esto al momento de verificar y escalar el comportamiento del diseno completo.

» Evaluacion econémica Una vez determinado el tipo de equipos y cantidad de los
mismos a utilizar, es posible establecer el nivel de inversién requerido para obtener los
resultados desarrollados en este trabajo y, finalmente, concluir el nivel de atractivo
que presenta esta alternativa frente a las opciones tradicionales de inversién tanto

en el corto como en el largo plazo.

Ademas, sera posible definir qué actividades seran las mas proclives a sufrir modificacio-
nes, de manera de establecer mecanismos de mitigacion, innovaciones complementarias
u otros que modifiquen las escalas del proyecto. La manera de establecer las actividades
del proceso serd utilizar el modelo de planta concentradora utilizado por bravo (2008) y
validar las actividades y transformaciones asociadas a las actividades por medio de con-
sultas a superintendentes en la planta concentradora de Minera Escondida y Antofagasta
Minerals, lo que nos permite comprar plantas que operan con desalinizacion y sin ella en

sus concentradoras.

En este caso, utilizando una planta tipo, gran parte del problema puede venir dado por
la incapacidad de localizacion de la misma para hacer una analisis de costos y actividades,
sin embargo, dado que no se evalia el origen del agua, ni sus tratamientos, la localizacién

de la planta se vuelve prescindible al analisis.
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Diseno de reactor bioelectroquimico

6.1. Diseno de reactor bioelectroquimico

En el caso del desarrollo del reactor bioelectroquimico se utilizo el reactor asociado
a Vargas et al (1998) debido a que permite la obtencién de una alta concentraciéon de
bacterias en un tiempo reducido y mediante el uso de un bajo consumo de energia ademas

de no requerir el uso de una membrana separadora.

Debido a las condiciones experimentales, en esta etapa se empled un cultivo de bacte-
rias en régimen discontinuo, las cuales fueron anadidas, previa filtracién, a los procesos
posteriores de flotacién. Para andlisis econémicos se utilizara escalamiento del reactor si-

mulando una alimentacién continua del mismo.

6.1.1. Caracteristicas del reactor bioelectroquimico

El reactor biolectroquimico esta constituido de un vaso de vidrio pyrex cuyo volumen
de trabajo corresponde a 4,5 1 y un diametro interior de 15 cm. Al interior del mismo se

dispusieron el catodo y anodo.
El catodo es una malla de acero inoxidable de apertura 2 mm y diametro de alambre

de 1mm, rodeando el dnodo, y extendiéndose de manera adyacente a la pared interior del

reactor, una altura sumergida de 22 cm y un drea de contacto de 1036,2 cm?.
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Por otro lado el anodo corresponde a una barra de plomo de seccién rectangular, la
cual recibi6 un tratamiento de pasivacion incluido en el apéndice C. En este caso el anodo
poseia 15.5 cm de tamano total, 13 cm sumergidos, 3 cm de ancho y 0.4 cm de espesor

para un area total de contacto de 63,2 cm.

Los controles de pH y Potencial de Oxido- Reduccion se hacen en mediciones externas

al medio.

Durante el periodo de medicion, el equipo se mantiene cubierto con una tapa a un vo-
lumen constante de medio de cultivo (pH 1,6) ademés de una concentracién de ion ferroso

de 1 g/l

Se entregan 60 mA de corriente en el reactor bioelectroquimico por medio de una fuente

de poder variable trabajando 5 dias.

El volumen de este reactor y su operacion logran satisfacer proporcionalmente los re-
querimientos de bacterias para depresién de pirita que se establecieron en el trabajo de
San Martin (2018), en su caso se utiliza una masa de 6 - 10° bacterias para procesar 1 gra-
mo de mineral, mientras que en este caso, producto de la operacion del reactor por 5 dias
es posible obtener una masa de bacterias de 6 - 1012, las cuales posteriormente procesaran

1 kilogramo de mineral.

Adicionalmente se realizaron pruebas con reactores bioelectroquimicos de capacidad
de 500 ml, 2 1y 3,5 1, cuyos resultados se incluyen en el apéndice E. El reactor de 4,5 1
descrito en este proceso fue el que respondié mejor al desarrollo de bacterias, no presento

problemas adicionales y permitié obtener resultados aproximados a los esperados.
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6.1.2. Operacion del reactor bioelectroquimico

El reactor bioelectroquimico comienza con 4,5 1 de medio de cultivo a un pH de 1,6.
Paralelamente se inoculan 3 - 10% bacterias/l, y 1 g/l de ion ferroso. Las bacterias son
obtenidas a través del agitador y el proceso explicado en el punto 5.1.1
No se aplica corriente hasta que se observa la oxidacién total del ion ferroso a ién férrico
(mediante un cambio de color en el medio de cultivo). Este cambio ocurre en no més de 24

horas, mostrandose un color amarillo anaranjado en oposicion al semitransparente inicial.

Una vez alcanzada esta etapa, se comienza a aplicar una diferencia de potencial que
genera una corriente de 60 mA, con lo cual comienza una reducciéon de ién férrico. Las

diferencias entre estados son visibles en la figura 6.1.

Figura 6.1: Actividad del reactor bioelectroquimico regenerando ion férrico, a la izquierda
el reactor bioelectroquimico luego de un dia de actvidad bacteriana sin corriente activa y

a la derecha un dia después, luego de activar la corriente de baja intensidad

Se extraen muestras de la solucion al interior de biorreactor en intervalos de tiempo
de 24 horas, midiéndose las diferencias de potencial de 6xido-reduccion y realizando un
recuendo de bacterias a través del microscopio. Dicho esto, se muestra el crecimiento bac-
teriano durante el periodo de funcionamiento del reactor bioelectroquimico y teniendo un

crecimiento representado en la figura 6.2.
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Figura 6.2: Crecimiento en la concentracién de bacterias (bacterias/litro) en el tiempo

En este caso se aprecian marcadamente dos lineas de tendencia: en los primeros 3 dias

y luego los siguientes 2.

Notar ademas que durante todo el proceso de operacion del reactor bioelectroquimico,
el medio de cultivo no volvié a cambiar de color, manteniendose en un color practicamen-
te transparente. Esto lleva a considerar que el ion férrico generado por las bacterias era

reducido en el catodo, predominando el i6n ferroso en solucion.

Al término de los 5 dias de operacién se obtuvieron 4,5 litros de medio de cultivo con
una concentracién 1,33 - 10'2, mientras que el valor del potencial electroquAmico dismi-
nuyo hasta estabilizarse en 410 mV, como se explicita en la figura 6.3, ademas el pH se
mantuvo estable en 1,6. Finalmente la temperatura se mantuvo alrededor de los 22 °C

durante la experimentacion como se aprecia en la figura 6.4.
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Figura 6.3: Potencial éxido-reduccion en el biorreactor en el tiempo
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Figura 6.4: Temperatura al interior del biorreactor en el tiempo de experimentacion

La cantidad de bacterias generadas en el reactor bioelectroquimico se determiné por
diferencias entra una medicién y otra. Lo mismo se hizo para determinar la masa de i6n
ferroso generada, considerando la regeneracion electroquimica que se produce y utilizando

la ecuaciéon de Faraday presentada en la ecuacion 4.6.

Dados los requerimientos de bacterias, se realizaron 4 experiencias de cultivo, de las
cuales se obtuvieron cultivos bacterianos los dias 17/07, 24/07, 31/07 y 07/08.
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La figura 6.5 muestra el proceso de filtracién del contenido del reactor utilizando una
bomba de vacio. Este proceso es necesario y permite concentrar el volumen de bacterias

contenidas en el reactor para su posterior utilizacién en la celda de flotacion.

Figura 6.5: Método de filtrado de bacterias A. ferrooxidans

La membrana de flltracién empleada corresponde a un papel de filtro Whatman de
200 micrones. Este proceso de filtracién fue realizado cada vez que incubaron bacterias

que se preparaban para la celda de flotaciéon

Una vez filtrado todo el volumen del reactor bioelectroquimico, el mismo procede a
ser diluido en 10ml de medio de cultivo y luego se sella y refrigera para evitar su conta-
minacién para su posterior uso en la etapa de flotacion. El resultado son matraces de un

contenido viscoso pero cristalino.
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Balance del sustrato energético

El consumo de sustrato energético o, consumo de ién ferroso es necesario debido a
que, si bien la alimentacién de ién ferroso fue de 1 g/l, la masa fue regenerada a lo largo
del proceso, de manera de mantener la alimentacion de sustrato para el desarrollo de las
bacterias. En ese sentido podemos calcular el consumo de i6n ferroso de las bacterias uti-

lizando la ecuaciéon de Faraday, expuesta en el punto 4.6.

La regeneracion de iones en este caso afecta tedricamente la concentracién de iones de
ferroso en el sistema al regenearlos por lo que, un modelo de ecuacién de balance de masa
consumida del i6n ferroso en el reactor bioelectroquimico corresponderia a la definida en

la ecuacién 6.1:

(Ci—Cy)- V. PM iy~ A -t-E;

NSUMO =
CONSUMO 1000 + T

(ty —t:) (6.1)

Donde:

CONSUMO: i6n ferroso oxidado por la bacteria, grs
C's: Concentracion de i6n ferroso inicial, ppm

C;: Concentraciéon de ion ferroso final ppm.

t;: tiempo para la medicion inicial, horas

t: tiempo para la medicion final, horas

ice © intensidad de corriente, mA/m?

A;: Area de catodo, en m?>

Ey: Eficiencia de corriente

z: electrones removidos al aplicar corriente eléctrica

PM: Peso molecular (Fierro), gramos/mol (55,845 gramos/mol)
F: Constante de Faraday (96500 C/mol)

En este caso, las diferencias de concentracién no existieron (C; = (), debido a que
la regeneracién del sustrato es constante y mantiene los iones ferroso continuos en el sis-
tema, ademas que el mismo sistema es batch, lo que impide la entrada o salida de la

alimentacion. Esto ademés se apoya en el hecho de que la diferencia de potencial en el

72



CAPITULO 6. DISENO DE REACTOR BIOELECTROQUIMICO

reactor bioelectroquimico dismminuy6 en lugar de aumentar con el tiempo, implicando

un equilibrio hacia la formacién de estos iones en lugar de aquellos de i6n férrico.

En este caso la corriente aplicada fue de i, - Ay, = 60mA y cada tiempo de medicién
fue de 24 horas, con la cual, en cada periodo se obtuvo un consumo aproximadamente 3

gramos de i6n ferroso al dia.

Graficando los resultado de CONSUMO de i6n ferroso y la bacterias generadas, defi-
nida de acuerdo a la ecuacion 4.7, se obtiene el siguiente comportamiento presentado en
la figura 6.6, notar que luego del tercer dia hubo un aumento significativo en el rendi-
miento del sistema, con lo cual fue posible obtener mas bacterias utilizando un consumo

menor de i6n ferroso:

5 / =#=Crecimiento de bacterias
en funcién de consumo
de ion ferroso

o 3 10 15 20

Concentracion de bacterias por litro

Gramos de ion ferroso consumidos [acumulados)

Figura 6.6: Crecimiento de bacterias en funcién del consumo acumulado de ion ferroso

Como muestra la figura, dado que se contd con regeneraciéon continua, las bacterias
pudieron crecer continuamente en su ciclo bacteriano sin tener problemas de limitacién

de reactivos.
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Rendimiento del sistema

Un punto interesante a considerar es que el comportamiento de la A. ferroozidans
cambia con el tiempo dentro del reactor y el contacto con ién ferroso regenerado producto
de la de la corriente eléctrica, volviéndose mas efectiva y consumiendo menos iones del
sistema para su desarrollo. De esta manera podemos calcular el rendimiento del sistema,
asociando el aumento de bacterias en el tiempo en funcién de los iones de ferroso consu-

midos, con lo que se define la ecuacién 6.2:

NBG(bact)

Y pu—
CONSUMO(gdeFet2generados)

(6.2)

Dada la definicion, la ecuacién 6.2 nos permite relacionar el balance de sustrato energético

con el crecimiento de la masa bacteriana de manera directa.

Al hacer una evaluacion diaria, se tiene que el comportamiento del Yield es también
diario. Conjuntamente existen bacterias que se estan desarrollando y nuevas bacterias
que van apareciendo en el sistema. De esta manera el Yield se calcula estableciendo las

diferencias de cantidad de bacterias y consumo de i6n ferroso entre un dia y anterior.

Del cual se desprende que el rendimiento en los primeros dias de operaciéon fue menor
al de los posteriores tltimos dos dias como se inferia en la figura 6.5, en este caso la figura
6.7 muestra que se obtuvieron rendimientos hasta 4 veces mayores en los ultimos dias de

operacion:
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Figura 6.7: Yield del sistema

Notamos que en una primera instancia el rendimiento del sistema es muy distinto en
la parte final de proceso, pasando de 3,5 - 10'%(bacterias/gramoFe*?consumido) luego
del primer dfa de operacién del reactor a 6,48 - 10" (bacterias/gramoF e consumido) de
bacterias generadas por gramo de ion ferroso consumido luego del quinto dia de operacién
del reactor, esto nos muestra que en la etapa exponencial del crecimiento de bacterias, el
consumo del ion ferroso es significativamente menor y la capacidad de reproduccién de
las bacterias crece. Notar ademas que el rendimiento de las bacterias disminuye luego del
quinto dia, hecho que se debe a que en el quinto dia las bacterias alcanzan una madurez
dentro del sistema. Estos resultados son consistentes con lo expuesto por Lacombe Barron
y Lueking (1990)y estan asociados al crecimiento éptimo de las bacterias en concentra-
ciones de Fe™ cercanas a los 1,2 g/L. Sujio et al (2007), analizan el comportamiento de

la A. Ferrooxidans, en pH cercanos a 2,5 encontrando también resultados similares.

6.1.3. Consideraciones sobre el reactor bioelectroquimico

El reactor bioelectroquimico es sensible a las variaciones de temperatura. Un aumento
de corriente, junto contraer ineficiencias al sistema, eleva las temperaturas y, por consi-
guiente tiene un riesgo de aumentar la actividad de las bacterias mas allé del punto critico.
Esto es particularmente sensible en caso de utilizar el reactor bioelectroquimico como un

sistema abierto, lo que trae consigo evaporacion y, con esto, fallas en el rendimiento del
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sistema, aparicion de jarosita en el catodo y, danos al anodo por sobre su nivel de pasivado.

Es ademas relevante considerar que este tipo de bacterias dependen del oxigeno, por
lo que un medio de baja agitacién también genera problemas para su desarrollo. Proble-
mas en la variacion de temperatura se presentaron en otros tamanos de biorreactor y se

presentan en el apéndice E.

6.1.4. Voltaje dentro del reactor bioelectroquimico

Dentro del reaactor bioelectroquimico se aprecian las reacciones de oxidacién del fierro
(-0,77 V) y de formacién de agua (1,23 V) , como reaccién de reduccién, presentadas en
el 4.1 y 4.2. Ademas se observa en el sistema la reacciéon deformacion de biomasa de las
bacterias, cuyo valor de potencial se muestra como 410 mV. En las mediciones se obtuvo,
sin embargo, un voltaje de celda de 1,26V medido a través de tester, esto puede deberse

a pérdidas en el sistema, caidas de tensién o también a sobrepotencial en el sistema.
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Desarrollo de trabajo de flotacion

7.1. Caracterizacion de mineral recibido

Para el desarrollo de la experiencia se utilizo una muestra mineral de 19,6 Kg; obtenida

desde la minera El Teniente.

Llevada a analisis granulométrico, como se aprecia en la figura 7.1 es posible encontrar

con particulas de gran tamano, las cuales no podran ser flotadas en la celda:

Intervalo en tamano de malla | Intervalo en micrones Porcentaje de la muestra
sobre 100 sobre 149 42.3 %

bajo 100 y sobre 140 entre 149 y 105 micrones | 25.3 %

bajo 140 y sobre 200 entre 105 y 74 micrones | 20.9%

Bajo 200 y sobre 270 entre 74 y 53 micrones 8.0%

bajo 270 bajo 53 3.4%

Cuadro 7.1: Perfil granulométrico de muestra recibida

A través del proceso expuesto en la metodologia, el mineral fue pulverizado para cons-
truir muestras con igual distribucion del perfil granulométrico del cuadro 7.2, el cual nos
permite trabajar con el mineral de manera efectiva debido a la buena distribucién de
tamano de particulas. Notar, sin embargo, que existe un nivel de fino de 7.1 % el cual, si

bien es significativo, no logra poner en riesgo el mineral.
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Intervalo en tamano de malla | Intervalo en micrones Porcentaje de la muestra
sobre 100 sobre 149 0.7%

bajo 100 y sobre 140 entre 149 y 105 micrones | 37.2%

bajo 140 y sobre 200 entre 105 y 74 micrones | 36.0 %

Bajo 200 y sobre 270 entre 74 y 53 micrones 19.0%

bajo 270 bajo 53 71%

Cuadro 7.2: Perfil granulométrico de la muestra luego de pulverizacion

Para establecer la concentracion inicial de especies en el sistema, la muestra fue llevada
a analisis mineralogico a la empresa MAM Limitada, el cuadro 7.3 muestra los resultados
de dicho analisis, donde es posible ver que el mineral contenia de manera significativa dos

minerales requeridos para las experiencias de este trabajo, calcopirita y pirita, a su vez

tiene presencia de molibdenita.

Minerales Formulas Porcentaje de la muestra
Calcopirita CuFeS, 2.04%
Calcosina Cus Sy 0.13%
Covelina CuS 0.01 %
Bornita CusFeyS, 0.18%
Cu G Tennantita CuqFe*tAsyS;s 0.04%
Pirita FeS, 1.45%
Molibdenita MoSs 0.02%
Esfalerita ZnS 0.01%
Magnetita Fes0s 0.32%
Hematita Fey04 0.11%
Limonita FeO-OH 0.08 %
Rutilo Ti04 0.09%
Ganga 95.51 %
Total 100 %

Cuadro 7.3: Composiciéon mineral de la muestra recibida
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En este caso, son relevantes los minerales sulfurados con contenido de cobre y de mo-
libdeno, en particular la calcopirita y la molibdenita y también pirita, de manera de poder

cuantificar la capacidad de la A. ferrooxidans de deprimirla en agua de mar.

7.2. Proceso de flotacion

La flotacion experimental batch tiene como objetivo comparar el rendimiento me-

talurgico de ambos tipos de depresantes de pirita.

Para tener una buena base de resultados que soporte las conclusiones que se utilizan
en la evaluacién econdémica comparativa, se articula la siguiente bateria de ensayos en
agua de mar:

- Pruebas 1 sin depresantes de pirita (caso base - Muestra A).

- Pruebas 2 y 3 cal como depresante de pirita (Muestras D y E) Utiliza 60 gramos de cal
para agua de celda y para agua de reposicion.

- Pruebas 4 y 5 A ferrooxidans como depresante de pirita (Muestras B y C).

En total son 5 pruebas de flotacién a las cuales se les asigna los siguientes tiempos de
muestreo: 1, 2, 4, 8, 16 minutos, ademés de producirse un relave respectivo al terminar el
proceso. Por lo tanto se tienen 30 muestras finales para su posterior preparacién y analisis
quimico. Con los resultados de este conjunto de experimentos se construyen las curvas

cinéticas de flotacion, se compara la recuperaciéon metalirgica de cobre y molibdeno.

La experiencia B utilizara las bacterias recuperadas del reactor bioelectroquimico en
los periodos 24/07 para utilizar en la etapa de acondicionamiento de la celda y 17/07,
para el agua de reposicion; mientras que para la experiencia C se utiliza las bacterias
incubadas el 07/08 para agregar directamente a la celda en la fase de acondicionamiento
y las del 31/07 para el agua de reposiciéon. Las experiencias en si fueron realizadas el dia

21/08.

La figura 7.1 muestra el resultado de flotaciéon de una experiencia, dejando 5 bandejas
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y un relave contenido en la celda de flotacién.

Figura 7.1: Bandejas resultantes de ejercicio de flotacion

Una vez terminado el proceso, el material pasa a ser filtrado, secado y preparado para
analisis quimico. En la mayoria de las pruebas de flotacion se utiliza la totalidad de agua

de reposicion.

7.3. Resultados proceso de flotacién

Una vez realizadas las experiencias en la celda de flotacion, el material fue pesado,
filtrado y secado, arrojando la siguiente distribucion de masa por cada una de las expe-

riencias de flotacion.
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Prueba Muestra A | Muestra B | Muestra C | Muestra D | Muestra E
(gramos) | (gramos) | (gramos) | (gramos) | (gramos)

1(0-1min) |81.59 29.80 43.04 50.69 83.42
2(1-2min) | 10.22 10.97 12.10 14.08 19.69
3(2-4min) | 31.89 19.77 12.80 19.82 14.76

4 (4-8min) | 44.86 14.40 13.53 26.10 22.62
5(8-16 min) | 76.7 23.13 40.04 25.50 17.86
Relave 804.68 864.74 817.43 870.88 874.46

Cuadro 7.4: Masa recuperada en experiencias de flotacién (gramos)

Las muestras en general tienen un descenso relativo en la recuperacion hasta llegar a
la tltima recuperacion. Esto es normal y se debe principalmente el mayor tiempo que se

utiliza para obtener esta tltima muestra (8 minutos).

De acuerdo a los datos entregados por la empresa GEOMET), el cuadro 7.5 muestra la
recuperacion de 5 especies de interés de manera proporcional a cada una de las medicio-
nes. Dentro de la nomenclatura del cuadro, y de ahora en adelante en el presente informe,
cada medicién se encuentra definida por un ntimero y una letra. En cada caso los nimeros
identifican la bandeja y, por consiguiente, el tiempo de extraccién mientras que la letra
corresponde a cada prueba como fueron definidas al comienzo de la seccién 7.2. De esta
manera la muestra 1A corresponde a la masa extraida del primer minuto de flotacién de
la prueba A, la muestra 2A corresponde al minuto siguiente de la misma prueba y asi
hasta la 5A que corresponde a la extraccién de los ultimos 8 minutos de la prueba, siendo

esta nomenclatura comun para todas las pruebas.
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Identificacién de la muestra | CuT (%) | Fe (%) | As (%) | S (%) | Mo (%)
1A 3.69 6.67 0.02 0.88 0.12
2A 8.79 12.00 0.04 13.33 | 0.30
3A 6.38 11.51 0.03 11.40 | 0.16
4A 3.03 8.30 0.01 6.92 0.06
5A 1.21 4.70 0.01 3.74 0.02
Relave A 0.15 3.17 0.00 1.61 0.01
1B 11.97 14.86 0.06 15.91 | 0.44
2B 13.26 19.31 0.06 21.52 | 0.38
3B 7.04 13.49 0.02 14.09 | 0.18
4B 4.62 12.11 0.02 11.92 | 0.10
5B 2.34 8.28 0.01 7.75 0.04
Relave B 0.17 3.13 0.00 1.72 0.01
1C 8.96 10.59 0.05 11.12 | 0.37
2C 11.15 13.94 0.05 14.56 | 0.32
3C 9.23 13.53 0.03 13.86 | 0.20
4C 6.00 13.41 0.02 13.57 | 0.09
5C 2.57 9.63 0.01 8.61 0.03
Relave C 0.17 3.43 0.00 1.83 0.01
1D 8.97 10.87 0.04 11.68 | 0.30
2D 11.27 14.18 0.03 15.51 | 0.40
3D 5.90 11.48 0.01 11.63 | 0.18
4D 1.42 7.42 0.01 6.46 0.04
5D 2.80 8.69 0.00 7.81 0.08
Relave D 0.14 3.14 0.00 2.13 0.01
1E 5.65 7.76 0.02 8.23 0.19
2E 8.22 11.28 0.02 11.67 | 0.29
3E 7.50 12.12 0.02 12.72 | 0.19
4E 3.69 9.76 0.01 9.95 0.08
ok 2.39 9.00 0.01 8.91 0.04
Relave E 0.17 3.24 0.00 2.20 0.01

Cuadro 7.5: Resultados de flotacién entregados por GEOMET: Recuperaciéon porcentual

de especies por medicién
Los resultados muestran una alta recuperacién de cobre en las primeras extracciones
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de cada flotacién, esto también es normal, debido a la capacidad del colector, espumante
y depresante. Utilizando la masa recuperada por mediciéon podemos establecer la recupe-
racion tanto de cobre, como de molibdeno de las muestras, los cuales se aprecian en los
cuadros 7.6 y 7.7.

Masa de cobre recuperada por extraccion (en gramos)

Bandeja

A

B

C

D

E

3.01

3.57

3.86

4.54

4.71

0.9

1.45

1.35

1.59

1.62

2.03

1.39

1.18

1.17

1.11

1.36

0.67

0.81

0.37

0.84

1
2
3
4
)

0.93

0.54

1.03

0.71

0.43

Relave

1.21

1.46

1.37

1.21

1.52

Porcentaje de

cobre recuperado p

or extraccién

Bandeja

A

B

C

D

E

1

31.88 %

39.26 %

40.16 %

47.37%

46.11 %

9.51%

16.02 %

14.05 %

16.54 %

15.84 %

21.56 %

15.33 %

12.31%

12.18 %

10,83 %

14.39%

7.33%

8.46 %

3.87%

8.17%

Ul | W (N

9.87%

5.97 %

10.73%

7.44%

418 %

Porcentaje de cobre recuperado

acumulado

Bandeja

A

B

C

D

E

1

31.88 %

39.26 %

40.16 %

47.37%

46.11 %

41.39%

55.28 %

54.21 %

63.91 %

61.95%

62.95 %

70.61 %

66.52 %

76.09 %

72.77%

77.34%

77.94%

74.98 %

79.96 %

80.95 %

2
3
4
)

87.21 %

83.91%

85.71 %

87.40 %

85.12%

Cuadro 7.6: Recuperacion de Cobre
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Masa de molibdeno recuperada por extraccién (en gramos)
Bandeja A B C D E

1 0.097 0.131 0.158 0.154 0.157
2 0.030 0.041 0.039 0.057 0.057
3 0.052 0.035 0.026 0.035 0.028
4

5

0.028 0.015 0.0120 0.011 0.017
0.016 0.010 | 0.0123 0.020 0.007
Relave 0.048 0.048 0.041 0.059 0.060

Porcentaje de molibdeno recuperado por extraccién

Bandeja A B C D E

1 35.81% | 46.71% | 54.99% | 45.91% | 48.00 %
2 11.19% | 14.79% | 13.53% | 16.84% | 17.45%
3 19.14% | 12.49% | 8.89% | 10.4% | 8.62%
4 10.19% | 5.25% | 4.14% | 3.4% 5.25%
5 5.9% 35% | 427% | 583% | 2.19%

Porcentaje de molibdeno recuperado acumulado
Bandeja A B C D E
1 35.81% | 46.71% | 54.99% | 45.91% | 48.00%
2 47.00% | 61.49% | 68.52% | 62.75% | 65.45%
3 66.13% | 73.98% | 77.41% | 73.15% | 74.06 %
4 76.32% | 79.23% | 81.55% | 76.54% | 79.31%
bt 82.22% | 82.73% | 85.82% | 82.37% | 81.49%

Cuadro 7.7: Recuperacion de molibdeno

En general la recuperacion tanto de Cobre como de Molibdeno en las muestras decrece
con el tiempo, esto es facil de apreciar a través de ambas tabla, salvo en los casos de
la segunda recuperacién de la muestra A y en las recuperaciones de la quinta medicién.
Mientras que en el primer caso, puede existir diferencias debido a la alta produccién de
espuma en la primera muestra, lo que provocé un menor nivel de mineral flotado en la
segunda medicién, en el segundo caso, dado que el tiempo de recoleccién es mayor (4
minutos vs 2 minutos), es posible que las diferencias se hayan originado simplemente por

el mayor tiempo de medicion.
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Con la informacion de los cuadros 7.6 y 7.7 es posible entender el comportamiento en
la recuperaciéon de molibdeno y cobre acumulados en el tiempo En este caso, las recupe-
raciones de primer minuto se ubican en general alrededor del 40 % de la masa de cobre

presente en el sistema.

En el caso del molibdeno, las recuperaciones presentes en cada una de las experiencias
vuelve a ser mejor frente a la muestra en blanco para los casos de uso en depresante tanto
con cal como con A. ferrooxidans, sin embargo, las recuperaciones de este tltimo depre-

sante son significativamente mayores frente a aquellas que usan cal como depresante.

Es importante mencionar que estos resultados preliminares se obtienen segtn las leyes
presentes en cada muestra de mineral, y con esto se puede establecer las curvas de la
cinética de la recuperacion Los gréaficos de la cinética de flotacion tienen como propodsito
mostrar la variabilidad de los resultados, en las pruebas realizadas con los tipos de agua

considerados en la evaluacion comparativa.

Las figuras 7.2 y 7.3 nos muestran la recuperacion acumulada de cobre usando tanto
A. ferrooxidans como cal. Notemos que en general existe convergencia de resultados entre

una y otra.
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Figura 7.2: Recuperacion acumulada de cobre usando A. Ferrooxidans vs sin uso de de-

presante
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Figura 7.3: Recuperacion acumulada de cobre usando cal vs sin uso de depresante

En el caso de la recuperacion de molibdeno, las figuras 7.4 y 7.5 nos muestran un mejor

rendimiento de la A. ferroozxidans .
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Figura 7.4: Recuperacion acumulada de molibdeno usando A. Ferrooxidans vs sin uso de

depresante
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Figura 7.5: Recuperacién acumulada de molibdeno usando cal vs sin uso de depresante

De los resultados se observa que la variabilidad en la recuperacion de cobre es mucho
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menor que en el caso del molibdeno.

Dentro de las pruebas, también se encuentra una medicién sobre la cantidad de arséni-
co en el mineral, puesto que la edad de las faenas ha hecho que este elemento aparezca
en mayor concentracion en los minerales, sin embargo son una impureza que, por sus
caracteristicas es altamente toxica al llevarla a hornos o para su acopio para transporte.
Es por esto que la industria minera esta penalizando concentraciones mayores a 0.5 % de
arsénico en los concentrados, lo que, a su vez, estd obligando a las plantas concentradoras
a agregar procesos adicionales en la limpieza de impurezas en los concentrados . En este

caso, dada la concentracién de arsénico en el mineral, es un problema sin cuidado.

7.4. Modelo de Klimpel de resultados de flotacion

Utilizando el modelo de Klimpel es posible establecer el comportamiento tedrico de
las curvas, el cual se expresa en la figura 7.6 para el caso del cobre y 7.7 para el caso del

molibdeno.
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Klimpel frente a prueba sin depresante A
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Las Figuras en 7.6 y 7.7 muestran la recuperacion ajustada segin el modelo de Klim-
pel. Ademaés, los parametros cinéticos para cada experiencia corresponden a los expuestos
en el cuadro 7.8, donde se explicita una constante cinética y un nivel de recuperacion en

estado estacionario especifico para cada una de las muestras.:

Pardmetro A B C D E
k (Cobre) 0,72 1,3 1,28 1,76 1,69
R (Cobre) 94.2% | 86,6 % | 85,9% | 88.5% | 87,3%

k (Molibdeno) | 1,03 [182 |245 |1,.89 |2,07
R (Molibdeno) | 86,9% | 85,3% | 86,7% | 83,9% | 84,3%

Cuadro 7.8: Constantes cinéticas y recuperacién total estimada de cobre y molibdeno por

experiencia

Es asi que el modelo e flotacion de Klimpel, se ajusta a la cinética de las especies de

interés flotadas en las pruebas batch realizadas en el laboratorio.

7.5. Modelo de recuperacion con resultados reconci-

liados

Utilizando la metodologia de reconciliacion de resultados tratamos de obtener resulta-
dos comparables estadisticamente, debido a que hacemos mediciones que asumimos siguen
una distribucién normal. Una vez reconciliados los resultados vemos que, como suponen
los resultados de otras investigaciones, la recuperacion de cobre y molibdeno es casi la
misma cuando se utiliza colector en presencia de agua de mar, sin embargo, la recupe-
racion en presencia de A. ferrooxidans como depresante, entrega una recuperacién de al
menos 5 puntos porcentuales mas tanto en el caso de cobre como de molibdeno, siendo

particularmente interesante el caso del molibdeno.

Las figuras en 7.8 y 7.9 muestran el comportamiento de recuperacién de cobre y mo-

libdeno con los datos reconciliados.
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Figura 7.9: Recuperaciéon de molibdeno utilizando datos reconciliados

A su vez, al proyectar los resultados de recuperacion a infinito utilizando el modelo
de Klimpel se tienen los resultados de recuperacion presentados en el cuadro 7.9, donde
vemos que la recuperacion de cobre es levemente mejor utilizando A. ferroozridans como

depresante en lugar de cal y 6 % mejor en el caso del molibdeno:
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Pardmetro A B C D E
k (Cobre) 0,98 1,51 1,2 1,37 1,24
R, (Cobre) 97.2% | 87,5% | 86,7% | 83,1% | 86,6 %

k (Molibdeno) | 1,82 [1,93 [203 |14 1,45
Roo (Molibdeno) | 85,3% | 85,9% | 80,5% | 74,7% | 79,3%

Cuadro 7.9: Constantes cinéticas y recuperacién total estimada de cobre y molibdeno por

experiencia en datos reconcilados

El promedio de recuperacién en estos casos sera el utilizado para hacer las proyecciones

de ingreso en el proximo capitulo.

7.6. Modelo de recuperacién de pirita y calcopirita

en el sistema

Los resultados del modelo de recuperacion separando especies también corresponden a
las expectativas asociadas a la experiencia, de esta manera, vemos que la pirita se depri-
me en un orden de 50 % en presencia de la A. ferroozidans y en alrededor de un 45 % en
presencia de cal, sin verse afectada su recuperacién en el caso de no utilizar depresante.
En el caso de la calcopirita, ésta también exhibe patrones de recuperacion cercanos al
90 % Los gréficos presentes en las figuras 7.10 y 7.11 muestran la recuperacién de pirita y

calcopirita estimada en funcién del modelo.
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Figura 7.11: Recuperacién de calcopirita utilizando datos reconciliados

A su vez, el cuadro 7.10 presenta los parametros de recuperacién cuando el horizon-
te temporal es infinito, donde vemos resultados que convergente a lo expuesto por San
Martin (2018). En este caso, sin embargo, dado que el acondicionamiento del mineral con
A. ferroozidans se realizé en conjunto con el colector, la recuperacion de pirita fue del

orden del 50 %, mientras que en el mismo caso para San Martin (2018) fue del orden del
60 %:
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Pardmetro A B C D E
k (pirita) 0,49 0.65 0,46 0,72 1,02
R, (pirita) 95,3% | 54,1% | 485% | 454% | 45,1 %

k (calcopirita) 0,66 0,57 0,79 1,12 1,12
R (calcopirita) | 90,8 % | 90,2% | 85,2% | 86,7% | 84,9 %

Cuadro 7.10: Constantes cinéticas y recuperacion total estimada de pirita y calcopirita

por experiencia en datos reconcilados
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Capitulo 8

Analisis economico de la solucion

8.1. Proceso industrial de plantas concentradoras

Para llevar a cabo una evauacién de la factibilidad del uso de la A. Ferrooxidans a nivel
comercial, es necesario lograr entender las modiicaciones en faena que deberan llevarse a

cabo, ademas de considerar

8.1.1. Diferencias entre flotaciéon con A. Ferrooxidans y Cal co-

mo depresantes

El esquema de las plantas concentradoras que utilizan cal y las que utilizan A. Fe-
rroozidans, presentado en las figuras 8.1 y 8.2 muestra que las diferencias se encuentran
principalmente en la alimentacion hacia la flotacion primaria, mientras que en el caso del
uso de cal se alimenta una corriente de lechada de cal de manera continua, en el segundo
caso se debe disponer de equipos de incubacion, los cuales entregan las bacterias de ma-

nera continua a la etapa Rougher de acuerdo a las necesidades de la concentradora.
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Figura 8.2: Esquema de plantas concentradoras utilizando A. Ferrooxidans

De acuerdo a las figuras 8.1 y 8.2, también se infiere que las actividades asociadas a la

provision y administraciéon de los agentes en ambos casos deben ser revisadas y valorizadas

de manera efectiva en este caso.

Notar ademés que no existen diferencias reales en los costos de manejo y provisién de

agua, puesto que para ambos casos el agua seria suministrada por los mismos mecanis-

Actividades asociadas al proceso de flotacién

La identificacién de las actividades presentes en el proceso de la concentradoras tanto

para su descripcion como para su posterior modificacion en el caso de una potencial trans-

formacién operacional con bacterias basan su uso en trabajo de Cataldo (2008) incluido
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en bibliografia y, a su vez la entrevista a profesionales del rubro minero y superintendentes

en dicha area en algunas plantas de concentracion.

Como vemos en los diagramas anteriores, los principales cambios en la concentradora
se encuentran en la etapa rougher y en el manejo de reactivos utilizados en ella. De esta
manera, el cuadro 8.1, establece la relacion entre recursos, inductores de recurso, activi-

dades e inductor de actividades en la etapa de flotaciéon primaria:

Cuadro 8.1: Recursos y actividades asociados a la etapa

Rougher de la concentradora

Recurso Inductor / Recurso | Actividades Inductor/Actividad
Flotacién Primaria
o Rougher
Supervision Horas-Hombre Controlar  niveles | Numero de Con-
de solidos troles y Porcentaje
de Sélido Flotacion
Primaria
Operadores Horas-Hombre
Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Agua Fresca

Metros cubicos

Aumentar/disminuir
agua de proceso o

fresca

Numero de Opera-
ciones agua fresca

Flotacién Primaria

Operadores

Horas-Hombre

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Supervision Horas-Hombre Controlar dosifica- | Numero de Con-
cion de reactivos troles Dosificacion
Reactivos
Operadores Horas-Hombre
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Platafor-

ma Computacional

Servicio

Numero de Compu-

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Reactivos Gramos Aumentar/disminuir
dosificacién reacti-
VoS

Operadores Horas-Hombre

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Supervision Horas-Hombre Controlar pH Numero de Con-
troles pH Flotacion
Primaria

Operadores Horas-Hombre

Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Lechada Metros cuibicos Au- | Numero de Opera-
mentar/disminuir | ciones cal Flotacién
cal Primaria

Operadores Horas-Hombre

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Supervision Horas-Hombre Controlar ley Con- | Numero de Contro-
centrado y Relaves | les Leyes Flotacién
en Rougher Primaria

Operadores Horas-Hombre

Servicio Platafor- | Numero  Compu-

ma Computacional | tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios
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Agua Fresca

Metros cubicos

Apurar o frenar cel-

das de flotacién

Numero de Opera-
ciones celdas Flota-

cién Primaria

Operadores

Horas-Hombre

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Mantencién Celdas

Numero de Man-

Mantener equipos

Numero de Man-

tenciones tenciones Flotacién
Primaria
VehAculo Kilémetros recorri-
dos
Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Notamos en la tabla recién presentada que el inductor de actividad de muchas activi-
dades no aparece presentado. Esto es simplemente porque el inductor de actividad es el
presentado inmediatamente arriba, de esta manera todos los recursos de un determinado

inductor de actividad aparecen presentados juntos.

Una segunda estructura de actividades a analizar corresponde a la planta de reactivos,
donde se almacenan y distribuyen ls distintos reactivos de operacion. En ella una planta

que usa cal como depresante considera las actividades presentes en el cuadro 8.2.

Cuadro 8.2: Recursos y actividades asociados a la admi-

nistracién de reactivos en la planta concentradora

Actividades

Recurso

Inductor /Recurso Inductor/Actividad
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Planta de Reacti-

VOSs

Supervision Horas-Hombre Controlar  niveles | Numero de Contro-
de estanques les niveles estan-
ques
Operadores Horas-Hombre
Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Operadores

Horas-Hombre

Descarga y almace-
namiento de reacti-

VOS

Numero de Descar-

gas de reactivos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Operadores

Horas-Hombre

Preparar reactivos

Ntumero de Prepa-

raciones reactivos

Reactivos

Gramos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Supervision Horas-Hombre Controlar operati- | Numero de Contro-
vidad de circuito de | les circuitos reacti-
reactivos vOs

Operadores Horas-Hombre

Servicio Platafor- | Nimero  Compu-

ma Computacional | tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

10S

Servicio Radios

Numero de Radios

Operadores

Horas-Hombre

Descarga y almace-

namiento de Cal

Numero Descargas

cal

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Servicio Radios

Numero de Radios
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Operadores

Horas-Hombre

Preparar Lechada

de Cal

Metros cubicos Le-
chada

Cal

Kilogramos

Agua Fresca

Metros cubicos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Servicio Radios

Numero de Radios

Mantencién Planta | Cantidad Mantener equipos | Numero de Man-

de Cal y Reactivos tenciones  Planta
Reactivos

Vehiculo Km recorridos

Servicio Platafor- | Niumero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

110S

Servicio Radios

Numero de Radios

Luego de inspeccionar las actividades asociadas a cada una de las etapas es posible notar
que las actividades de descarga y almacenamiento de cal dejan de ser parte o de represen-
tar un peso importante dentro de las actividades diarias de la planta concentradora. En
su lugar, se agregan actividades de preparacion de bacterias y de control de las mismas

de acuerdo a lo expuesto en el cuadro 8.3:

Cuadro 8.3: Recursos y actividades asociados a la incu-

bacion de A. Ferroozidans en la concentradora

Actividades

Planta de incuba-

Recurso Inductor /Recurso Inductor/Actividad

cién de A. Ferroo-

zidans
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Supervision Horas-Hombre Controlar  niveles | Numero de Contro-
de estanques les niveles estan-
ques
Operadores Horas-Hombre
Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional

tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios

Numero de Radios

Operadores

Horas-Hombre

Descarga y almace-
namiento de reacti-

VOS

Numero de Descar-

gas de reactivos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Operadores

Horas-Hombre

Preparar reactivos

Numero de Prepa-

raciones reactivos

Reactivos

Gramos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Supervision Horas-Hombre Controlar operati- | Numero de Contro-
vidad de circuito de | les circuitos reacti-
reactivos vOs

Operadores Horas-Hombre

Servicio Platafor- | Nimero  Compu-

ma Computacional | tadores

Servicio Telefonia

Numero de Teléfo-

110S

Servicio Radios

Numero de Radios

Operadores

Horas-Hombre

Medio de cultivo

Metros cubicos Me-
dio

Reactivos medio de

cultivo

Kilogramos

Agua Fresca

Metros cubicos

Energia Eléctrica

Kilowatt-hora

Servicio Radios

Numero de Radios
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Mantencién Planta | Cantidad Mantener equipos Nimero de Man-
de Incubacién tenciones  Planta

Incubacién
Vehiculo Km recorridos

Servicio Platafor- | Numero de Compu-

ma Computacional | tadores

Servicio Telefonia Numero de Teléfo-

nos

Servicio Radios Numero de Radios

Las actividades involucradas directamente en la inoculacién de mineral con A. Ferroo-
xidans son las mismas en los equipos de flotacion. Las diferencias vienen del costo en si
mismo de ellas, el tiempo asociado y el tipo de especializacion que el personal técnico
tiene para llevar a cabo las tareas. En esa misma linea, no es posible apreciar dentro de
las actividades de preparaciéon del medio de cultivo, la administracién y manejo de sulfato

ferroso y acido sulfirico, esto debido a que se consideran reactivos también.

8.2. Estimacién de bacterias producidas por kWh ad-

ministrados en el proceso a escala

En esta seccion estimaremos la cantidad de bacterias producidas por kWh suminis-
trado y el costo total de operacién en lo respectivo a los requerimientos energéticos del
proceso, para ello utilizaremos la ecuacion de Faraday, los datos experimentales. De esta
manera, obtendremos un estimado sobre los costos de produccion dejando de lado el di-

mensionamiento de los equipos, el cual sera considerado en la siguiente seccién.

De la ecuaciéon de Faraday, o 4.6 tenemos que la masa depositada de iones Fe+2 co-

rresponde a lo establecido en la ecuacion 8.1:
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PM'icel'At't'n
= z-F

(8.1)

Donde cada variable ya fue previamente definida en el capitulo 4. Consideramos I = 4. A;
a la corriente entregada en el reactor, con lo cual, la ecuacion de Faraday en este caso se

simplifica a lo presentado en la ecuacion 8.2

_PM-I-t-q

= 8.2
" z- F (82)

A su vez, la ecuacién 6.2 nos permite establecer la relacién entre el nimero de bacte-
rias generadas (NBG) y la masa de iones consumida a ravés de la eficiencia del proceso,

como se ve en la ecuacion 8.3.

NBG =Y -my (8.3)

La ecuacién anterior considera ademas que el proceso se encuentra en un estado esta-
cionario en el cual los iones de Fe+42 depositados son solo aquellos regenerados electro-

quimicamente al interior del biorreactor.

Uniendo las ecuaciones 8.3 y 8.2 tenemos la ecuacion 8.4 la cual describe la generacion

de bacterias en el sistema en relacion a la cantidad de masa depositada de iones de Fe+2:

PM-1-t-n

NBG =Y -
G z- F

(8.4)

De la cual podemos obtener la corriente administrada como ecuacién 8.5:
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NBG -z - F

[=——1 =7
Y -PM-t-n

(8.5)

Utilizando la informacion disponible a través del trabajo tenemos que el requerimiento de
bacterias necesario es aquel que permite procesar 100 ktpd de acuerdo a las proporciones
establecidas por San Martin (2018) quien utilizé 6 - 10° bacterias para procesar 1 g de
mineral, con lo cual al procesar 100 ktpd se requieren 6 - 10?° bacterias diarias. Utilizando
los valores obtenidos y pardmetros a continuacion:

6-10%°
NBG/t = ————
/ 24 - 3600

miento de bacterias generadas por segundo en funcién de la necesidad total de bacterias

bacterias/s = 6,94 - 10! bacterias/s. Que corresponde al requeri-

por diarias.
z=1
F = 96500

0
Y=1- 10lgnbacterias /g Fe'?, donde este valor corresponde a la méxima eficiencia del

A-s

sistema medida durante el trabajo de investigacién y presentado en la figura 6.5.
PM = 55,8 g/mol.
n = 1 (eficiencia de 100 %).

La corriente eléctrica entregada corresponde a:

I (NBG/t)-z- F
~ Y.-PM-y
. 15-
_ 6,94-10'- 96500 _ 121074
1-10'2.55,8

Utilizando la relaciéon de potencia P = AV - I, la corriente calculada y el voltaje me-
dido en el reactor bioelectroquimico experimental indicado en el punto 6.1.4 de 1,26 V, la

potencia en kW en el sistema corresponde a los expuesto en el punto 8.6:

P=AV.-I=1,26V-1,2-10"A =1,51 - 10%W (8.6)
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Entendiendo que ésta es la potencia por hora y el sistema estard operando continua-
mente las 24 horas, la potencia entregada diariamente serfa de 3,62 - 10*%kWh y ademads
que tenemos las bacterias necesarias al dia, las bacterias generadas por kWh entregado
corresponden a 6 - 10%bacterias/3,62 - 10°kWh = 1,65 - 102bacterias/kWh. Si conside-
ramos el precio de MWh como 111USD, las bacterias generadas por dolar corresponden a
1,83- 10" bacterias/USD, con lo cual cada délar nos permite procesar proporcionalmente
100 gramos de mineral por dia, lo que es, en definitiva muy costoso frente a las alternati-

vas.

En caso de considerar la densidad de corriente de 58mA/m? entregada durante los
experimentos del capitulo 6 como aquella entregada al biorreactor de escala industrial,
podemos obtener el area total del catodo que, en este caso y al ser la corriente entregada
1,2 - 107 A, corresponderia a 206,896,551,7 m?, lo que obliga a establecer un marco de

trabajo para disenar un biorreactor o un set de estos que sea industrialmente funcional.

8.3. Valorizacién del proceso llevado a escala

Al poner en contraste el modelo de proceso del sistema tanto de uso de agua de mar
con cal y el proceso de agua de mar con A. ferrooxidans, debemos considerar los aumentos
y disminuciones tanto en ingresos, nuevos equipos, recursos humanos y gastos de opera-
cién en general entre uno y otro proceso. A nivel industrial esto considerard dimensionar

equipos para las 100ktpd que usamos de modelo piloto.

8.3.1. Ingresos Percibidos

Para analizar los ingresos para el uso de los distintos agentes depresantes, se utilizara
la recuperacion obtenida desde las curvas de Klimpel. Dado que tenemos dos resultados
distintos para cada uno, utilizaremos un promedio, de manera de establecer un nivel de

recuperacion aproximado para cada caso.
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De esta manera, las recuperaciones de cobre y molibdeno seran las obtenidas a través
del trabajo de la celda de flotacién y cuyos datos son posteriormente reconciliados y pro-
yectados y, el promedio de cada experiencia se obtiene del cuadro 7.9. El promedio de

cada caso se presenta en cuadro 8.4.

Depresante Recuperaciéon Cu (%) | Recuperacién Mo ( %)
Cal 84.8 % 77.0%
A. Ferroozidans | 87.1% 83.2%

Cuadro 8.4: Recuperacion de cobre y molibdeno estimada

Utilizando esta informacion, ademas de considerar el procesamiento de los minerales
y el precio de los mismos a través de la informacién de Cochilco, 2.99 USD /libra de cobre
y 8.2 USD/libra de Molibdeno, los cuales son los precios vigentes al mes de noviembre del
2018.

Se utiliza ademas informacién disponible a través de fuentes privadas, memorias financie-
ras e indicaciones de precio de la sociedad nacional de mineria y la comisién chilena del
cobre para establecer los parametros de ingreso de minerales procesados y que se exponen

en el cuadro &.5.
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Mineral procesado 100 Ktpd
Dias de evaluacion 360

Ley Cu% de mineral 0,96

Ley Mo % de mineral 0,15
Factor de conversién (Ibs/t) | 2204,62
CU Pagable (%) 96,0

Mo Pagable (%) 96,0
Treatment Charge (USD/t) | 85
Reining Charge Cu 0,085
Refining Charge Mo 0,8

Cuadro 8.5: Parametros de calculo de ingreso por minerales procesados

Debido a que no hay disponible informacion sobre costos de transporte, por no tener
una localizacién especifica, no se consideraran en los calculos. Utilizando la informacién
del cuadro 8.5 y los valores de la libra de molibdeno y la de cobre, obtenemos los ingresos
por mineral, notemos que el valor de ingreso expuesto en el cuadro 8.6 expone solamente
los ingresos, tanto los costos de tratamiento como de refinamiento se exponen mas ade-

lante:

Ingresos estimados por Cobre con Cal como | $1,854,580,761.78
agente depresante (USD)
Ingresos estimados por Molibdeno con Cal | $721,611,280.05
como agente depresante (USD)
Ingresos estimados por Cobre con A. ferroo- | $1,904,881,890.93
zidans como agente depresante (USD)
Ingresos estimados por Molibdeno con A. fe- | $779,715,045.46

rrooxidans como agente depresante (USD)

Cuadro 8.6: Ingresos anuales por concentrados de mineral

Los beneficios del uso de la A. Ferrooxidans estan asociados a una mejora en la recu-
peracion de Molibdeno, el cual tiene un precio por libra mayor al cobre, tanto asi que la
diferencia de ingresos entre uno y otro es sélo de un 2,6 % en el caso del cobre y 7,5 % en

el caso del molibdeno.
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8.3.2. Costos de Construccién

Para la operacion de A. Ferroozridans es necesario contruir reactores bioelectroquimicos
de produccién, concentradores centrifugos, ademas de fuentes de alimentacién de medio

de cultivo y sustrato ferroso para su operacion.

Dimensionamiento del reactor bioelectroquimico

Una cambio relevante entre el diseno utilizado en este trabajo y el correspondiente al
analisis en una planta funcional es el hecho de que la planta opera de manera continua, es
decir, tiene una demanda diaria de bacterias para poder deprimir pirita. En ese sentido se
requiere estar liberando bacterias desde el reactor de manera continua y, por otro lado se
requiere estar alimentando al reactor con medio de cultivo y, ademas, de iones de ferroso

y oxigeno de manera constante en conjunto con la electricidad.

Para escalar la producciéon a nivel industrial, primero buscamos definir la demanda de
bacterias diarias que requiere la planta concentradora y luego, en funciéon de las ecua-
ciones, buscar proyectar un reactor o sistema de reactores bioelectroquimicos. Es asi que
primero debemos considerar el aumento proporcional de bacterias demandadas en el pro-

CeSso.

Del trabajo experimental, en el que se utilizé6 un reactor bioelectroquimico de 4.5 1
para generar 6 - 10'? bacterias que fueron utilizadas para procesar 1 kilogramo de mineral
podemos escalar el proceso a, en este caso 100 ktpd, para las cuales, el requerimiento total
de bacterias es 6 - 102 = NBG, esto, generandose cada dia y alimentado a las concentra-

doras.

Puesto que la generacion de bacterias esta estrechamente relacionada al nivel de masa

consumida de i6n ferroso, como fue posible apreciar en el capitulo 6. La masa depositada
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de ion ferroso en el sistema esta dada por la ecuacién 6.1.

En nuestro caso, el area expuesta a depositacion corresponde al area del catodo, el es
la malla de acero inoxidable y corresponde a un area rectangular que rodea interiormente
al reactor bioelectroquimico, con lo que ambos se rigen por la misma relaciéon con lo que
en este caso dicha area de la malla es 2 7 - r - h, donde r corresponde al radio del reactor

bioelectroquimico y h a la altura del mismo.

Ademas, tanto la masa bacteriana y el consumo de iones ferroso en el reactor bioelec-
troquimico estan relacionados por la ecuacion 6.2, que en nuestro caso utilizaremos como

se expone en la ecuacién 8.6:

NBG =Y -CONSUMO (8.7)

Ademas, del disefio de reactor bioelectroquimico inicial (de 4,5 litros) tenemos la pro-
porcién 7.5 / 22 = r/h, por lo que h = 22/7,5-r = ¢-r, lo que nos da una relacién entre el
radio del reactor bioelectroquimico y su altura, notemos que definimos la variable ¢ como

relacién entre altura y radio del catodo, y por consiguiente del reactor bioelectroquimico.

De la ecuacién 8.6, se nos vuelve una necesidad obtener el Yield o rendimiento de
las bacterias en funcion de la alimentacion de i6n ferroso. En nuestro caso contamos con
el comportamiento expuesto en la figura 6.5, sin embargo, de dicha figura se obtienen
distintos valores de yield de acuerdo a la etapa en que se encuentran las bacterias en el
reactor, por lo que se estima que el Yield representativo es uno del tipo proporcional,
ponderando cada valor de rendimiento en funcién de la cantidad porcentual de bacterias
que se generaria en esa etapa. Notemos ademas que esto entrega un rendimiento menor a
considerar la maxima tasa de crecimiento dentro del reactor. Por lo mismo, esto permite

considerar indirectamente cambios dentro del sistema y, ademas, la salida de bacterias
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para la alimentacién de las celdas de flotacion.

Es asi que la ponderacién de resultados se genera en funcion del cuadro 8.7:

Fecha bacterias Porcentaje Yield (bacterias/gr | Yield poderado
(bacterias) (%) Fe™ alimentado) | (bacterias/gr Fe™
alimentado)
Dia 1 3,510 0,59 % 0,012 - 10'2 6,97 - 107
Dia 2 5,6 - 1010 0,94 % 0,019 -10%2 1,74 - 108
Dia 3 8,1-101 13,6 % 0,269 - 10'2 3,65 - 1010
Dia 4 3,1-10"2 52,1 % 1,03 -10'2 5,38 - 10!
Dia 5 1,910 32,8% 0,65 - 10*2 2,12 - 104
Yield esperado 7.87 - 101

Cuadro 8.7: Estimacién de Yield ponderado continuo en el reactor

De esta manera se obtiene un Yield que engloba proporcionalmente todas las situacio-

nes dentro del reactor y cuyo valor es 7,87 - 101 bacterias/gr Fe™ alimentado.

Las ecuaciones 4.7 y 6.2, ademés de los datos empiricos de Yield y masa de bacterias
requerida, nos permiten establecer la cantidad de iones ferroso que el reactor bioelectro-
quimico consumira en un dia de operacién, este valor corresponde a NBG/Y = 760.46 ton
de i6n ferroso consumido diariamente para poder producir la masa de bacterias necesaria

para la operacion diaria de la planta concentradora.

El proceso dentro de la faena es, en efecto continuo, por lo que el flujo que sale del
reactor bioelectroquimico para alimentar la planta concentradora debe ser compensado
con igual volumen de flujo para mantener el medio de cultivo constante dentro del reactor.
Los iones que entran agregan nuevos iones de ferroso, que se oxidaran dentro del reactor
y, a su vez, los iones que salen no pueden ser regenerados una vez que se encuentran fuera

del reactor.

111



CAPITULO 8. ANALISIS ECONOMICO

De esta manera, el reactor operando continuamente y, ya en estado estacionario, utiliza

la ecuacién de balance de iones ferroso dada por 8.7:

+2 _ +2 . +2
Feconsumido - Fealimentado Fesalida

+ Fe? (8.8)

regenerado

En esta ecuacién el Fe'? sigue la ecuacién de Faraday expuesta en 4.6, mientras

regenerado
+2

consumido

que alimenta la planta concentradora, con lo cual F ejjlsumido = CONSUMO = NBG/Y
= 760.46 ton/dia.

que el Fe corresponde al CONSUMO de iones requeridos para generar el NBG

+2
salida

Adicionalmente a esto, se establece que Fe = 0, lo que significa que la totalidad
de iones ferroso que salen del reactor son oxidados, lo que se condice con la informacién
experimental de Bravo (1995) y de la patente de Vargas et al. (1998) que estamos consi-

derando, los cuales aluden a una recuperacion minima de iones ferroso a la salida.

Por otra parte, ambos trabajos previos aluden a que el flujo de salida del reactor no
debe ser superior al 2,1 % del volumen del reactor por hora. Esta informacién es vital dado
que, al no hacer la estimacién del proceso de modo continuo, no podemos definir ni la
concentracion de salida ni el volumen del flujo mismo. La concentracion de alimentacion,
por otro lado, mantiene el mismo modelo que usamos en el reactor batch y sera de 1 g/1.
Ademas, para mantener el volumen del reactor, es necesario que tanto el flujo de entrada

sean iguales.
Dado todo esto, el flujo de i6n ferroso alimentado se define de acuerdo a la ecuacién

8.8:

+2
Fealimentado

= 1000g/m? - 2,11% - 7 - 7* - hm® = 65,45 - ¢ - r*(g/h) (8.9)
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Esta ecuacién ademas incluye las relaciones entre h y r ya definidas. Con todo esto, el
flujo alimentado en el reactor bioelectroquimico, depende del volumen mismo del reactor

y de sus parametros de radio o altura.

En el caso de la ecuacién de masa depositada definida en 4.6 se desarrolla como sigue:

. 2:22 2
19 Pat *Leell - 7,577 et Ne
Feregenerado = - F (810)

En este caso, los valores para cada uno corresponden a:

P, = 55,845g/mol

ne=1

z=1

F = 965004 - s/mol
NBG = 6 - 102 bacterias

Y = 7,87 - 10" bacterias/gramo de Fe consumido

En este caso, se consideran como variables independientes la densidad de corriente y

la relacion de radio, de manera la ecuacion 8.9 anterior queda:

+2
Feregenerado

=13,00-C gy - 77 - (8.11)

De esta manera, la ecuacién 8.10 plantea la relacion de flujos a resolver, dejando como

incognita el radio del reactor, la relacion entre radio y altura y la densidad de corriente:

Fel? = NBG/(24-Y) = 31685678 = 65,45 - ¢ - r° + 13,09 - ¢ - ey - * (8.12)

consumido
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La variable ’cés la relacién entre altura y radio del catodo y, por consiguiente 22/7.5

de acuerdo a nuestro modelo.

Replicando los resultados obtenidos en el reactor batch para la densidad de corriente
fue aplicada en ese caso (0,58 4/m?), asi a nivel continuo el reactor operativo que alimente
el requerimiento de operacion diario corresponde a un reactor biolectroquimico de radio
8.9 cm y de altura 26.28 cm, cifras que son relativamente similares a las originales y que se
deben en gran medida al desarrollo exponencial de crecimiento de las bacterias al interior

del reactor.

Sin embargo, al requerir hacer escalamientos a niveles mayores de masa bacteriana,
el uso de un solo reactor no se hace posible, no soélo por sus requerimientos de altura y
de radio (que son impracticables en altura), sino que también se vuelve, de acuerdo a las

normativas de diseno de reactores, inviable de disenar.

El cuadro 8.8 establece el comportamiento en radio y volumen del reactor biolectro-
quimico en la medida que su contenido es utilizado para procesar mas mineral y con
ello, un aumento en sus requisitos de masa bacteriana alimentada. Junto con esto, y de
acuerdo al trabajo de la patente utilizada, la misma hace mencion al uso de una densidad
de corriente de 10A/m? como la densidad de corriente que generé més eficiencia en el
sistema sin generar modificaciones en el mismo ni sobre las bacterias y, por lo tanto, sera
la densidad de corriente, que asumiremos constante y que serd la provista en el diseno de

reactores de ahora en adelante.

Mineral r (a|r (a 10 | h(a h(a 10 | Volumen (a |V (a 10
procesado | 0,58 A/m?) | 0,58 A/m*)m| 0,58 A/m?) | A/m?) m?
(tpd) A/m?) | m A/m?) m3

m m
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1 1,1 0,3 3.4 0.8 0,2 13,8

10 2,5 2,0 7.4 5.9 76,5 145,4

100 5,4 4.9 16.0 14.4 1079,6 1489,2
1000000 11,8 11,2 34.6 32.8 12902,5 15060,8
100000000 | 54,8 04,2 160,8 159,0 1466781,7 1517700,7

Cuadro 8.8: Relacién entre mineral procesado al dia, ra-
dio, altura, volumen del reactor bioelectroquimico frente
a una densidad de corriente de 0,58 y 10 A/m?

Existen algunas combinaciones de parametros que bajan la escala al biorreactor. La
primera es optimizar la relacion entre altura y radio del reactor biolectroquimico y de
esta manera aumentar el drea expuesta de la malla - catodo disminuyendo el volumen.
Esto trae desafios al llevarse a escala industrial debido a que el peso de toda la operacién
descansa sobre un area muy pequena, lo que hace necesario utilizar soportes laterales o
enterrar completamente el reactor. Adicionalmente la misma presion del liquido y afecta
el desemperno del reactor en la medida que aumenta su altura y, por otro lado disminuye
su estabilidad frente a sismos o frente a vientos de gran potencia. Tipicamente un silo,
que es una estructura que se disefia como contenedor elevado, suele tener una altura de

20-30 metros. Sin embargo el diseno éptimo en este caso supera el alcance de este trabajo.

Una segunda opcién es analizar el comportamiento de la corriente del reactor y esta-
blecer relaciones éptimas entre su tamano y la densidad de corriente alimentada. Como se
comenta en el apéndice E, una mayor intensidad de corriente suministrada, trae consigo
aumentos productividad en el reactor, pero a su vez aumentos de temperatura, los cuales
son parcialmente responsables de llevar a las bacterias la temperatura éptima de multipli-
cacion de las mismas. Sin embargo, aumentos adicionales de corriente pueden llevar muy
facilmente al sistema a temperaturas por sobre las viables para la A. Ferrooxidans, por lo
que el uso de controles de temperatura se hace necesario en este punto. De esta manera no

nos excederemos de utilizar la densidad de corriente 6ptima ya mencionada de 10 A/m?.

Dadas las condiciones de operacion conocidas en el reactor bioelectroquimico, lo que
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haremos para poder suministrar la masa bacteriana al sistema sera definir n como el
ntimero de reactores en el sistema y Fel? . = NBG/(24-n-Y) a la cantidad de ion
ferroso consumido por reactor por hora. De esta manera, reemplazando este nuevo valor
de F ejjwumi 4 €1 la ecuacién 8.6 podemos establecer el tamano de un reactor que satisface
la n-ava parte de la demanda de iones, y su consiguiente produccién de particulas en el
sistema. El comportamiento del radio y volumen en funcién de cuantos reactores se uti-
lizan se presenta en la figura 8.3, la cual nos muestra que en la medida que aumentamos
los reactores bioelectroquimicos en el sistema, el area total de contacto aumenta mientras

que, por el contrario, el volumen total del sistema disminuye .

*n) m2
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njm3

o
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Figura 8.3: Volumen y Area total de catodo y radio y volumen de cada reactor bioelectro-
quimico en funcién de cuantos reactores deben utilizarse para obtener el nivel de bacterias

para procesar 100ktpd de mineral

Notar que el area total aumenta en la medida que se tienen mas reactores, ademas de
un aumento de los costos de operacion, en términos de gestion, alimentacion y potencia,
por lo que existe un fuerte incentivo a establecer un sistema con la menor cantidad posible
de reactores biolectroquimicos. De acuerdo a las consideraciones de seguridad, es posible
contar con un reactor de volumen maximo 10000m3, es asi que en las ecuaciones permiten
obtener que el niimero de biorreactors posible corresponde a 128, cada uno con un radio
de 10.25m y una altura de 30.1m, teniendo un Volumen de 9943m?, un 4rea de contacto

de 1938 m? y un flujo de alimentacién y salida de 207,2m?/h.

Sin embargo, el problema de un escalamiento de este tipo es el hecho de que los flu-

jos de aireacién se hacen imposibles de sustentar por un sélo equipo de bombeo. Esto
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pues para sistemas de aireacién Acevedo (2002) plantea que a nivel industrial la tasa
esepecifica de aireacién, vvm (volimenes de aire por volimenes de liquido por minuto),
implica que la aireaciéon del sistema en equipos industriales debe estar en el orden de 0,2
a 0,7 vvin . En nuestro caso una tasa de 0,2 implica que por minuto deberian entregarse
al sistema 2000 m?3/min de aire cifra que ningin equipo es capaz de entregar por si sélo

con la tecnologia vigente.

De acuerdo a esta informacion que restringe el diseno, se haran los siguientes supues-

tos para disenar los biorreactores a utilizar en el sistema:

= Se utilizara una relacién ¢ de altura-radio del reactor bioelectroquimico de 20, que

vienen dadas del tamano eficiente de reactor del trabajo de Bravo (1995).

= El flujo de aire entregado al sistema vendra de un sélo equipo por reactor bioelec-

troquimico.

= Se utilizarda un sélo un equipo de aireacién de manera que nos permita escalar y
reducir facilmente el problema, dejando como un futuro desafia el diseno de un

reactor bioelectroquimico éptimo.

= Se considera un reactor de 50 m? para la produccién de A. ferroozidans Este volumen
de biorreactor fue el de mayor tamano disponible en el mercado sin obligacién de
construirlo in situ y, con esto, ignorar las medidas de seguridad en su construccion

que serian necesarias en caso de construirlo a partir de materias primas.

= La corriente entregada al sistema vendra del diseno de la patente 1467-94, con lo cual
se considerard una densidad de corriente para el sistema de 10 A/m?. Un desafio para
una futura investigacion es la evaluacion de la eficiencia del proceso ante mayores

densidades de corriente.

De esta manera, el reactor tendra las medidas 0,927 metros de radio y 18,53 metros de
altura. Utilizando estas medidas se necesitaran 9629 reactores. Esta cifra parece una can-
tidad excesiva, sin embargo, notemos que cada uno de estos reactores esta generando
diariamente una masa de A. ferrooxidans suficiente para procesar alrededor de 10 tonela-

das de mineral al dia, cifra que se condice con la ecuacién 8.6.
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Al medir la corriente utilizada, se tiene un 4rea de cédtodo de 107,89 m? con lo que la
demanda de corriente serd de 1078,9 A por cada reactor bioelectroquimico, dado que el
voltaje de cada reactor debe ser de 1,26V, la potencia de la celda es 1358W o 1,36 kW

por cada reactor bioelectroquimico.

En el caso de la potencia del aireador requerimos un flujo de aire de 22,2m?/h, la

compania SINOMAC ofrece equipos de este tipo con un consumo de 7,5 kWh.

Junto con la corriente y el equipo de aireacion se hace necesario estimar el costo tanto
del catodo como del anodo del reactor bioelectroquimico. En el caso del catodo se utiliza
una malla de acero de apertura de 2mm y un espesor de 1mm, lo cual resulta en un
volumen de 0,11 m3, y, dada la densidad de 7960 kg/m? y que la malla estd en la mitad
de su volumen hueca, la masa en kilogramos de acero inoxidable para la malla de acero es
de 437 kg, y, con un precio por tonelada del acero de 1000 USD /ton, el costo por malla
de acero de es 437 USD.

El tamano anodo de plomo para cada reactor bioelectroquimico es proporcional y de
las medidas 18,7 m de altura, 0,49 m de ancho y 0,1 m de espesor, con una densidad de
11340kg/m? y un costo por tonelada de plomo de 880 USD, el costo de cada dnodo de
plomo es de 9143 USD.

De esta manera, el gasto de inversion de cada reactor bioelectroquimico se estructura

como se presenta en el cuadro 8.9.
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Componente Costo unitario | Consumo energéti-
(USD) co (kWh)

Reactor 5000

Aireador 2900 7,5

Catodo 437 1,36

Anodo 9143

Total reactor bioelec- | 17480 8,86

troquimico

Cuadro 8.9: Resumen de gastos de inversién y de operacién asociados a reactores bioelec-

troquimicos para produccién de A. Ferroozidans

Junto con el diseno de los reactores biolectroquimicos es necesario considerar la co-
municacién del sistema hacia la alimentacion a las plantas concentradoras de manera que
requerimos la implementacién de 2 equipos mas bombas, separadores y la coneccién entre

ellos dado por las tuberias.

Las bombas impulsardn desde el reactor un flujo de 1 m?/h al separador de centrifu-
ga, de acuerdo a la empresa Galileo Star de China, el costo de una bomba con dicha

capacidad es de 82 USD y tiene un consumo de operacién de 3kWh.

Por otro lado, la separacion de las bacterias y el medio se hard a través de una separa-
dora centrifuga, que nos permitira separar la masa bacteriana de un porcentaje de liquido,
sulfato ferroso y los otros componentes del medio de cultivo. Dado el volumen de liquido
transportado por hora, se utilizaran separadores de centrifuga de 120 m?/h de capacidad,
cuyo costo de acuerdo a cotizaciones es de 25000 USD, y de acuerdo a los calculos cada
uno consume 149 kWh. Estas centrifugas operan continuamente y, conectando el flujo de

120 reactores bioelectroquimicos con cada una, requieriendo 83 separadores en total.

Finalmente se consideran tuberias tanto hacia la centrifuga como a la alimentaciéon a
los reactores, ademas de una distancia de seguridad de 1,6m entre un reactor bioelectro-
quimico y otro y una formacién rectangular de 12x10 de ellos conectados a cada centrifuga,
con lo cual se utilizan 960 metros de tuberia por cada instalacién de 120 reactores bioelec-

troquimicos totalizando 78720 metros en total. La ecuacion de flujo en tuberias presentada
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en el apéndice H, permite determinar que esta tuberia tiene un didmetro interno de 5,5

cm y uno externo de 5,8 cm.

El precio del acero y la proteccion catddica para controlar la corrosién producto de
la acidez del medio de cultivo corresponden a 7,88 USD/m y el montaje en 55 USD/m.
Dados estos precios, el costo total en tuberias es de 4.949.913,6 USD.

Se agrega un reactor agitado de regeneracién, al cual convergera el medio rico en iones
de férrico que necesitan ser regenerados antes de ser distribuidos a recirculacion. En este
caso se usara un reactor del mismo tipo que los usados en el sistema, salvo que la relacién
entre anodo y catodo sera 1, y se contara con un agitador, en lugar de un aireador, cuyo

consumo energético se menciona en el apéndice H.

Finalmente para impulsar el liquido desde el estanque recirculado hacia los ractores
bioelectroquimicos se utilizara 1 bomba por conjunto de éstos, estableciendo 82 bombas
que empujan 120 m?/h de medio de cultivo rico en sulfato ferroso. Esta bomba tiene un

consumo de 30 kWh y se requieren 83 de ellas.

Con todo esto el cuadro 8.10 muestra la inversién total a desarrollar en equipos.
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Componente | Costo unita- | Consumo Cantidad Total Inversién

rio (USD) energético

(kWh)

Reactor 17480 8,86 9629 168.314.920
bioelectro-
quimicos
Bombas 82 3 19258 1.579.156
Separador 25000 149 83 2.075.000
centrifuga
Bombas  de | 338 30 83 28054
recirculacion
Tuberias 62,88 78720 4.949.913
Reactor  de | 8320 40,81 1 8.320
regeneracion
i6n ferroso
Total sistema 176.165.785
bioelectro-
quimico

Cuadro 8.10: Gastos de inversién asociados a produccién de bacterias A. Ferrooxidans

8.3.3. Costos de Produccion
Costos de insumos y agentes asociados a la flotacién

Adicionalmente al costo de ambos equipos, es necesario considerar el costo de los in-

sumos entregados, salarios y la energia consumida en el proceso.

Al dfa son circulan 240725 m?® de agua de medio de cultivo, los cuales van a una eta-

pa de separacién de las bacterias presentes para llevarlas luego a la concentradora.

Considerando que el sistema de separadores tiene una alta tasa de eficiencia, se consi-
dera una pérdida en el medio de 5% producto de la propia operacion y la circulacién de
agua producto del transporte de las bacterias concentradas al equipo de flotacion Roug-

her. Ademads, dado que el sistema de separacién funciona en una tasa 4:1, se el 20 % de la

121



CAPITULO 8. ANALISIS ECONOMICO

masa de agua es expulsada hacia los los concentradores primarios de la planta.

De esta manera en la operacion anual en estado estacionario se consideran los costos

definidos en el cuadro 8.11.

Insumo Masa por | Toneladas Toneladas Precio Valor

litro (g/1) | diarias anuales tonelada (USD/ano)

(ton/dia) (ton/ano) (USD/ton)

Sulfato ferro- | 2,72 32,74 11786 80 942.931
SO
Sulfato de | 04 4,815 1733,22 60 103.993
magnesio
Sulfato de | 04 4,815 1733,22 100 173.322
amonio
Fosfato de po- | 0,056 0,674 242,65 300 72.795
tasio
Acido sulfiri- | 0,245 2,95 1061,6 49 52.018
co
Agua 1 48,15 17331 1,6 27.731,5
Total 1.372.791,5

Cuadro 8.11: Consumo de quimicos para preparacion de medio de cultivo en operacion

Adicionalmente a este flujo circulante, se debe considerar llenar los reactores una pri-
mera vez en su volumen completo, 50 m?3, este gasto ird en el contexto de inversién y en
este caso tiene el valor de 202.239 USD.

En el caso del uso de cal en la celda de flotacion, se considera que en normalmente el
consumo de cal es de menos de 1 kg/t, sin embargo, en la experimentacién se utilizé una
proporcién cercana a 60 kg/t, lo cual es un gasto desproporcionado de cal en el proceso.
En la operacién estacionaria de una planta concentradora esto esta lejos de ser factible. En
la bisqueda de informacién internacional, se ha obtenido datos acerca de que el consumo

de cal en concentradoras cuando estan operando en estado estacionario se ubica entre 2,5
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y 3,5 Kg por tonelada de mineral procesado. Esto se debe a que, debido a la recirculacion
de agua, ésta ya se contiene un nivel de pH superior al agua de mar tradicional, por lo
que una vez que abandona la etapa de buffer, el ascenso en el pH es mas estable. En este
caso en particular, xd aproxima el consumo de cal al valor intermeido del rango, es decir
3kg por tonelada de mineral procesado, Numero que estd de acuerdo a lo expuesto en la
figura 2.4 acerca del consumo de cal en flotaciéon primaria en presencia de agua de mar.
De esta manera, una operacién de 100 ktpd, a un precio por tonelada de la misma de 143
USD, nos lleva a tener un costo anual en cal de 46.975.500 USD.

Un resumen del sistema y consumo de insumos es posible visualizar en la figura 8.4.
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Figura 8.4: Configuracion reactores bioelectroquimicos en funcién de los filtros centrifugos

Consumo Energético

En este caso, el costo energético por MWh consumido proviene de la informacion di-
recta de la Comisién Chilena del Cobre y de la informacién spot del SING, estableciendo
a nivel de precios durante el mes de noviembre un precio de 111 USD por MWh. Notar
aemas la alta movilidad de precios mensual, oscilando desde este nivel de precios a uno
cercano a los 55 USD por MWH. Por otro lado, este analisis simplifica el hecho de que

la enegia entegada al sistema es completamente externa, dejando de lado el hecho de que
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muchas faenas utilizan sistemas de generacion interna con el fin de abaratar costos.

En el consumo energético se consideran los gastos de energia en bombas, equipos de
fitracion y reactores bioelectroquimicos y de regeneracién, los principales gastos de ope-
racién en este modelo. utilizando la informacion de consumo energético ya entregada en
el diseno de equipos del cuadro 8.9 se tiene que el consumo diario del sistema es de 3433
MWh al dia, lo que, considerando un costo informado de 111 USD/MWHh, corresponde a
451.433 USD al dia, el resumen de cada equipo y de consumo energético total se muestra
en el cuadro 8.12, donde notamos el alto consumo del sistema producto de la operacién
de los reactores bioelectroquimicos, los que representan cerca del 70 % de la demanda

energética del sistema.

Equipo Cantidad Consumo uni- | Consumo uni- | Costo total
equipos tario por hora | tario  anual | Anual
(KWH) (MWH)
Centrifuga 83 149 1287.,4 11.860.447,7
Reactores 9629 8,86 76,55 81.818.522
bioelectro-
quimicos
Bombas 9629 3 25,92 27.703.788
Bombas  de | 83 30 259,2 2.388.010
recirculacion
Reactor dere- | 1 40,81 352.6 39.138.4
generacion fe-
ITOSO
Total 123.809.906,2
Cuadro 8.12: Costo energético de operacion
8.3.4. Gastos en Recursos Humanos

De acuerdo a lo establecido por medio del costeo ABC, los mayores cambios vienen

del uso de insumos y equipos, de esta manera, los costos asociados a recursos humanos
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cubren las actividades de supervision y administracion de insumos. Dado que gran parte
de la gestion de los equipos es parte de un circuito cerrado, se requieren analistas para
controlar la calidad del proceso y, adicionalmente para gestionar los reactivos en el reactor
de regeneracion, el cual también hara las veces de receptor de reactivos y homogeneizador
de los medios de cultivo. Ademas de todo esto de contar con al menos 1 stiper intendente
(por operacién y por mantencién), con esto el sistema queda como se resume en el cuadro

8.13.

Posicién Honorarios men- | Cantidad de per- | Costo Anual
suales (USD) sonas (USD)
Superintendente | 8200 2 196.800
Analistas 4000 20 960.000
Operarios 2000 100 2.400.000
Total 5.956.800

Cuadro 8.13: Recursos humanos adicionales en operacion de bioflotacién

El total de personal esta asociado a que existird un Superintendente encargado del
control de la operacién de los reactores bioelectroquimicos mientras que otro se encargara
de la mantencién de equipos y de insumos, ademéas de un analista encargado de mante-
ner control del proceso de cada sistema de reactores bioelectroquimicos y su conexion al
separador centrifugo definido. Los operarios se encuentran definidos por los 25 por turno,

encargandose del control manual y reposicion de reactivos dentro del sistema.

El resto de las actividades se encuentra tanto ya considerada como financiada dentro

del sistema.

Costos de transporte, tratamiento y refinacién

Dado que no tenemos una locacién directa para hacer el flete, se asume que el trans-
porte del mineral procesado no se hara y quedara pendiente de costeo. Esta diferencia

no es significativa debido a que se hace una evaluacién diferencial de los ingresos, de esta
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manera, dado que los porcentajes de recuperacién son similares, las diferencias entre una

recuperacion y otra tienden a acercarse a 0.

Se define el costo de tratamiento como, en funcion de los datos entregados en el cuadro
8.5, los costos de tratamiento por depresante corresponden a los entregados en el cuadro
8.14:

Costo de tratamiento con Cal como agente | $79.511.040
depresante (USD)
Costo de tratamiento con A. ferroozidans co- | $85.288.320
mo agente depresante (USD)

Cuadro 8.14: Costos de tratamiento anuales por concentrados de mineral

Por otro lado el costo de refinacion esta asociado a llevar el mineral tratado a producto
terminado. De acuerdo a los datos del cuadro 8.5 los resultados de costo de refinacién por

especie corresponden a los definidos en el cuadro 8.15:

Costo de refinacién de Cobre con Cal como | $50.483.989
agente depresante (USD)
Costo de refinaciéon de Molibdeno con Cal co- | $70.401.100
mo agente depresante (USD)
Costo de refinacién de Cobre con A. ferroo- | $54.152.160,8
zidans como agente depresante (USD)
Costo de refinaciéon de Molibdeno con A. fe- | $76.069.760,5

rroozidans como agente depresante (USD)

Cuadro 8.15: Costos de refinacion anuales por concentrados de mineral
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Resumen de costos del sistema

Costo Monto (USD) A. | Monto (USD) Cal
ferroozidans

Insumos y | 1.372.791,5 46.332.000

reactivos

Energéticos 123.809.906,2
Recursos hu- | 3.556.800

manos
Transporte, 215.510.241 206.159.456
refinacion y

tratamiento

Total Anual 344.249.738,1 252.491.456

Cuadro 8.16: Total de gastos en operacion anual

8.3.5. Capital de trabajo

El capital de trabajo se entiende como una asignacién de recursos financieros para los
activos corrientes de un proyecto. En ese sentido es la diferencia entre activos corrientes y
pasivos corrientes y equivale a la suma total de recursos financieros que la empresa destina

en forma permanente para sostener la operacion de la empresa.

En este caso, y dado que el capital de trabajo de las plantas ya se encuentra conside-
rado, a excepcién de la modificacién en las plantas concentradoras. El capital de trabajo
serd el costo total incremental de operacion de la planta en un ano en ejercicio.

Notar que bajo esta definicién se excluye cualquier formato de pago de la instalacién

de los reactores bioelectroquimicos dentro del proceso de financiamiento liquido.

El capital de trabajo serd integrado una sola vez a inicio del proyecto y recuperado al

final del tiempo de estimacién del proyecto.

De acuerdo a esta definicion, el capital de trabajo como Costo anual operacién planta
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con A. ferrooxidans - Costo anual de operacién planta con cal, corresponde a: 91.758.283
USD.

8.4. Resultados economicos

Utilizando una tasa de descuento de 12 % y un horizonte de evaluacién de 20 anos, ob-
tenemos un VAN diferencial de -128.705.892,9. Una cifra negativa era esperable, ya que la
instalacién de un sistema de depresion de pirita con A. ferrooxidans requiere la instalacién
de una serie de equipos que no se compensan si las recuperaciones de cobre y molibdeno

son similares. La tabla completa del VAN diferencial se encuentra en el apéndice I.

De acuerdo a los calculos, el OPEX de la operaciéon en estas condciones corresponde
a 344.249.738,1 USD, de estos 38,4 % corresponden al gasto energético de mantener en
operacién al set de reactores bioelectroquimicos. Por otro lado, el OPEX diferencial del
uso de cal corresponde a 105.148.447 USD, cifra que corresponde al 29,4 % del primer
OPEX. En este tdltimo caso, ademas, se consideran como gasto adicional el consumo de
cal y los costos de tratamiento y refinacién. Ademas, el costo energético de operacién de
los reactores, ocupa el 70 % del costo energético del sistema, por lo que un poco mas de
un cuarto del costo de la operacion corresponde a costos energéticos de reactor bioelec-
troquimico. En ese sentido, buscar maneras de mejorar su diseno se vuelve un imperativo

en el proceso.

De acuerdo al dimensionamiento definido en este caso, se requieren mas de 9000 reacto-
res bioelectroquimicos, cuya operacion y compra representan costos que frente al proceso
sustituto, la cal, las ganancias en recuperacion no logran compensar. El volumen utilizado
en este caso se debe a los estandares de mercado y al hecho de que, en la propia construc-
cién del reactor bioelectroquimico existen factores adicionales que obligan a hacer mayores

analisis en el caso para entender el comportamiendo de las bacterias frente al sistema.

En términos de aquellos factores que mas impactan el beneficio de la operacién es po-
sible mencionar que el precio de la cal no significa mejoras en la valoracion del proyecto,

ni tampoco cambios en el precio del cobre, los cuales finalmente son internalizacion indis-
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tintamente del método. Por otro lado, un aumento de 1% en el precio del MWh, el precio
de la libra de molibdeno y en el porcentaje de recuperacién de molibdeno, modifican el
VAN -4%, 2% y 22 %. Por lo que controlar los costos energéticos y mejorar la recupera-

cién de molibdeno se vuelve critico en el sistema.

En lo que respecta al precio en molibdeno, el valor que llevaria a obtener un VAN
positivo es sobre 11.93 USD/libra, cifra que representa un incremento de 40 % en relacién
al precio base utilizado (8.2 USD/libra) y que fue superada en el 2008, donde la libra del

metal tuvo un precio promedio de 33 USD.

Dados estos resultados, podemos también considerar otros indicadores financieros den-
tro del proceso, en este caso el uso de un sistema de reactores bioelectroquimicos agrega
30,97 kWH /Ton procesada al dia y un costo total de 9,56 USD/ton procesada al dia.

De esta manera el uso de A. Ferrooxidans al dia de hoy como depresante, representa
un desafio relevante en términos de obtener un sistema de diseno de reactores bioelectro-

quimicos optimizados que logren disminuir el tamano de la actual operacién disenada.
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Discusiones

9.1. Consideraciones sobre los resultados del proceso

9.1.1. Acerca del uso del reactor bioelectroquimico

Si bien el uso del reactor bioelectroquimico utilizado en el proyecto representa bastan-
tes ventajas en términos de mantencion, consumo y estabilidad, pareciera no poder llevar
a cabo la tarea de produccion continua de bacterias a nivel industrial debido a la alta

inversién requerida para su implementacién.

En el presente trabajo, se siguieron algunas recomendaciones de proceso, de acuerdo al
trabajo de Bravo, (Bravo, 1995), sin embargo también se establecieron algunas diferencias

que es considerable abordar:

En el caso de Bravo, se incrementé la corriente entregada al sistema dentro del reactor
bioelectroquimico de manera diaria, mientras que en este caso se mantuvo constante. Un
aumento de corriente trae consigo una menor eficiencia electrolitica y, ademas un aumento
de temperatura dentro del sistema, lo que lleva a una mayor actividad dentro del reactor
bioelectroquimico. Las bacterias en si mismas tienen como temperaturas éptimas 26 - 30
°C, por lo que incrementar sustantivamente la corriente podria llevar a sobrerreacciones

en el sistema o incluso a evaporaciéon del medio de cultivo, como se explica en el apéndice E.

Se sigui6 la recomendacién de alimentar con 1 g/l de iones de ferroso al reactor bioelec-

troquimico. Sin embargo, dado que se alimenta a través del sulfato ferroso, se alimentaron
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2.72 g/1 de este sulfato. Esto, sin embargo, se encuentra por debajo de la concentracion

recomendada (1,5 g/l a 3 g/l de iones ferrosos en sulfato).

En la experiencia de Bravo, el aumento de corriente en el sistema trajo consigo un aumento
en el cultivo bacteriano y, adicionalmente, un aumento en el potencial dentro del sistema.
En nuestro caso, el potencial terminé estancandose en los 410, como es posible ver en la
figura 6.3. Esto debido a que, producto de la reaccién electroquimica de los iones férricos
se regeneraban en su totalidad, sin ser completamente consumidos por las bacterias en el
medio. Esto podria justificar diferencias en el volumen de bacterias entre un caso y otro,

aunque el commportamiento de crecimiento fue relativamente similar.

Se utilizé un reactor bioelectroquimico de 4,51, de menor altura al establecido por Bravo,
pero que, proporcionalmente permitia incubar un ntimero similar de bacterias debido a
que se mantuvo el area de la malla de acero que cumplia la funcién de catodo. Esto pues,
si bien afecta la escala del proyecto, entregando consideraciones numéricas 20 % mayores,
en las pruebas de operacion del reactor bioelectroquimico, explicadas en el apéndice D,
no fue posible desarrollar un reactor bioelectroquimico de menor radio y mayor altura
de acuerdo al diseno éptimo de este. Esto sin perjudicar significativamente la aireacién

dentro del sistema y, por consiguiente, el crecimiento de bacterias.

9.1.2. Diferencias en el proceso de prueba en la celda de flota-
cion

Dentro de los problemas encontrados dentro del proceso experimental de flotacion en
las celdas, notamos que un potencial problema que justifica las diferencias de rendimiento
entre las experiencias B y C, en que A. Ferroozidans fue utilizada, proviene de la an-
tiguedad de cada uno de los cultivos. Mientras que en el caso B se utilizaron cultivos
cercanos al mes de antiguedad, en el caso de C se utilizaron aquellos con 1 semana de
antiguedad. Si bien, todas las muestras fueron refrigeradas y la estructura de las bacterias

no esta asociada a su actividad en este caso, no quita la opcién de que haya existido una

potencial contaminacién de alguna muestra producto de su mayor tiempo almacenada.
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A su vez, a las recomendaciones del proceso implicaban el uso de menos revoluciones
en el agitador dentro de la celda, el uso de configuraciones minimas en ésta, superiores
a lo deffinido, podrian haber generado un arrastre mayor de granos de menor tamano
y también de fino, lo que podria haber afectado los resultados de alguna manera. Sin
embargo, dado que todas las muestras tuvieron el mismo problema, hay una consistencia

experimental en este caso.

Por otro lado, el uso de modelos y de reconciliacion de datos, permitio llegar a resultados
muy similares a los expuestos en otras investigaciones, poniendo énfasis en la recuperacién
de molibdeno significativamente mayor en el caso de utilizar A. ferrooxidans como depre-
sante y, por otro lado, con cifras de recuperacién de pirita que bordean el 50 %, cifra que se
encuentra dentro del margen de trabajo expuesto por San Martin (2018) cuando colector
y bacterias son dispuestas en el mineral al mismo tiempo. Sin embargo, no fue posible
establecer comparaciones asociadas a los intervalos en los que se vertia cada reactivo en
la celda de flotacién. Esto pues en el caso de San Martin hubo un andlisis de comporta-
miento de la flotacién en que el colector y la A. Ferrooxidans se vertian secuencialmente
el el reactor, dando tiempo de actuar a cada uno por separado y también se vertieron
todos juntos dando un tiempo de acondicionamiento conjunto mientras que en este caso
solo se se acondicioné a la pulpa en la celda de flotacién con los reactivos interactuando

al mismo tiempo.

9.1.3. Apreciaciones econémicas

Una de las ventajas de analizar el proceso de flotacion con la metodologia ABC fue
la posibilidad de ver que, a nivel de actividades, se conservan las acciones diarias entre
una planta que utiliza A. Ferrooxidans y una que utiliza cal, sin embargo, si bien las ac-
tividades son las mismas, el tipo de expertiz requerido para controlar los procesos es muy
distinto, requiriendo en el caso de uso de bacterias un tipo de profesional de nivel superior
a un operario o técnico y cuya capacidad permita resolver problemas de organismos vivos
Por otro lado, dada la magnitud de la escala en el uso de reactores bioelectroquimicos, se

requiere también de un mayor numero de profesionales para tomar atencién en el trabajo.
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El costo de operar una planta que utiliza bacterias es el mayor, pues se agrega una

nueva area de procesamiento la cual debe estar operando de manera continua.

Si bien los resultados de VAN diferencial son negativos, se hace necesario considerar que se
utilizaron reactores bioelectroquimicos viables con la informacién disponible. Para bajar
los costos en necesario optimizar el diseno del reactor bioelectroquimico, de manera de
encontrar las mejores relaciones de radio, altura, densidad de corriente para maximizar la
produccion de bacterias para llevar el proceso a escala industrial. Esto porque basta que
el precio del molibdeno aumente un 40 % al valor estimado para volver toda la operacién
viable a nivel econémico. Notemos que el 2008, el precio del molibdeno fue 4 veces mayor

al utilizado en el modelo de este informe.

9.2. Consideraciones sobre otros procesos para depri-

mir pirita en presencia de agua de mar

El uso de bacterias conlleva inversiones y también gastos operacionales distintos a
otros sistemas que pretenden utilizar agua de mar directamente, como ya se mencionaron

anteriormente.

Al comparar el uso de la A. Ferroozidans con el uso de Metabisulfito de Sodio (SMBS),
Hassanzadeh (2017), propone que el consumo 6ptimo de este reactivo para mejorar la efi-
ciencia de recuperacién de calcopirita y deprimir pirita corresponde a 200 g/ton. A nivel
de precios de insumo, el SMBS tiene un valor de 250 USD a nivel mayorista, por lo que a
nivel operacional, el costo anual de trabajar con SMBS se encuentra alrededr de 1,8 MM
USD, lo que lo posiciona como una tecnlogia competitivo a nivel operacional por sobre

las bacterias.

Hassanzadeh (2017), senala, sin embargo, que la adicién de Metabisulfito permite de-
presar fuertemente la pirita en flotacién a pH bajo (8,5), sin embargo, también afecta

el rendimiento de los pardametros cinéticos para el cobre. De esta manera, en general se
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utiliza complementariamente con la cal, donde el segundo compuesto sse encuentra pre-
sente en las etapas primaria y barrido, mientras que para etapas de limpieza se utilice
Metabisulfito. Con lo que, la dicién de metabisulfito en agua de mar, obliga a mantener

el uso de cal en flotacion primaria con los analisis ya realizados.

La alternativa de Aired Metabisulfide (AMBS), patentada por Barrick Gold, resuelve
el contratiempo de la tecnologia, utilizando una fase de aireacién previa a la entrada
del mineral a la fltaciéon primera, permitiendo que, a través del oxigeno, el mineral se
oxide y, con los cambios en superficie, mejore la recuperacién al utilizar Metabisulfito.
Dada la informacién anterior, seria una solucini con menores costos operacionales, pero
con la necesidad inversion para los aireadores, sin embargo, seria de todas maneras mas

econémica aun a la solucién de A. ferroozidans.
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A través del presente trabajo se desarrollé un reactor bioelectroquimico que fuera ca-
paz de incubar bacterias A. ferroozidans para utilizar en pruebas de flotacién con mineral.
En este caso fue posible ademas apreciar que la bacteria también tiene la capacidad de
deprimir pirita al igual que la cal(51,3 % de recuperacién frente a 45,2 %) pero con una

mejor recuperaciéon de molibdeno (83,2 % de recuperacién frente a 77,0 % promedio).

Sin embargo, el alto costo requerido para instalar y operar una planta de estas carac-
teristicas hace inviable su instalaciéon en el mediano plazo a menos que se desarrollen

analisis adicionales que permitan mejorar sus rendimiento y disminuir sus costos.

Para establecer mejoras, es posible establecer cambios dentro de todo el sistema, es asi
que se abre la opcién de analizar cambios dentro del reactor bioelectroquimico como lo
es la adicion de ma&s corriente al sistema o anadir méas temperatura para aumentar la
actividad de las bacterias por medio de una chaqueta calefactora, o aumentar el area del
catodo agregando una pared adicional o probando otros volimenes, de manera de asegu-
rar el nivel de incubaciéon que permita menores costos a nivel energético y de tamano y
cantidad de reactores bioelectroquimicos. En ese sentido, no se ha desarrollado un reactor

bioelectroquimico 6ptimo para desarrollar el proceso a escala industrial.

Dentro de la celda de flotacion es necesario estudiar el comportamiento en la recupe-
raciéon frente a la adicién de distintas concentraciones de bacterias, el uso de otros co-
lectores y espumentantes distintos al Xantato de Sodio y al Metil Isobutil carbinol, de
manera de encontrar la mejor complementareidad entre uno y otro, ademés de realizar

pruebas con concentraciones frescas de bacterias. Ademds es necesario comprobar el re-
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querimiento efectivo de bacterias para el acondicionamiento de mineral frente a distintas
especies a modo de disminuir la relacion de bacterias aportadas frente a mineral tratado,

lo que traeria consigo una disminucion de costos en inversiones.
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Apéndice B: Procesos de depresion de pirita alter-
nativos analizados actualmente en la industria

Proceso MBS - Metabisulfito de Soodio

MBS= Metabisulfito de Sodio El concentrador de Esperanza pertenece a la Compania
Antofagasta Minerals S.A. y en la actualidad es la tinica planta en Chile que esta operando
a gran escala con agua de mar cruda y usando la tecnologia del metabisulfito de sodio.
Bajo este esquema ha logrado buenas recuperaciones de Cu, Mo y Au en las etapas de
limpiezas operando alrededor de pH neutro, lo cual le permite obtener altas leyes de Cu

en concentrado final, especialmente para minerales con bajos contenidos en pirita.

Proceso AMBS - Metabisulfito de sodio aireado

AMBS= Aireacién-Metabisulfito de Sodio Barrick Gold Corporation, el 3 de Diciem-
bre 2010 presentd a nivel internacional una solicitud de patente de invencién, que lleva el
niumero WO2011/067680 A2, para la separaciéon de minerales de cobre y pirita desde so-
luciones buffer y/o salinas usando el tratamiento denominado airemetabisulfito (AMBS).
En USA fue presentada el 4 de Diciembre 2009, n°61/266,770. Un complemento de esta

patente presentado el 2016, se adjunta como anexo 10.

Propone el reemplazo de la cal por un depresor alternativo, preferentemente el ién me-
tabisulfito, o bien otros sulfoxi-depresores, tales como el gas diéxido de azufre (SO2(g)),

compuesto que también puede formarse en la pulpa a partir de iones sulfito (SO%‘), bi-
sulfito (HSO3) y tiosulfato(S,03 7).

El elemento innovador de la patente, radica en que la adicién de MBS (tipicamente 50
a 300 gramos /ton) es precedida por una etapa de intensa aireacion y posterior ajuste de
pH (pH<S).

Proceso AMPT - Agua de Mar Pre Tratada
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La Universidad de Concepcién presenté al INAPI el 12 de Mayo del 2010 la solicitud
de patente provisional de invencion 00475 denominada: Proceso para pretratar agua de

mar y otras aguas salinas para su utilizacién en procesos industriales.

La tecnologia de pretratamiento del agua de mar (AMPT) consiste en aplicar una eta-
pa de depuracién quimica parcial del agua de mar con remocion de sus principales iones

secundarios.
Los iones sulfato, carbonato, bicarbonato, magnesio, calcio, etc., se precipitan con le-

chada de cal y enseguida se realiza una separacién sélido/liquido. La salinidad se ve poco

afectada.
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Apéndice C: Composicion A. Ferrooxidans

Elemento Fraccién de masa celular seca
Carbono 0,5
Oxigeno 0,2
Nitrégeno 0,08 - 0,14
Hidrégeno 0,08
Fosforo 0,01 - 0,03
Azufre 0,005 - 0,01
Potasio 0,01

Sodio 0,02
Calcio, Magnesio, Cloro | 0,005
Hierro 0,002
Otros 0,003

Cuadro 1: Composicién tipica y elemental de una célula microbiana
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Apéndice D: Pasivacion Anodos de plomo

La pasivacion es el proceso para el tratamiento de los metales con acidos con la fina-
lidad de remover el hierro libre de la superficie de los metales y para recubrirlo con una
capa de protecciéon contra la corrosion y el 6xido. Esta capa de pasivacién puede danarse
debido al calor o a los quimicos por los altos niveles de humedad. Esto pudiera causar la
oxidacion de las partes de calentador. Por ello, pudiera ser necesario realizar la pasivacion

con regularidad para prevenir los danos al metal protegido.

En el caso del uso en plomo, la pasivacion del anodo funciona como un mecanismo de
proteccion que permite que no se formen capas de 6xido de plomo, las cuales precipitarian

posteriormente en el reactor bioelectroquimico, generando problemas de toxicidad.

Para la pasivacion de los dnodos de plomo del proceso actual se utilizé el procedimien-
to de:
Bano de soluciéon: En una primera instancia se bana la barra de ploo en una solucién
con concentraciones de 200 g/1 de Tartrato de Potasio (K2CyH,Og), 100 g/1 de Hidréxido
de Sodio (NaOH) y 50 g/1 de Yoduro de Potasio (KI).

Pasivacién: Para la pasivacién como tal se sumerge la barra de plomo en una soluciéon
de 100ppm de Cobalto y 150 g/1 de Acido Sulfiirico. Sometiendo a la barra a una densidad

de corriente de 50 A/m? por una hora.
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Apéndice E: Pruebas en escala de reactor bioelec-
troquimico

Para validar la factibilidad del uso del reactor bioelectroquimico en la incubacién de la
A. Ferroozidans se realizaron 3 pruebas de escala y concepto para llevar la aproximacion
del mismo a la realidad y con esto validar tanto el tamano como la capacidad de este para

la incubacion de la mayor cantidad de bacterias.

Siguiendo las leyes de Faraday en la ecuacién del mismo, es posible determinar un érea

aproximada para el catodo.

Pat'icell'At't'nc:
z-F

Q-[C; =Gyl (1)

mg =

Donde:
mq: Masa depositada (Masa/tiempo).
P,;: Peso molecular del elemento en estudio.
1.e1: Densidad de corriente de la celda.
Ay: Area ttal expuesta a depositacion.
t: Tiempo de exposicion.
n.: Eficiencia de corriente.
z: Nimero de electrones intercambiados en la eaccién de depositacién.
F: Constante de Faraday (96500 [c/g-eq]).
@: Flujo volumétrico de solucion.

[C; — CYf]: Variacién de la concentracién del elemento de interés en la etapa E.W.

Reactor bioelectroquimico piloto abierto

En una primera instancia se utilizé un vaso precipitado abierto con una capacidad de
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500ml a modo de observar el comportamiento de crecimiento de las bacterias durante la
incubaciéon. En este caso, se completél volumen con medio de cultivo, una barra de plomo
pasivada. En este caso el tamafio de la malla corresponde a un area de 384,65 cm? en un

vaso precipitado de 10 cm de altura y 3,5 cm de radio.

El reactor bioelectroquimico cumple con todos los procedimientos detallados en el
capitulo de metodologia, pero llevads a su escala en volumen. El piloto se presenta en la

imagen a continuacion.

Figura 1: Reactor bioelectroquimico piloto abierto de 500 ml

Este tipo de reactor bioelectroquimico se mantuvo en operacion durante 4 dias, du-
rante los cuales sufrié constantes variaciones de volumen debido a que la presencia de
corriente eléctrica en el interior generé evaporacion, con lo cual habia menos liquido en
el reactor bioelectroquimico, menos capacidad para incorporar ese calor en el interior y
por consiguiente un aumento mayor en la evaporacién, Esta variacion llevo a aumentos
por sobre los 38 grados Celcius de temperatura, y por consiguiente una sobrerreaccion
y muerte de las bacterias presentes en el reactor bioelectroquimico. Los resultados en el

sistema se detallan en la figura:
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Comportamiento reactor 500ml|

Fotencial Eh en &l reactor

Bacerias en el reactor (10P*8)

0 1 2 3 4 5

Dias de incubacién

—e—Eh —g—Barterias

Figura 2: Resultados reactor bioelectroquimico piloto abierto de 500 ml

Reactor bioelectroquimico cerrado en escala mediana

Dado que la prueba del reactor bioelectroquimico de prototipo de 500 ml no logré una
incubacién de bacterias eficiente, en este caso se utiliza un volumen de 2000 ml, el cual se
encontrard recibiendo la entrada de aire definida en el modelo de metodologia de 2 1/min,
permitiendo la salida de un flujo de aire similar, pero evitando la fuga de liquido producto

de la evaporacion.
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Figura 3: Reactor bioelectroquimico piloto abierto de 2000 ml

Sometiendo este modelo a las pruebas de testeo de laboratorio e manteniendo el flujo
de energia por 5 dias se logré una incubacién exitosa como se muestra en el siguiente

grafico.

Bacterias incubadas en tiempo
3

25 P i
1.5

: /
05 j =

o 20 40 60 80 100 120

0

Total Bacterias en el reactor (potencin
10e11)

Tiempo (Horas)

Figura 4: Resultados crecimiento reactor bioelectroquimico de 2000 ml
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Modificacion potencial Eh en reactor 2000ml

Fotencial Eh
w
&

Dias

Figura 5: Resultados potencial eléctrico reactor bioelectroquimico 2000 ml

De esta manera se procede a probar un reactor bioelectroquimico que sea capaz de

incubar las bacterias necesarias para seguir la proporcion requerida para la flotacion.
Reactor bioelectroquimico cerrado de longitud 6ptima

Este reactor bioelectroquimico sigue el trabajo de San Martin (2018) en lo que respecta
a la cantidad necesaria de A. Ferrooxidans para la depresiéon de pirita. En este caso San
Martin utiliza en su experiencia 1,2 - 10!° bacterias concentradas en 0,5 ml para trabajar
con 1 g de mineral. En nuestro caso, como se utilizarda un Kg de mineral, se requiere una
cantidad de bacterias incubadas en un reactor bioelectroquimico de 3500 ml de tamano
en el caso de usar un diametro interno de 7,5 cm y 87 cm de alto como el expuesto en el
trabajo de Bravo (1995).
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Figura 6: Reactor bioelectroquimico piloto cerrado de 3500 ml

Luego de poner este reactor bioelectroquimico en operacion fue posible ver varios pro-
blemas de incubacion, tanto en crecimiento como de reduccién de las bacterias. Debido a
esto, se decidié6 mantener el area del catodo, pero utilizando un vaso que entregara una
mejor aireacién y control, con lo que se procedia utilizar uno de 4500ml. Los resultados

se muestran a continuacion.

Comportamiento reactor 3500ml
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=]
=

0.6

in
=]
=

05

I
=]
=]

0.4

w
=]
=

0.3

a
=]
=

0.2
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0.1

Fotencial Eh en el reactor

=
[=]

Bacerias enel reactor (10p*9)

0 1 2 3 4 5

Diasde incubacién

—a—Eh —e—Baterias

Figura 7: Resultados reactor bioelectroquimico 3500 ml
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Apéndice F: Analisis mineralégico de muestras

La muestra fue analizada en el laboratorio de la empresa MAM Ltda.

La muestra presenta una mineralogia de minerales sulfurados de cobre, fierro: calcopi-
rita en concentraciéon predominante, calcosina y bornita en concentracion baja, covelina
y tennantita en concentraciones traza (aproximadamente 100 ppm), ademds se observé

molibdenita, esfalerita, tennantita y como impureza se observo un grano de escoria.

Se observa ademas sulfuro de fierro: pirita en concentracién predominante cercana a

calcopirita, se determiné la presencia de magnetita, hematita y limonita.

Formulas Cabeza JM.1

Minerales % Peso
Calcopirita CuFeS, 2,04
Calcosina CusSs 0,13
Covelina CuS 0,01
Bornita CusFe*tS, 0,18
Cu G Tennantita | Cuj Fe?t AsySi3 | 0,04
Pirita FeSs 1,45
Molibdenita MoS, 0,02
Esfalerita Zn S 0,01
Magnetita Fes04 0,32
Hematita Fey04 0,11
Limonita Fe O OH 0,08
Rutilo TiO, 0,09
Ganga 95,51
Total 100,00
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Minerales % Peso | % Vol. | %S| %Cu| %Fe| %As| % Mo | % Zn
Calcopirita 2,04 1,34 0,71 | 0,707 | 0,62

Calcosina 0,13 0,07 0,03 | 0,108

Covelina 0,01 0,01 0,00 | 0,007

Bornita 0,18 0,09 0,04 | 0,111 | 0,02

Cu G Tennantita | 0,04 0,02 0,01 | 0,021 0,01

Pirita 1,45 0,80 0,78 0,68

Molibdenita 0,02 0,01 0,01 0,02
Esfalerita 0,01 0,01 0,00 0,01
Magnetita 0,32 0,17 0,23

Hematita 0,11 0,06 0,08

Limonita 0,08 0,06 0,05

Rutilo 0,09 0,06

Ganga 95,51 97,31

Total 100,00 | 100,00 | 1,59 | 0,953 | 1,68 | 0,01 | 0,02 0,01
Cu Sol 0,026

Cu Tot. 0,979

Cuadro 3: Composicién mineraldgica de 100 % de Minerales opacos

Minerales % Peso | %S | % Cu | %Fe| % As
Calcopirita 52,98 18,54 | 18,332 | 16,11
Calcosina 3,50 0,70 | 2,796

Covelina 0,26 0,09 | 0,171

Bornita 4,55 1,17 | 2,883 | 0,51

Cu G Tennantita | 1,03 0,27 | 0,541 0,21
Pirita 37,68 20,12 17,56

Total 100,00 | 40,89 | 24,724 | 34,17 | 0,21

Cuadro 4: Composicion mineralégica de 100 % de Minerales sulfurados de Cu y Fe
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Apéndice G: Granulometria de cabezas de flotacion
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Muestra | Masa mas de | entre entre entre Bajo
(gra- 100 100y | 140 200 y | 270
mos) 140 200 270
Al 81.59 0 28.23 29.37 15.50 8.49
A2 10.22 0 3.80 3.63 2.06 0.73
A3 31.89 0 11.86 11.39 6.34 2.35
A4 44.86 0 16.69 16.26 8.52 3.39
A5 76.7 0 28.53 27.61 14.57 5.45
Cola-A | 804.68 7.35 299.34 289.68 153.45 54.84
B1 29.80 0 11.29 11.73 5.66 1.12
B2 10.97 0 4.16 3.95 2.08 0.78
B3 19.77 0.14 7.35 7.12 3.76 1.40
B4 14.40 0.10 5.36 5.18 2.74 1.02
B5 23.13 0.16 8.60 8.33 4.40 1.64
Cola-B | 864.74 6.34 321.68 311.23 164.30 61.19
C1 43.04 0 17.51 15.80 8.18 1.56
C2 12.10 0 4.50 4.44 2.30 0.86
C3 12.80 0 4.76 4.70 2.43 0.99
C4 13.53 1.1 5.03 4.87 1.56 0.96
Ch 40.04 0 15.18 14.41 7.61 2.84
Cola-C | 817.43 5.47 304.08 294.27 155.31 58.04
D1 50.69 0 14.86 18.25 9.63 7.95
D2 14.08 0 5.24 5.07 2,77 1
D3 19.82 0 7.51 7.14 3.77 1.41
D4 26.10 0 9.71 9.39 5.14 1.85
D5 25.50 0 9.48 9.36 4.84 1.81
Cola-D | 870.88 7.05 323.97 312.56 165.47 61.83
El 83.42 0 30.26 29.28 15.46 8.42
E2 19.69 0 7.14 6.91 3.65 1.99
E3 14.76 0 5.35 5.18 3.20 1.02
E4 22.62 0 8.20 7.94 4.91 1.57
E5 17.86 0 6.48 6.84 3.31 1.24
Cola-E | 874.46 7.05 317.19 306.96 182.73 60.54

Cuadro 5: Granulometria experiencias de flotacién en funcién a tamano de malla (masa

en gramos)

157



Apéndices

Apéndice H: Cotizaciéon y dimensionamiento de equi-
pos para escala

Reactor de regeneracion y recuperacién de flujo

Dado que las dimensiones del reactor bioelectroquimico ya estan dadas a nivel expe-
rimental y de requerimientos de proceso, corresponde escoger el tipo de impulsor dentro

del reactor agitado para la incubaciéon de las bacterias.

Se utiliza un impulsor de turbina del tipo hojas planas y disco de 6 palas, ya que este tipo
de impulsor trabaja principalmente para fluidos de baja viscosidad y para velocidades que

pueden ser medias o altas.

Se utilizaran para el diseno placas deflectoras para evitar los vértices alrededor del eje y

reducir de esta manera los esfuerzos que actiien sobre éste.

A nivel econémico, este impulsor tiene menor costo y mayor facilidad de construcciéon
que un agitador de hélice o de turbina con palas inclinadas. Ademéds se considerard su
coonstruccion con acero inoxidable 314 o 316 por su resistencia a la corrosion.

Dimensionamiento del consumo energético del reactor de regeneracion

Se puede conocer la potencia consumida por el agitador a través de nimeros adimensiona-
3

les, asociados por medio de graficos el nimero de Reynolds (Re = ) y al nimero de

potencia (Np = . Estos graficos van a depender de las caracteristicas geométricas

)
N3d°p
del agitador y de la presencia o no de placas deflectoras.

Cuando el estanque contiene placas deflectoras, el Np tiene una buena correlacién con

el nimero de Reynolds. Ademads, en régimen turbulento, Np tiene valor constante.

Consumo de potencia para Re < 300 con o sin placas deflectoras
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Para este caso, las lineas de Np v/s Re coinciden para un estanque con o sin placas
deflectoras. El flujo es laminar y la densidad no influye. La ecuacién de potencia queda

de la siguiente manera:

P=KL-N*-d° pu

Consumo de potencia para niumero de Reynolds > 10.000 con placas deflectoras
En este caso el flujo es turbulento y el Np es independiente del Re mientras que la vis-
cosidad no influye. La potencia puede estimarse a partir del producto del flujo generado

por el impulsor y la energia cinética por unidad de volumen del fluido.

La ecuacién queda de la siguiente manera:

P=KT-N®*-da°-p

Tanto KL como KT, vienen dados por la siguiente tabla:

Tipo de impulsor KL | KT
Hélice paso cuadrado, tres palas 41,0 | 0,32
Hélice de paso de 2, tres palas 43,5 | 1,00
Turbina, seis palas planas 71,0 | 6,30

Turbina, seis palas curvas 70,0 | 4,80

Turbina de ventilador, seis palas | 70,0 | 1,65
Turbina dos palas 36,5 | 1,70

Turbina cerrada, seis palas curvas | 97,2 | 1,08

Cuadro 6: Valores constantes KL y KT ante distintos tipos de impulsor
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El gréfico Np v/s Re, se utiliza para estimar la potencia de un impulsor de turbina de 6
placas planas y estanque con placas deflectoras. Las letras S1, S2, S3, etc. del grafico mues-

tran los factores de forma relacionando las medidas principales del impulsor y el estanque:
S1=d/Dy, S2=E/d, S3=L/d, Sy4= h/d, Ss=w/D;, Se=H/D

La curva A se utiliza para palas verticales del impulsor, La curva B y C para palas
verticales y estrechas, la curva D se utiliza en un estanque que no posee placas deflecto-

ras.
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B S+ Curva 5, & 5 S 8 5 HH
- | { A4 D032 10 025025 01 100
-t 17 & 033 10 025 0125 01 101
| C 033 10 0250125 01 1.0 ,
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Figura 8: Grafico de curva de Reynolds para turbina de seis palas

Utilizando una velocidad angular de (N) = 115 rpm y un didmetro del agitador de 84
cm, logramos llegara un nimero de Reynlds de 7,08 - 10°, con lo cual obtenemos un Np

de 7. Despejando P de la ecuacion:

P=Np-(N*-d° p)

P =7-(1,917-084° - 1000) = 20, 62kW

Si asumimos Una eficiencia de motor de 70 % y pérdidas por friccion de 30 % tenemos

un consumo de 38 kW.
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Caracteristicas del estanque seleccionado para reactores bioelectroquimicos y reactor de

regeneracion

De la compania Cangzhou Anthem Industrial International Co. Ltd.

Mixed product

Figura 9: Cotizacion reactor agitado

Caracteristicas de biorreactor:

Design pressure: 0.1 - 1 Mpa

Operating pressure: 0.1 - 1Mpa

Design Temperature: 0 - 200°C

Operating Temperature: 0 - 200°C

Glass layer thickness: 0.8 - 2.0 mm
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= Capacity: 50 - 50000L
= Dimensions: shell DN from 50 mm to 4500 mm, height from 600 to 10000 mm length

» Agitator: Paddle/turbine/frame/anchor/impeller /wing type axial-flow /combination,

also can supply according to customers requirement

= Speed reducer: Planetary cycloid pin gear reducer/helical gear reducer/bevel gear

reducer/variable speed reducer mechanical controlled.

» Seals: Padding seal (0,2 Mpa), Single Mechanical seal (0,4 Mpa), Double mechanical
seal (1 Mpa)

= Resistance to sharp temperature variation: Cool shock -110 °C, hot shock 120 °C

s If the equipment pressure surpasses 1.0Mpa and the temperature under 0 °C or

above 200°C we will design special)

Aireadores

Para determinar la velocidad del flujo de aire Acevedo, Gentina e Illanes (2002) en
el libro ”Fundamentos de ingenieria Bioquimica’de las editoriales universitarias de Val-
paraiso. Sugieren considerar como dato una demanda de oxigeno con una eficiencia de

adsorcién, E, entre 3 y 30 %.

Es asi que la tasa especifica para la aireacién, vvm, se define como:

Faire i NA2274T
Viviquido ~1000-0,21-F-m-273-60

vom =

Con N4 en milimoles de Oy/h L, Temperatura en K y 7, Presiéon en atmosferas.

A su vez, consideramos que en general a Nivel industrial la aireacién es de 0.2 - 0.7

VVII.
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Por otra parte, utilizamos las convenciones de flujo de aire entregados por el modelo:

. Recommended Receiver
Airflow Capacity Volume
{cfm) {m3/h) {cu ft) (gal) {m3)
100 170 13 100 0.4
200 340 27 200 0.8
300 510 40 300 1.1
400 680 54 400 1.5
500 850 67 500 19
750 1275 101 750 29
1000 1700 134 1000 38
1500 2550 201 1500 5.7
2000 3400 268 2000 7.6
3000 5100 402 3000 11.4
4000 6800 536 4000 15.2
5000 8500 670 5000 19.0
7500 12750 1005 7500 28.5
10000 17000 1340 10000 38.0

engineeringtoolbox com

Figura 10: Relacion flujo de aire entregado vs volumen receptor de flujo de aire alimentado

(engineringtoolbox.com, 2019)

Frente a dichos resuiltados se utiliza el airecador SMC - 20000/40 de SINOMAC, cuyas

especificaciones son:

1- Flujo suministrado 30 - 30000 1/h
2- Presién méaxima 16.5 - 70 Mpa

3- Consumo energético: 7.5 kWh
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Figura 11: Aireador

Filtro centrifuga
Dimensionamiento del consumo energético de la centrifuga

Tenemos una centrifugadora de filtro en la que se produce la separacion de suspensién
con una densidad p, = 1100kg/m?. El cilindro con el peso m.; = 200kg tiene un radio
interno R = 0,5m con espesor de pared b = 0,006m y longitud L = 6m. La carga inicial
del cilindro es 50% de su volumen interno. La velocidad angular de la centrifugadora
es w = 1000rpm. En el cdlculo la densidad del aire p, se toma igual a 1.3 kg / m y el
coeficiente de friccién en los cojinetes f = 0,05. El munon del eje tiene un didmetro dm

= 80 mm.

La potencia en el perfodo de trabajo (N,t) es la suma de la potencia gastada en las
pérdidas de friccién en los cojinetes (Neo;), la potencia gastada en las pérdidas de friccién
aérea del cilindro (N,), la potencia de la centrifugadora gastada para una energia cinética
transmitida a una suspensén en fase liquida (1V;) y la potencia de la centrifugadora gas-

tada para una energfa cinética transmitida en fase sélida (Vj):

Nyt = N, + Ne + Neoj + Na
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Para calcular la potencia consumida por pérdidas de friccion en los cojinetes, utiliza-
mos la férmula basada en el peso de las partes giratorias de la centrifugadora. Suponemos
que solamente el cilAndro y el peso de la suspensién cargada participan en el movimiento

de rotacion:

Ncoj=f-g-M-v,

M es el peso total de las partes giratorias de la centrifugadora. Conocemos ya el peso
del cilindro y sélo queda determinar el peso de la suspensién inicialmente cargada. Dado
que la carga inicial del cilindro es 50 %, entonces, al calcular su volumen y multiplicar por

la densidad, es posible determinar el peso de la suspension cargada m:

M,=05-2-7-R-L-p,=05-2-314-05-0,4-1100 = 691kg

Entonces, el peso total es:

M = me; + mg = 000 4 691 = 9000kg

Velocidad periférica del munén v, se calcula por la férmula:
Vin = w - d, /2 = (1000/60) - (0,08/2) = 0,66m/s
Calculamos el valor de potencia N,;:

Nuoj = f-g-M-v, =0,05-9,81-891-0,66 = 288 4WW
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Calculamos el valor de potencia Na suponiendo que el radio exterior del cilAndro R,, =
R+ b:

N, = 0,012 pg - Rep - w? = 0,012+ 1,3 - (0,5 + 0,005) - (1000/60)* = 2,2W
Ahora es posible determinar el valor deseado:

2

Falta calcular la potencia de agitar el liquido, que corresponde a la ecuacién E, -t = IT“’ -t

En este caso, y asumiendo un liquido homogéneo, I = m - [ r?

Nap = Nuj + Ny + N; = 47100

La potencia de trabajo sera 47.1 kWh.

Adicionalmente es necesario considerar la agitacién del liquido dentro del cilindro, lo
cual se calcula utilizando la energia cinética necesaria para mover la masa dentro del ci-

lindro.

Con lo cual tenemos un costo de 102 kWh.

De esta manera el consumo total de cada centrifuga corresponde a 149 kWh.

Caracteristicas de la centrifuga seleccionada
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Figura 12: Cotizacién filtro centrifuga

Especificacién de producto:

Espiral horizontal descarga sedimentacién centrifuga (denominada decantador centrifu-
ga) es un eficaz equipo de separacién que utilizan aceleracién centrifuga generada por la
rotacién de alta velocidad en la aceleracién de la gravedad para acortar miles de veces
de arreglo de particulas sélidas que en el campo gravitacional. Las particulas solidas se
descargan desde el tambor a través del transportador de tornillo continuamente y sin in-

terrupcion.

Serie LWIndustria decantador centrifugo es ampliamente utilizado en el tratamiento
de aguas residuales, petréleo crudo recuperacion, alquitran de hulla recuperacion, aceite
de palma recuperacién, produccién de jugo de fruta, produccién de proteinas, DDGS pro-
duccién, produccion de almidén, tratamiento de residuos de alimentos, etc... Con VFD, y

control del PLC, puede elegir 2/3 separacién de fases.

Centrifuga, Tambor y espiral piezas de soldadura de titanio con 304/316/316L /321 Acero
inoxidable.

Ambito de aplicacion:

1) Ciudad del agua doméstica deshidratacion de lodos.
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2)Lodo de perforacion de petréleo deshidratacion.

3)Lodos de aceite de recuperacion.

4)Refineria lodo concentrado deshidratacién.

5)Destilador y lsquo; s granos deshidratacion.

6)Papel, impresion y tenido de aguas residuales separacién.
7)Médico deshidratacién de lodos.

8)Proteina de soja deshidratacion.

9)Aceite vegetal aclaracién y separacion.

10)Cosméticos aclaracién y separacion.

11)Polvo blanqueador separacion.

Equipo especificado

Modelo | mm Relacion | RPM Fuerza | Principal| Atras CapacidadPeso (LxW
G motor del m3/h KG x H)

kW motor mm

kW

Lw720x | 720 4.1 2200 1951 110 -] 22-30 | 70-120 | 9000 6000 x
2950b 160 3250 x

1500

Bombas

Dimensionamiento del consumo energético de las bombas
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La potencia de una bomba hidraulica viene dada por la ecuacion:

Po=p-g-Q-hy=7-Q My

Donde:
P, es la potencia tedrica de la bomba (en Watts)
p es la densidad del fluido.

g es aceleracion de gravedad v es el pesos especifico del fluido
Q es el caudal (m?3/s)

hy es la ganancia de caga de la bomba, o también altura dindmica de la bomba. P,...; = n-P,

Caracteristicas bomba seleccionado

La bomba para alimentar a separadora centrifuga desde cada reactor corresponden a

las expuestas en la figura 11.13.

Figura 13: Diseno bomba seleccionada para salida de reactor bioelectroquimico

Dado que tenemos una demanda estimada de 1m?/h por cada reactor bioelectroquimi-
co, la bomba que nos permite su uso es la QBY3-10 de GalileoStar, de acuerdo a la figura

y de acuerdo a las especificaciones respectivas expuestas en la figura 11.14.
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Allow particles Air inlet diameter
:;::lﬁir:: unrn ‘u se temperature
pressure Sainistantent ally  Airconsumption
mm in m3/min kw
QBY3-10 DN10 1] 50/ 3| 5[ 0.5] 100 150 80 1/4 0.36 3
QBY3-15 DN15 1] 50f 3] 5[ 0.5] 100 150 80f 1/4 0. 36 3
QBY3-20 DN20 3| 70 4 7| 2. 5] 100 150 80| 1/4 0. 36 3
QBY3-25 DN25 3] _70] 4| 7]2.5]100 150 80) 1/4 0. 36 3
QBY3-254 |DN25 6] 70] 5 7] 4] 100 150 80) 1/2 0.67[ 5.5
QBY3-32 DN32 9] 70| 5 i 4| 100 150 80| 1/2 0.67[ 5.5
QBY3-40 DN40 9] 70| 5 i 4| 100 150 80| 1/2 0.67] 5.5
QBY3-50 DN50 | 20 70| & i 5| 100 150 80f 1/2 0.9] 7.5
QBY3-65 DN62 | 20 70] 5 i 5| 100 150 80| 1/2 0.9] 7.5
0BY3-80 DNBO | 34 70] 5 i 6| 100 150 80 1/2 [1.5-2.0| 11715
QBY3-100 |[DN1QO| 34| 70| 5 7] 6] 100 150 80| 1/2 |1.5-2.0] 11715
QBY3-125 |DN125| 60 84| 5] 8.4| 10| 100 150 80| 3/4 |3.0-4.0 22
OQBY3-150 |DN150) 60| 84| 5| 8.4 10) 100 150 80 3/4 |3.0-4.0 22

Figura 14: Consumo energético bombas de salida de reactor bioelectroquimico

En lo que respecta a las bombas de recirculacién, corresponden a las expuestas en la
figura 11.15.
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Originality * Quality

Adhere to the craftsman spirit of practicing perfectionism

Good self-priming performance
and strong sewage discharge capacity

ZW non-blocking self-priming sewage pump:

Applicable to municipal sewage engineering, light
industry, paper, textile, food, chemical, electric,

petroleum, mining and river pond farming
industries.The suction row contains large solid

blocks, long fibers, sediments, waste minerals,
manure treatment and all engineering sewage.
Pumping solid particles, fibers, slurry, and
suspension suspension.
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Las cuales corresponden al modelo ZX de GalileoStar y tienen las especificaciones si-
guientes:
Flujo de salida: 3,2 a 550 m3/h
Elevacion: 12 - 80 m
Potencia: 0,75 - 132 kWh
Didametro: 25 a 300 mm

Succién: 5 - 6,5 m

3
m
En particular para un flujo de 120 o la potencia consumida de las bombas corres-

ponde a 30 kWh.

Tuberias

Las ecuaciones que permiten modelar el tamano de las tuberias corresponden a:

3600-v w

pw-l-v?-SG
Ap= v oG
b 2d

Donde:

| es la longitud del cilindro

Qw: Rango de flujo del Liquido w (m?/h)
d : diametro interno de la tuberia (metros)
Ap: Caida de Presién (Pa)

w: Coeficiente de friccion

SG: Gravedad especifica del fluido.

Imponiendo una velocidad de flujo no superior a 2m/s y con los requerimiento de Caudal

ya definidos, obtenemos el didmetro interno de tuberia de 5,5 cm.
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Figura 16: Patente flotacién usando Aire y Metabisulfito al ano 2016
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