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Resumen

Cobre las Cruces S.A. es la empresa explotadora de un yacimiento de sulfuros
localizado al norte de la ciudad de Sevilla, su actividad principal es la extraccion de
cobre por via hidrometalUrgica. Su materia prima es el sulfuro de cobre y para la
extraccion de cobre se realiza una lixiviacion atmosférica. Para dicho proceso es

necesario tener en solucion iones Fe®*, que acttian como catalizadores de la reaccion.

En el proceso productivo se han detectado pérdidas de hierro superiores a las previstas
con las condiciones de disefio. Este hecho unido a una baja reposicion del hierro perdido
mediante la lixiviacion de la pirita (sulfuro de hierro) provoca bajas concentraciones de

dicho elemento en el sistema.

Los esfuerzos en este proyecto iran dirigidos a minimizar las pérdidas de hierro en dos
corrientes de estériles y a valorizar mediante lixiviacion acida un residuo con elevado

contenido en hierro.

Para ello primero se hara una evaluacion de la situacion actual para ver los puntos sobre
los que hay que actuar. Una vez definidos se realizara la experimentacion necesaria para

implementar las modificaciones en el proceso que minimicen las pérdidas de hierro.

Finalmente, mediante la sustitucion de los actuales filtros banda por unos filtros prensa
y con la lixiviacion de un precipitado estéril del proceso, se consigue disminuir las
pérdidas de hierro en un 82 %. Estos cambios suponen una inversion de 3.351.455 € y

tiene un tiempo de recuperacion de la inversion inferior a 2 afios.

El objetivo de este proyecto es analizar y evaluar el estado actual de la lixiviacion en
Cobre las Cruces, y proponer una serie de mejoras que ayudaran al mejor

funcionamiento de la misma.
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1. INTRODUCCION

1.1. Cobre Las Cruces

Cobre las Cruces, S.A. es un proyecto de extraccion de cobre por mineria a cielo
abierto y tratamiento hidrometalurgico. El proyecto comenzé a gestarse en 1992, afio
en el que se iniciaron las exploraciones. La fase de construccion se did por finalizada al
terminar las obras del proyecto de la Planta de Tratamiento Hidrometal(rgico del
complejo a finales de 2008 y la fase de operacion di6 comienzo en el segundo trimestre
de 2009. Constituye uno de los yacimientos minerales inexplotados mas rico en cobre
de Europa. Se encuentra situado entre los municipios sevillanos de Gerena, Guillena y
Salteras, con una extension de 946 hectéreas, distribuida entre la planta de tratamiento

hidrometaldrgico y la corta minera.

La explotacion prevé una produccion media anual de 72.000 toneladas de cobre, lo que
equivale al 25% de la demanda nacional. Espafa es el 4° consumidor de cobre de la UE
y el 14° consumidor mundial. El total estimado para todo el periodo de explotacion de

15 afios es de 1 millon de toneladas de cobre aproximadamente.

La planta hidrometalUrgica de tratamiento de cobre, ubicada dentro del complejo
minero, es Unica en Europa y es donde el mineral se convierte en ldminas de cobre
siguiendo un proceso tecnoldgicamente innovador y ambientalmente limpio. Esta planta

elimina el proceso de fundicidn, evitando emisiones atmosféricas.

El accionista principal de Cobre Las Cruces, S.A. es Inmet Mining Corporation,
empresa canadiense especializada en la extraccion de cobre, zinc y oro, con un 70% del

total del accionariado. Leucadia National Corporation es propietario del 30% restante.

1.1.1. Descripcion del yacimiento

El yacimiento es excepcionalmente rico en cobre, con reservas de 17,6 millones de
toneladas de mineral con 6,2% de cobre. Se encuentra situado aproximadamente a 20
Km. al noroeste de Sevilla, formando parte del cinturébn minero de la Faja Piritica

Ibérica, que recorre el suroeste de la peninsula.

El método que se utiliza para la extraccion del mineral del yacimiento es el de mineria a

cielo abierto, mediante corta minera. Este método maximiza el aprovechamiento del
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recurso, facilitando a su vez el control geotécnico y de seguridad laboral, factores

ambos que redundan en la viabilidad de la operacion.

A su vez, la extraccion del cobre del mineral se hara a través de un tratamiento basado
en la via hidrometalUrgica, considerada en el sector como la “nueva tecnologia limpia
de obtencion del cobre”, con ventajas que implican un mayor rendimiento técnico,
econdmico y medioambiental. Desde el punto de vista ambiental, el tratamiento
hidrometaldrgico, frente a la alternativa tradicional de tratamiento pirometallrgico, es
decir de fusion del mineral en fundicion, elimina el transporte a fundiciones y las

emisiones de SO, a la atmésfera.

2. PROCESO PRODUCTIVO DE COBRE LAS CRUCES

Para empezar se describira el proceso de produccion llevado a cabo en CLC. Se dividira
en cinco zonas que seran: trituracion y molienda, lixiviacion, extraccion por solventes,
electro-obtencion y por ultimo el tratamiento de preneutralizacion y neutralizacion de

efluentes.

Se adjunta un diagrama de la planta de procesamiento.
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Figura 2.1. Diagrama de flujos general de la planta de tratamiento hidrometalGrgico.
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2.1 Trituracion y molienda

El mineral de alimentacion a la planta se transporta desde la mina por medio de
camiones de 90 toneladas y estos descargan en la tolva de alimentacion, de una
capacidad de 135 toneladas la cual cuenta con una parrilla fija de 1 m de apertura para

retirar las piedras con sobre tamafio.

Desde esta tolva el mineral se extrae por un alimentador de placas Apron que descarga
al triturador primario de mandibulas, donde es reducido de un tamafio maximo de 1m,

hasta obtener un material mas fino para ser enviado al triturador secundario.

El mineral se extrae de la tolva de descarga del triturador mediante una cinta
transportadora de velocidad constante. Esta cinta descarga el mineral a una segunda
cinta que alimenta a la trituracion secundaria previa clasificacion en una criba
secundaria. En esta segunda cinta se ha instalado un electroiman y un detector de

metales.

El producto de la trituracion primaria se descarga a una criba secundaria. Esta es una
criba vibratoria, parrilla Unica con doble cubierta. Los finos son enviados es la cinta
colectora de trituracién secundaria/terciaria, compuesta por dos trituradores de conos. El
sobre tamario de las dos bandejas superiores (75 y 30 mm) alimentan a un triturador
secundario de cono. El sobre tamafio de la bandeja inferior puede descargar ya sea a la
cinta de alimentacion del triturador terciario o a la cinta de alimentacion de la criba

terciaria.

El producto triturado y, ocasionalmente el sobre tamafio de la bandeja inferior de la
criba secundaria se recoge y envia hacia una criba terciaria, de doble cubierta. El sobre
tamano de ambas cubiertas (25 y 13 mm) alimenta a una cinta que conduce a la tolva de
trituracion terciaria. Esta es descargada a través de un alimentador hacia un triturador de

cono terciario.
La capacidad de disefio de las etapas de trituracion es de 228 t/h.

El producto de este cono terciario descarga en una cinta que conduce hasta la criba
terciaria, con una apertura de 13 mm, para su clasificacion. EI material pasante es el
producto final de la trituracion que tras ser recogido en la cinta transportadora que

descarga en el silo de almacenamiento. El sobre tamafio retorna al cono terciario.
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La capacidad de este silo es de 4584 t y desde el mineral es extraido por medio de tres
alimentadores de cinta. La velocidad de alimentacion del mineral es variable y se
descarga a la cinta CV-008 la cual alimenta al molino de bolas.

La seccion de molienda incluye un molino de bolas con clasificacion en circuito cerrado
realizada por un clasificador en espiral y por dos hidrociclones clasificadores. La cinta
descarga al molino donde se mezcla con una corriente de agua de proceso para formar la
pulpa de alimentacion al molino. El grado de molienda es controlado por la velocidad y
potencia del molino, que se ajusta mediante la adicion de medios de molienda. El grado
de fino deseado en el rebose del ciclon es de 95% entre 145-155 um. Para controlar esta
granulometria esta instalado un analizador de tamafio de particula en linea (PSI 500)
que permite el monitorizado de la distribucion de tamafio de particula del producto de

molienda.

El control del tamafio de particula es de elevada importancia para el éxito del proceso
que se realiza aguas abajo y para la recuperacion global de cobre. Un tamafio de
particula muy fino es una indicacion de una recirculacion excesiva de material de vuelta
a la molienda, lo que se traducira en dificultades en las operaciones de filtrado y lavado
después de la lixiviacion. Un tamafio de particula demasiado grueso puede causar
problemas en el tren de lixiviacion a medida que los sélidos se acumulan en las zonas
muertas de los reactores ademas de no conseguir exponer completamente la particula de

mineral valioso para la accion de la solucion lixiviante.

Después de la clasificacion de las particulas la pulpa es dirigida al espesador de
molienda para obtener una pulpa de mayor concentracion de solidos. El fondo de este
espesador es bombeado al circuito de lixiviacion, concretamente al tanque de
alimentacion a la lixiviacion (Leach Feed Tank). El rebose de este espesador es

reciclado como agua de proceso de vuelta al circuito de molienda y clasificadores.

A continuacion se incluye un diagrama de dicha parte del proceso:
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Figura 2.3. Diagrama de flujos del area de molienda y clasificacion.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

2.2. Lixiviacion

El principal objetivo del area de lixiviacion es disolver el cobre presente principalmente
en forma de sulfuro de cobre (1) o calcosina (Cu,S), a presion atmosférica. Tras un
proceso de separacion soélido-liquido, el cobre lixiviado es separado de la solucién

mediante un proceso de extraccion por solventes.

A continuacion se presenta el anélisis elemental y mineralogia del mineral.

analisis elemental composicidn del mineral
elemento analisis componente peso %
Cu % 6,04 CuFes, 0,9
Fe % 30,53 Cu,S 6,5
Zn % 0,2 Cus 0,88
Phb % 0,42-0,72 Fes, 65
As % 0,32 Fehss 0,7
5% 3g,9 CaCo, 2,306
Si % 10,83 Zns 0,3
Ca% 1,02 Ph 0,95
C% 0,31 S5i0, 23,2
0% 13,57

Tabla 2.1. Analisis elemental y mineral6gico del mineral.

La alimentacion a la lixiviacion se realiza a través del fondo del espesador de molienda,
con una densidad de pulpa del 80% en sélidos. Es importante tener alta densidad de
solidos para asi disminuir la entrada de agua al proceso, por dos motivos principales no
diluir la solucion y controlar los niveles de las balsas. Esta pulpa llega al leach feed tank
(LFT), donde la pulpa se prepara para ser alimentada a los reactores de lixiviacion. La
pulpa de mineral se mezcla con acido sulfurico y refino primario recirculado del circuito
de extraccion por solventes. Este primer tanque acondicionador para la lixiviacion tiene

un tiempo de residencia de 30 minutos y una temperatura de 73 °C.

La lixiviacion se lleva a cabo en ocho reactores en serie de 350 m® cada uno, a 90 °C
con alto nivel de acidez y condiciones oxidantes. Todos los reactores estan provistos de
una entrada de oxigeno para conseguir estas condiciones oxidantes. El tiempo de
residencia en cada reactor es de una hora, lo que hace un total de ocho horas, aunque es
habitual que este algun reactor en labores de mantenimiento por lo que el tiempo medio
suele ser de siete horas. La pulpa de lixiviacion fluye por gravedad a través de la
cascada de reactores. El objetivo de la lixiviacién es tener en solucién un 92,5 % del
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

cobre alimentado. El licor producto de la lixiviacién rico en cobre es denominado PLS

(Pregnant leach solution).

El agente lixiviante (refino) entra al circuito de lixiviacién en dos puntos: tanque de
alimentacion a lixiviacion (LFT) para tener una concentracion de sélidos de =50% y
posteriormente en el reactor 1, para diluir la pulpa a =30% en so6lidos. La temperatura

del refino es de unos 87 °C.

La reaccion de oxidacion de pirita (ec.2.5) genera la mayor parte del calor que se usa en
la planta de proceso. La recuperacion del calor en la etapa de lixiviacion es
econdmicamente importante para el ahorro de vapor en el precalentamiento del refino.
El exceso de calor de reaccion generado es extraido de los reactores por circulacion de
agua de enfriamiento. Los reactores de lixiviacion 3-8 estan equipados con elementos de
enfriamiento que ademas sirven como deflectores para la agitacion. El calor extraido
por el agua de enfriamiento es transferido para calentar el refino, agua de lavado de
filtros y PLS primario mediante intercambiadores de calor. El refino es precalentado de
34 a 70 °C, empleando vapor para aumentar la temperatura de refino hasta 87 °C antes
de ser alimentado a los reactores. Los serpentines de enfriamiento mantienen los

reactores a la temperatura deseada de 90 °C.

El proceso de lixiviacion utiliza como agente lixiviante una solucion &cida con carécter
oxidante (llamada refino), con una concentracion de ion férrico de 25 g/L y una
concentracion de hierro total de 50 g/L y una concentracion de cobre de 13,1 g/L. El
contenido en sdlidos de la pulpa durante la lixiviacion es de 450 g/L segun las
condiciones de disefio, con un mineral de alta ley este contenido se reduce 350-320 g/L.
El objetivo de la lixiviacion es mantener el nivel de cobre en la solucion de PLS en 43
g/L.

A continuacion se presentan las principales reacciones de lixiviacion:
Lixiviacion calcosina, etapa 1:
Cu,S + 2 Fe(SO4)3 — 2 CuSO4 + S + 4 FeSO, (2.1)
Lixiviacion calcosina, etapa 2:

CuS + Fez(SO4)3 — CuSQ4 + S + 2 FeSO, (22)
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Oxidacion de azufre:

S + 3 Fey(S04)3 + Ha0 — 6 FeSO4 + 4 H,S0, (2.3)

Regeneracion del sulfato férrico:

2 FeSO4 + HzS04 + %2 Oy — Fey(SO4)3 + H,0 (2.4)
Oxidacion de pirita:

FeS; + H,O + 3 % Oy — FeSO4 + HySO4 (2.5)

Lixiviacion de carbonatos:
CaCOj3 + H,SO4 + H,0 — CaS04-2 H,0 + CO, (2.6)

Aqui se puede observar la importancia del ién férrico en la lixiviacion del cobre
(reaccion 2.1. y 2.2.) y la importancia de la reaccion de oxidacion de hierro ferroso a
férrico (2.4.). El balance de acido hace necesario la adiccion de acido solamente para la

reaccion del carbonato (2.6) y la para reponer la perdida en la purga de refino.
Ademas del cobre en la lixiviacion se extraeran otros componentes solubles:

o Fe:3-5%

o Zn:45%

e S:5%

e As:23%

e Carbonatos: 100 %

Estos elementos parcialmente solubles seran purgados del circuito con la purga de

refino.

Siguiendo con el proceso, la pulpa descargada del reactor de lixiviacion 8 llega al
espesador de lixiviacion. Esta pulpa compuesta por PLS y un residuo sélido (estéril) al
25-30 % aproximadamente se separa en este espesador, donde tras agregar reactivos
para ayudar a la sedimentacion, se obtiene por rebose PLS con 300-600 ppm de sélidos
y por el fondo una pulpa (residuo de lixiviacion) con 55% de sélidos. Este residuo se
filtra y se lava en tres filtros banda a vacio dispuestos en paralelo, donde se recupera
parte de PLS primario que ira a extraccion por solventes. El agua de lavado, con
menores concentraciones de cobre y hierro ira a la extraccion secundaria. Estos filtros
tienen un area de filtracion de 132 m? cada uno y un vacio de 0,35 bares. Cada filtro esta

provisto de 2 zonas de lavado para recuperar el cobre soluble en la torta de filtracion. Se
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

lava con 0,6 m® de agua por tonelada de sélidos seco. La humedad que acompafia la

torta de descarga es de un 10% en peso

El rebose del espesador de lixiviacion se bombea a las torres de enfriamiento de aire con
tiro forzado, para enfriar la solucidn, sobresaturar el PLS en yeso y conseguir su
posterior precipitacion. La alimentacion a las torres llega a unos 89 °C y se enfria hasta
34 °C donde pasa por gravedad al espesador de yeso. Los solidos por fondos de este
espesador, compuesto principalmente por yeso y mineral muy fino, se recircula tanto al
tanque de rebose del espesador de lixiviacion para que aporte sustrato para la posterior
precipitacion de yeso y otra parte se recircula al tanque de alimentacion a lixiviacion. El
rebose del espesador de yeso fluye por gravedad hasta la balsa de PLS. La solucion de
PLS es bombeada hacia los filtros de pulido donde se eliminan los posibles finos
arrastrados hasta tener una solucion con unos 20 ppm de so6lidos. Una vez libre de
solidos entra al proceso de extraccion por solventes (SX) como se explicara mas
adelante. Antes de pasar por los filtros el PLS es calentado en unos intercambiadores de
calor, con el fin de minimizar la sobresaturacion de yeso y los problemas que puede

crear la formacién de escamas tanto en la filtracién como en el circuito de SX.

A continuacion se presenta una tabla con los valores tipicos de la composicion del
refino y del PLS.

refino PLS

Cu (g/L) 13,1 43,7
Fe (g/L) 50,5 50,5

Fe™ (g/L) 25,4 25,4

Fe™ (g/L) 25,1 25,1
H,50, (g/L) 66,3 20

Tabla 2.2. Composiciones de refino y PLS

2.3. Extraccion por solventes

El principal objetivo de la seccion de extraccion por solventes es transferir el cobre
presente en el PLS al electrolito. Se compone de dos areas, extraccion primaria y

extraccién secundaria.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

2.3.1. Extraccion primaria

Consiste en un tren de tres mezcladores-decantadores de extraccion operando en serie,
dos mezcladores-decantadores de re-extraccion, un mezclador-decantador de lavado de
organico y un tanque de organico cargado

Una unidad mezclador-decantador se compone de una unidad DOP (dispersion overflow
pump), dos tanques Spirok y un decantador. A continuacion pasaremos a detallar la
unidad DOP, Spirok y decantador por separado para seguidamente explicar el

funcionamiento del conjunto.

Una unidad DOP consiste en un cilindro de succion con borde de rebose conico, una
turbina, un estabilizador de flujo y un tanque externo provisto de un deflector. Esta
unidad se utiliza para la transferencia de solucion de acuoso y organico entre etapas de
una instalacion de extraccion por solventes. Las soluciones de alimentacion entran al
cilindro de succidn a través de tuberias horizontales. El primer contacto entre las fases
acuosa Yy organica tiene lugar en la caja de la turbina, donde comienzan tanto las
reacciones quimicas como la transferencia de masa. Un tiempo de retencion tipico en la
caja de la turbina es de 3-5 segundos mientras que en el tanque externo ese tiempo dura

cerca de un minuto.

[

Mecanismo de la
'\ Compuerta de Salida

Estabilizador de Flujo

S VT

Tanque de Succié

Tuberias de -y
Alimentacion Canal de Salida

Figura 2.4. Unidad DOP
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

El sistema de dos tanques Spirok estd compuesto por dos tanques mezcladores
cilindricos provistos de deflectores y equipados de agitadores Spirok helicoidales dobles
y de un canal de subida, conectando este ultimo tanque del mezclador con el decantador,
la estructura de copa-en-copa de la cubierta del tanque mezclador impide que el aire sea

incorporado al interior de la zona de dispersion.

Cubierta de
Copa-en-Copa

CGanal de Subida

Estanque de
Mezclado

Mezelador Spirok
Figura 2.5.Tanques agitadores Spirok
La mezcla de organico con acuoso entra a los decantadores por la barrera distribuidora y
fluye a través del decantador, los distribuidores de flujo (DDG) son una especie de
rejillas que ayudan a estabilizar y ralentizar el flujo a través del decantador. El fondo del
decantador esta inclinado corriente abajo para favorecer la separacion. Al llegar al final
el organico pasa por rebose a la canaleta de organico mientras que el acuoso pasa por

debajo hacia la canaleta de acuoso.

Cercos DDG Canaleta de organico Canaleta de acuoso

Circulacion

Intsinia Adsoaa Caja de Salida Caherias conectadas de
Overflow acuoss

Figura 2.6. Unidad mezclador-decantador
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Una vez analizados cada uno de sus componentes, seguimos con el proceso de
extraccion por solventes. EI PLS filtrado se pone en contacto con la fase organica en los
tres decantadores en un sistema en contracorriente, las dos corrientes llegan al
mezclador DOP y parte del contenido de cobre en el PLS es extraido a la fase organica,
que consiste en un reactivo organico selectivo para el cobre al 32% v/v mezclado con un

diluyente tipo parafina. Las reacciones de transferencia son las siguientes:
Extraccion: 2 RH + CuSO4 — R,Cu + H,SO,4 (2.7)
Re extraccion: H,SO4 + R,Cu — 2 RH + CuSOq4 (2.8)

Donde RH es el reactivo organico. Seguidamente, la mezcla, pasa por los mezcladores

Spirok y llega al decantador donde se separan las fases.

Alrededor de un 70% del contenido de cobre del PLS es transferido de la fase acuosa a
la fase orgénica. La recuperacion por extraccion varia, dependiendo de la acidez del
PLS y de su contenido en cobre. La solucion de refino que contiene 12 g/L de cobre
fluye por gravedad de la etapa E3 al post decantador de refino. Los mezcladores-

decantadores estan disefiados para operar con una razon organico-acuoso de 1:1.

El organico cargado fluye hasta el LOT (load organic tank). Este tanque esta provisto de
circulaciéon de agua de limpieza para mejorar el control de impurezas. La solucion de
PLS contiene impurezas como hierro y cloruros dafiinos para el proceso de electro
obtencion. La transferencia de estas impurezas al electrolito se minimiza con ayuda de
la limpieza en el tanque de organico cargado. Este lavado se efectia con agua un poco
acidulada y una purga de electrolito pobre. Esta etapa dispone de un post decantador
donde se separa la fase de organico cargado y la fase acuosa que pasa a formar parte de

PLS secundario.

De la etapa LOT se pasa a la etapa de lavado (W). El objetivo de esta etapa es hacer un
lavado mas intenso y diluir las impurezas transferidas quimicamente y en forma de
arrastres acuosos. El lavado se realiza igualmente con agua ligeramente cida y una
purga de electrolito pobre. Tiene un post decantador para la separacion de las fases, la
fase acuosa se conduce hacia la preneutralizacion y la fase organica hacia las etapas de

re extraccion.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

El organico cargado es bombeado hacia la etapa de re-extraccion S1 donde entran en
contacto la solucion de electrolito semi-rica proveniente de la etapa S2. El cobre es
transferido a la fase acuosa con la ayuda de la diferencia de acidez ente las fases. El
electrolito rico con una concentracion de cobre de unos 50 g/L es conducido por
gravedad hasta el area del patio de tanques, la fase organica semi-descargada sigue
hacia el mezclador-decantador S2, donde es mezclada con la solucion electrolitica pobre
bombeada desde el area del patio de tanques. El electrolito pobre contiene 34 g/L de
cobre y 175 g/L de &cido sulfdrico. Estos mezcladores-decantadores operan con una

razon de organico-acuoso de 1:1.

2.3.2. Extraccion secundaria

La extraccion por solventes secundaria consta de dos mezcladores-decantadores de

extraccion, del mismo tipo que los de la extraccion primaria.

El refino formado en la extraccion primaria tiene una purga que se lleva al area de pre-
neutralizacion con el fin de controlar los niveles de hierro y zinc en el circuito de
lixiviacion como también el balance global de agua. También se mezclan las aguas
provenientes de SX y filtrado de residuos de lixiviacion, para formar la solucion de
alimentacion a la extraccion secundaria (PLS secundario), con un contenido de cobre de
7,2 g/L de cobre.

Una purga de organico de la etapa S2 se mezcla en contracorriente en 2 equipos de
decantacion colocados en serie, con la corriente de PLS secundario. La solucién acuosa
que sale de este sistema es conocida como refino secundario y tiene muy bajos
contenidos en cobre y hierro (0,38 y 11,7 g/L). Los mezcladores-decantadores de la
extraccion secundaria estan disefiados para operar con una relacion fase organica-fase

acuosa de 1:1.

Tanto para la extraccion primaria como para la secundaria, el ordenamiento de las
etapas esta dado por el flujo de transferencia del cobre, es decir, E1 es la primera etapa
en la que la solucion de PLS entra a la extraccion, y S1 es la primera etapa en la que el

organico cargado es re-extraido por el electrolito.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

2.2.3. Circuito de electrolito

La solucion acuosa que sale de la etapa S1 se denomina electrolito rico (RE). Este fluye
por gravedad desde el area de SX al post-decantador de RE, que estd provisto de
barreras coalescedoras para que se pueda captar y separar el organico que arrastra, la
solucion de organico es recolectada en una canaleta. EI RE limpiado es bombeado hacia
el filtro de dos medios (arena/antracita). En estos filtros los solidos y el organico
remanente son extraidos de la solucidon electrolitica rica. Estos filtros se someten a un

retrolavado diario con solucion electrolito pobre.

El electrolito rico fluye hacia un tanque de almacenamiento, desde el cual es bombeado
a un grupo de celdas de “limpieza”. El electrolito que sale de esta celda es combinado
con una porcion de electrolito pobre de una celda “comercial” y fluye al tanque de
circulacion de electrolito, aqui entramos en la zona de electro-obtencion que pasaremos

a detallar mas adelante.

El siguiente diagrama puede ayudar a visualizar los flujos en el &rea de extraccion por

solventes:
PLS SX1 Refino 1 PLS SX2 Refino 2
250 m3/h 250 m3/h 119,5 m3/h 119,5 m/h
Cu 43 g/l Cu1284gl Cu7,7gll Cu 0,38g/l
H,SO, 20 g/l H,S0, 66591 H,S0,4,8g! H,SO, 164l
869 m3/h
Solucién Solucién 3 3
de Igvado de lavado Taamh 119.5m*M

6 m*/h

644 m3/h 844 m3/h
Cu 47,2 g/l Cu 34,1 g/l
H,S0, 155g/l H,S0, 175 g/l

Figura 2.7. Esquema del proceso de extraccion por solventes.
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2.3. Electro obtencion

Esta es la etapa final del proceso, donde el cobre es recuperado de la solucion
electrolitica en las 144 celdas de electro-obtencion con 82 catodos cada una, mediante
un proceso de electrolisis en el cual pasa una corriente a través del electrolito entre los
anodos de plomo y los catodos de acero inoxidable. Las reacciones implicadas son las

siguientes:
H,O - 2H +% 0, +2¢e (4nodo) (2.9)
CuSO, +2 e — Cu+ SO,* (catodo) (2.10)
Y la reaccion neta del proceso es:
CuSOy + H,0 + corriente — Cu + HpSO4 + %2 0,  (2.11)

De las 144 celdas, 22 operan como celdas de “limpieza” (scavenger) y el resto, 122,

como celdas “comerciales”.

Las celdas de limpieza se utilizan para separar cualquier eventual remanente de solucion
orgénica del electrolito rico antes de entrar al circuito electrolitico mediante una técnica
tipo flotacion que utiliza las burbujas de oxigeno generadas en el anodo durante la

reaccion electrolitica.

La solucion de electrolito se introduce en el tanque de circulacion de electrolito, el cual
consiste en dos compartimentos, electrolito rico y electrolito pobre, que estan
conectados por via de un vertedero de fondo que mezcla las soluciones. Las tuberias de
retorno de electrolito, proveniente de las celdas comerciales, al tanque de circulacion
estan dirigidas al centro del tanque para mejorar el mezclado de las soluciones y
descargan por debajo de la superficie de la solucidn para minimizar las salpicaduras y la
formacion de aerosoles acidos. Las dimensiones del tanque de circulacién son de 12,5 m
de ancho, por 31,9 m de largo, por 4,5 m de alto. Los volumenes de los compartimentos

rico y pobre son es en ambos casos 570 m®.

La solucion filtrada proveniente del rea de SX se calienta en intercambiadores de calor
y bombeada a las celdas de limpieza. El electrolito que sale de las celdas de limpieza, es
combinado con la porcion de electrolito pobre proveniente de las celdas comerciales y

fluye al compartimento rico del tanque de circulacion de electrolito.
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Figura 2.8.Diagrama de flujo del tanque de recirculacion de electrolito con flujos instantaneos

El electrolito pobre proveniente del resto de celdas comerciales retorna al
compartimento de electrolito pobre del tanque de circulacion. Aqui se enfria parte del
electrolito pobre, siendo bombeado a la etapa de re-extraccion de la planta de SX,
pasando el resto por el vertedero de hundido al compartimento de electrolito rico del
tanque de circulacion. Esto se mezcla con el electrolito enriquecido proveniente de las

celdas de limpieza, formando el electrolito de alimentacion a las celdas comerciales.

La corriente eléctrica es alimentada a las celdas electroliticas desde transformadores-
rectificadores y sistemas de barras conductoras. Durante el proceso el cobre es
depositado sobre los catodos de acero inoxidable, se libera oxigeno en los anodos,
regenerandose acido sulfurico en la solucién electrolitica. Los catodos se dejan crecer
durante 7 dias antes de ser cosechados de las celdas por un puente gria. Durante la
elevacion de los mismos, son lavados automaticamente. El puente grua lleva a cabo la
manipulacion de los catodos como también la elevacion de los anodos durante el

mantenimiento de los &nodos y celdas.

El puente grda traslada los catodos extraidos de las celdas al sistema de recepcion de la
maquina deslaminadora, donde son lavados y despegados automéaticamente. Las placas
despegadas son levantadas del sistema de transporte de la maquina deslaminadora por el
puente grda para ser devueltas a las celdas.
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2.4. Preneutralizacion y neutralizacion

2.4.1. Circuito de Preneutralizacion

Con el fin de controlar el balance de agua y los niveles de hierro y zinc, se extrae una

purga de la solucion de refino primario del circuito segin necesidad.

El objetivo de esta area es ajustar el pH de la alimentacion de la etapa de extraccion por
solventes secundaria (PLS secundario), para obtener niveles de recuperacion de cobre

aceptables. Para ello se utilizara lechada de cal al 20% p/p

El circuito consiste en dos reactores de preneutralizacion y un espesador para la
posterior separacion sélido-liquido. La alimentacion a los reactores consiste en una
purga de refino primario y el agua de la etapa de lavado del orgénico. Estos reactores

tienen un volumen de 24 m* y un tiempo de residencia de 30 minutos en cada uno.

Durante la operacién normal la lechada de cal se alimenta al primer reactor, para
neutralizar la solucion de alimentacion, siendo pre-mezclada en la tuberia de
alimentacion con la corriente del fondo del mismo espesador que se recircula para
favorecer la precipitacion de yeso. La precipitacion heterogénea de yeso en las
particulas recirculadas reduce la formacion de escamas en los reactores y tuberias,
mejorando las propiedades de sedimentacion del yeso producido. La reaccién que tiene

lugar es la siguiente:
H,SO, + Ca(OH)z —CaS0y -2 H,0 (212)

En el primer reactor se afiade cal en exceso para llegar a un pH de 1,5-1,6 algo superior
a lo deseado con el fin de aumentar la saturacion del yeso, y por lo tanto su
precipitacion. La pulpa del primer reactor pasa al segundo por rebalse, donde el pH es
ajustado a los niveles deseados para la extraccion, 1,3-1,4 esto se consigue con la

alimentacion de solucion de refino.

La pulpa del segundo reactor pasaré por rebose hacia el espesador, donde se le afiadird
floculante para ayudar a la sedimentacion de las particulas de yeso. El rebose del
espesador se recogera en un tanque de PLS secundario, donde se mezclara con el resto
de los componentes de la alimentacién a la extraccion por solventes secundaria, estos
son el agua de lavado de los filtros de lixiviacion y el agua de lavado del tanque de

organico cargado.
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De dicho tanque la solucion serd bombeada a través de los filtros de pulido de PLS
secundario para eliminar posibles sélidos en suspension, hasta el tanque de alimentacién
de PLS secundario, de aqui al circuito de extraccién secundario previo enfriamiento a

38 °C en unos intercambiadores de calor.

A continuacion se incluye un diagrama de dicha parte del proceso para aclaracion.

Jesus Oliva Diego Pagina 25



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la recuperacién de cobre.

FROM COOLING TOWERS

6236-380-4500-0004

DE TORRES DE ENFRIAMIENTO

FROMLO TANK
6036-3404900-0001 |

i

DE TANGUE LO

FILTER WASH WATER
6936-330-4500-0004

E

AGUA DE LAVADO DE FILTROS
PLANT AIR

l £038-370-4600-0001 |

H

AIRE DE PLANTA
FROM FLOCCULANT PLANT

I GRIG-IT0-4800-0004 >

H

34560-FL-001/002
ONDARY PLS POLISHING FILTER N°1 - N2 |
FILTRO PURIFICADOR DE PLS SECUNDARIO N*1 - N2

DE PLANTA DE FLOCULANTE
FROM RAFFINATE POND
[ eese-33s-aa00.0001 |

E

DE BALSA DE REFING

FROM WASH AQUEOUS STAGE
B638-340-4600-0001

DE ETAPA DE LAVADD DE ACUOS0
FROM EMERGENCY POND

[ ssessouooom | >
DE PISCINA DE EMERGENCIA

E

PRE NEUT. THICKENER IN LINE MIXER

MEZCLADOR EN LINEA DE ESPESADOR DE PRE NEUT.

.

o>

—
LIME MILK 1 halind 34550-TK-004 I 34550-HX-001
| 8438.370 45000003 | 24510-LA-001 PRE NEUT. THICKENER FEED TANK |
3 c FILTER WASH WATER FILTRATE COOLER
T AL == I mfi TANQUE ALIMENTACION A ESP. DE PRE NEUT. ':’I i Ll S ey
1 I
1 - 1 I SECONDARY PLS TO 8X
o] wh e i 2 | ,_e_i 6936-340-4800-0003
, 34550-TK-001 Pl l L B Seecoeame aex
PRE NEUT. THICKENER TANK
FEN TANGUE ESPESADOR DE PRE NEUT, by 34570-TK-002 ! 234570-PP-002/003
mm | SECONDARY PLE FEED TANK SECONDARY PLS FEED PLIMP
- TANQUE ALIMENT. DE PLS SECUNDARIO | BOMBA ALIMEM-EI‘JF‘TLS SECUNDARID COOLING WATER RE]
PRE NEUTRAL. '[HICK'ENER RAKE TK-004 1 URM
1 ESPESADOR DE PRE. NEUTRAL. 34570 > [ eossam04s00.0004 |
SECONDARY PLE SLURRY TANK  T— — fasns] -
: ! TANQUE SECUNDARIO DE PULPA PLS RETORNG OF AGUA REFRIGERANTE
34510-TK-001 24510-TK:002 l cap: 250 r————{o=>
PRE NEUTRALIZATION REACTOR 1 FRE NEUTRALIZATION REACTOR 2 | \ l'/‘"“*- |
REACTOR 1 DE PRE NEUTRALIZACION REACTOR 2 DE PRE NEUTRALIZACION 1 | raay)
34510-AG-001 = ] iZF Cap= 274 m* F’ 'il T
PRE NEUTRALIZATION REACTOR 1 AGITATOR _ PRE NEUTRALIZATION REACTOR 2 AGITATOR an o
AGITAGOR DE REACTOR 1 DE PRE NEUTRAL AGITADOR OE REACTOR 2 DE PRE NEUTRALIZACION | [ e = 1 Cop 50 m? | |
! 34550-PP-005 4550-PP-001/007/002 I - — -
| PRE NEUT. THICK. SUMP FUMP PRE NEUT. THICK. UNDERFLOW PUMPS 1 st
| BBA POZA COLECTORA DE ESP. DE PRE NEUT. |Goas e DESCARGA DE ESF, DE PRE NELT. \ *.
|i 3455012%.001 2+1) | 34570-PP-001 4560-SU-002 34560-PP-002
PRE NEUT_ THICKENER SAFETY BASIN (’-\
Y TANK PUMP SECONDARY PLS FILTER AREA ONDARY PLS POLISHING FILTER SUMP PUMP
- |4s02 : FOZACE GEGURIDAD DE EGFES, DE PRENELT. 34550-TK-003 ll 34550-PP-003/004 BOMBA TANGUE DE PULFA FOZA COLECTORA DE AREA OE PLS SECUNGARIO  BOMBA DE POZA CEL FILTRG PURIFICADOR DE PLS
34550-LN-001 \‘_/ SECONDARY PLS TANK SECONDARY PLS PUMP
PRE NEUTRALIZATION THICK, SAFETY BASIN LINER TANQUE DE LS SECUNDARIO : BOMBA DE PLS SECUNDARIO TO CONTACT WATER POND 2
{RECUBRIMIENTO POZADE SEGURICADDEESP DEPRENEVT. _ _ _ | . Wh_ [ esasaodso00001 |
{ A BALSA DE AGUA GONTAGTO 2
- T LEACH FEED TANK
6034-330-4800-0001
i |ﬂ| A TANQUE ALIMENTACION LIX.
| TO GRINDING THICKENER
.
4513 A ESPCSADOR DE MOLIENDA
TO EMERGENCY POND
[o5>
A PISCINA DE EMERGENCIA
SYMBOLS/SIMBOLOS
[— s o | ww | am e sz e st s 08 a0 ssin as | oaso | own | sy e 18 P s wr wn ADBREVIATIONABREVIACION
(el _H_ HORMALLY CLCSED SPS  SECONDARY PLS SLURRY
ores o | A el S i v Jsecomoary NORMALMENTE CERRADA PULPA PLS SECUNDARIO
arre el racmen fwasu nacumes mecwenam roum o | e ¢ custang [Reccuwr [UTED FS  SECONDARY PLS
Furon  [Paare ¢ [uweoo. i |otarenanang  |Escaroa [sugspis  |iogscerca et LTI R Frrall vt octicion | souo0s [ousa el el Moo el el Pk prerreil ?fﬂ"ﬁ':&}n%?szgéﬁng PLS SECUNDARIC
OE  |OROANCO ™ | SELTRALTACION | £50E sancm [ESPESADCR FLYRO POLISH [DESDE CESDE  [DESDE rae PRT [—— FLTROCE |Dmivcion oe [EAT=]
LomDD  [EARDARS il el ool BT MEuTRALZACIH P s0c e DAY FLOW OF  OVERFLOW
(MCLENDA FLUJO SECUNDARIO REBOSE
proy - T T SCONTINUOS FLOW OF 3 OVERFLOW TO FLOCC, DILUTION
é i;_‘;l _Eé 0 taﬁ,_ = E % i = % - T}ﬂl_}: ———= Pllio DIsCoNTINGO REBGSE A DILUCION OE FLOC.
I i : : —Hh i — : . - .
- i - = : - - : FLOW LINE CONNEGTOR RAINAGE
§ = é e e i : - . [ SeueRntd OR  DRANAX
3 : e £ - : - -
B e I e e - ESSssstis s EE = T
S —— i s s et 1 0 | COBRE LAS CRUCES S.A. Q)
= : $ i : : I B B —1T i - — -
| ~ : Eﬁ_:‘é : im : : __!tﬂ i : : sn Proyecto Minero Las Cruces SNC+LAVAL
| 1 T T in - o i : o o AL
< i~ — o = = wir) & : 1 L 1 : : : cLC
T T 7 T T T . 1) ) : i = E : —ﬁ
E—be et e e A g PRE NEUTRALIZATION AREA
=" : : = — - = - - — : - : ri—— : - 1
R - - - = o - ] L : : ——
i it ey o # 3 — REACTORS & THICKENER
T = - - = : 1 - : : ey PROCESS FLOW DIAGRAM
. - - - - - - = - - - - : o n : %; —_— —
% iy 3 ) S = 5 5 - e — == = = = j.:"l“ = | PROYECTO MINERO LAS CRUCES
b = = o
3 & 3 3 i 3 3 i 3 3 i3 in - - - 20 % i 3 3 G — \\ Ij - R b " COBRE LAS CRUCES S A
Figura 2.9. Diagrama de flujos del area de pre-neutralizacion.

Jesus Oliva Diego



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

2.4.2. Circuito de neutralizacion

El objetivo del circuito de neutralizacion es tratar el refino secundario originado en el
proceso de extraccion por solventes. Consiste en una neutralizacion con lechada de cal,
oxidacion con aire, precipitacion de yeso e hidroxidos metalicos y separacién de los

Mismos.

En la planta de neutralizacion se recircula una parte de la pulpa del fondo del espesador
a la cabeza del proceso para aumentar la concentracion en solidos. La pulpa de alto
contenido en sélidos tiene varias ventajas: promueve la formacion de particulas grandes
que son mas faciles de sedimentar y también minimiza la sobresaturacion de yeso que

reduce el problema de formacion de depdsitos.

El refino secundario a tratar se bombea a dos reactores en serie de 180 m® cada uno. En
estos reactores el refino se mezcla con pulpa recirculada y lechada de cal. ElI pH
deseado al final del segundo reactor es de 8,5-9,5. Como resultado de esta
neutralizacion, los metales pesados sedimentan como hidroxidos y el sulfato como
sulfato de calcio dihidratado (CaSQ,4-2H,0).El oxigeno introducido en los reactores

oxida el ion ferroso a férrico.

Después de la neutralizacion la pulpa rebosa hacia el espesador para la separacion
solido-liquido. Se agrega floculante para facilitar la sedimentacion y ayudar a la
clarificacion. El agua del rebose clarificada se transfiere hacia un tanque de
almacenamiento antes de ser descargado hacia el rio Guadalquivir o se usa en la planta
de proceso. La pulpa producida y acumulada en el fondo del espesador contiene

alrededor de un 77% de yeso y un 23% de hidroxidos metalicos.

Una parte de la pulpa del fondo es recirculada y el resto se bombea hacia un tanque
donde se almacena antes de ser filtrada en un filtro a presion. El filtrado recuperado se
acumulara en un tanque de filtrado para ser reutilizada como agua de proceso. El sélido
retenido en el filtro se descarga y se mezcla junto con el residuo de lixiviacion para ser
descargado a la zona de estériles. Recientemente debido a necesidades de la operacion

se ha instalado un nuevo filtro prensa para aumentar la capacidad de tratamiento
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3. MATERIA PRIMA: LOS SULFUROS

3.1. Generalidades

La fuente de cobre mayoritaria en Cobre las Cruces es la calcosina, cuya formula
quimica es Cu,S, esta especie va acompafiada en menor medida por covelina (CuS) y
oxidos de cobre. Estas especies, inevitablemente van acompafiados de otras especies sin

valor, como son silicatos, pirita, sulfatos, arsenopirita, galena, carbonato célcico.

Para conocer un poco mas acerca de la materia prima se adentrara en la corteza terrestre
para explicar los procesos de formacion de dichas menas metélicas. Si se divide el globo
terraqueo por la mitad, se puede diferenciar de dentro hacia fuera tres partes: el nicleo
de unos 7000 km de didmetro, el manto de unos 1500 km vy la corteza terrestre de 1400
km de espesor. Esta Ultima parte es la Unica accesible para la explotacion. EI manto esta
constituido basicamente de silicatos, por lo tanto se concentran aqui elementos afines
por el oxigeno (Si, Al, Ti, alcalinos y alcalinotérreos) y pueden tener concentraciones de
mas de un 10%. Sin embargo de entre los metales importantes solo el Al, Fe y Mg

superan el 1%, el resto como el cobre, niquel y plomo estan contenidos entre 10-100

ppm.

Logicamente la metalurgia extractiva no opera con rocas de las concentraciones
mencionadas, sino con menas procedentes de yacimientos. Estos son producto de
procesos geoldgicos de diverso tipo que han alterado localmente la distribucion
preliminar de la corteza. Asi por ejemplo, muchos yacimientos actuales de cobre
contienen 0,1-1% vy los de oro alrededor de 1 ppm. Es decir, el yacimiento aporta

factores de concentraciéon de 100-1000 en ambos casos.

Se denominan yacimientos primarios cuando se han originado por fendmenos
geoldgicos que involucran altas o moderadas presiones y temperaturas, quedando
encajados en las rocas sobre las que se ha originado el proceso. Se denominan
yacimientos secundarios cuando se originan por meteorizacién mecanica o quimica, a

bajas temperaturas y presiones, de yacimientos primarios.
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3.2. Yacimientos primarios

Una buena parte de los yacimientos primarios se han originado con los procesos de
segregacion magmatica. Estos procesos tienen lugar durante el enfriamiento lento de

magmas situados en zonas profundas de la corteza terrestre.

Los magmas son rocas fundidas constituidas basicamente por silicatos y oxidos pero
que contienen agua y compuestos de cloro, azufre, carbono, flior y boro, de tal manera
gue presentan un pequefio porcentaje de materia potencialmente volatil. Se encuentran a
elevada presion (10° atm) con lo que los volatiles se encuentran en solucién. El origen
de estos magmas puede ser diverso. En ciertos casos se trata de material fundido
primario (nunca ha estado sélido) con raices profundas en el manto. Se han originado
también por refusion de partes de la corteza sometidas a compresiones adiabéticas, ya
sea por contraccion de las capas mas externas durante el enfriamiento del planeta, o
también durante fendmenos de orogénesis, tal como se evidencia en las raices de las
montafias mas antiguas. En cualquier caso la existencia de estos magmas se evidencia

durante los fendmenos volcénicos.

El mecanismo exacto de los procesos de segregacion magmatica no es bien conocido.
Realmente hay una gran variedad de mecanismos en su detalle. Sin embargo el esquema

béasico de enfriamiento lento comprende cuatro fases:

Fase magmatica (>1000°C): se caracteriza por la solidificacion de gran parte de
la silice y de los silicatos. Se produce un descenso progresivo del punto de fusion del
magma con lo que la concentracion de agua y materiales volatiles aumenta. Durante esta

etapa de separan por densidad algunos sulfuros y oxidos.

Fase pegmatilica (1000-700 °C): se caracteriza por la cristalizacién de silice y
silicatos del licor residual, con formacion de grandes cristales con frecuentes inclusiones
liquidas. Se forman diques y filones. Las pegmatitas son relativamente pobres en su
conjunto pero son activamente explotadas ya que proporcionan una gran variedad de
metales (Li, Nb, Ta, Zr, Br, U, Th)

Fase neumatolitica (700-400 °C): después de la fase pegmatilica, la proporcion
de agua y volatiles en el licor es tan elevada que su presion de vapor supera la del
sistema. Existe una especie de ebullicion de la solucion, desprendiéndose metales como

haluros volatiles juntamente con vapor de agua, H,S, CO; etc. No se forman rocas en
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esta fase. Los vapores se infiltran en las fracturas de las rocas adyacentes formandose
filones o impregnaciones neumatoliticas. En esta fase se depositan Oxidos como
casiterita (SnO,) y algunos sulfuros como molibdenita (MoS;) bismutinita (Bi,S3) y
pirita (FeSy).

Fase hidrotermal (400-100 °C): la eliminacion de parte de los volatiles en la
etapa precedente asi como el descenso de temperatura estabilizan una solucion residual
de tipo acuoso. Estas soluciones gozan de gran movilidad y tiendan a rellenar grietas del
terreno formandose los tipicos filones hidrotermales. También pueden infiltrarse por los
poros de las rocas formando impregnaciones asi como reaccionar con ellas (sobre todo
con rocas ricas en CaCO3) produciendo fenomenos de re emplazamiento a través de

reacciones del tipo:
Si (ag) + 2CaCOs3 (s) — SiO; (s) + CaF; (s) + 2CO; (3.1)

Cristalizan carbonatos (Ca, Mg, Ba) sulfatos (Ba, Sr) fluoruros (fluorita, CaF,),
juntamente con una gran variedad de sulfuros metalicos: pirita, arsenopirita, calcopirita,
galena, sulfuros de Ag. También Au normalmente en la fase de mayor temperatura. Los
yacimientos de tipo hidrotermal proporcionan la mayor parte del Au, Cu, Zn, Pb y Ag

de la metalurgia.

3.3. Yacimientos secundarios

La accidon de los agentes atmosféricos y supergénicos sobre yacimientos primarios
puede destruir depdsitos valiosos pero también originar yacimientos secundarios por

procesos de concentracion mecanica o quimica.

Concentracion mecanica: la disgregacién de las rocas por la accion combinada
de los agentes fisicos (cursos de agua, glaciares, viento, etc) y quimicos (aguas
carbdnicas, acidos organicos del suelo, etc.) originan las gravas y arenas, en cuyo
transporte se produce una concentracion natural de aquellos minerales densos y poco
alterables por los agentes quimicos: ilmenita, monacita, casiterita, oro, platino. Muchas
veces estos minerales no son explotables directamente en los yacimientos primarios
originales por su baja ley asi como por los altos costes de trituracion, y si los son en

cambio en los depositos secundarios.
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Concentracién quimica:

a) Meteorizacion de yacimientos de sulfuros: la percolacion de aguas
superficiales sobre yacimientos de sulfuros metélicos produce oxidacion (formacién de
sulfatos), lixiviacion (transporte) y redeposicion (precipitacion) de nuevos sulfuros en
las zonas internas. Se forman diversas zonas como se muestra en la figura adjunta:

Mineralogia Geoguimica

Fe Cu Pb  Zn  Au

0.co,

Peunta, malaquita,
atacamita,

Zona de oxidacion

Cuprita, tenorita ‘

Ei=0 e | re 3tico

Calcosing, coelling

Zona de cementacion

— s
Cege delmouim ko de
B 3guas s e e ar

1

L
0 =X % 0% 5% Sppm

Figura 3.1. Representacion de los diferentes yacimientos.

Zona de oxidacion: La pirita, que suele ser el sulfuro méas abundante, origina soluciones
de sulfato férrico que lixivian con facilidad los sulfuros de cobre, zinc, niquel y cobalto.
Por otra parte estas soluciones se hidrolizan dando goethita (FeOOH) o se precipitan en
compuestos tipo jarosita ((K,Na)Fe3(OH)s(SO4),) en presencia de cationes alcalinos. El
plomo queda también fijado en esta zona en forma de anglesita (PbSO,) u
plumbojarosita (PbosFes(OH)s(SOs)2). La plata es en parte lixiviada aunque también
puede precipitar como halogenuros insolubles (AgCl) o argentojarosita
(AgFes(S0O4)2(0OH)g). El oro queda inalterado. Se produce pues un empobrecimiento de
Cu, Ag, Zn, Co y Ni y un enriguecimiento relativo de Fe, Pb y Au. La abundancia de
minerales oxidados de hierro en esta zona hace que su denominacion corriente sea de

montera de hierro o gossan.

Algunos yacimientos primarios de Au, como los del suroeste de Espafia consisten en
masas de piritas auriferas de baja ley. No son explotables ya que el oro se presenta en
pequefias particulas incluidas en una matriz compacta de sulfuros, sin posible contacto
con los reactivos que utiliza el proceso hidrometalirgico de cianuracion. En el gossan

de estos yacimientos la situacion es distinta ya que la matriz compacta de sulfuros se ha
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transformado en una matriz porosa de goethita y jarosita, adecuada al proceso de

cianuracion.

Zona de cementacion: las soluciones descendentes, ricas en sulfatos de Cu, Ag, etc.
encuentran en profundidad a los sulfuros primarios. Se producen reacciones de

cementacion del tipo:
Cu* (aq) + FeCuS, (s) — Fe?* (aq) + 2Cus (s) (3.2)
2Ag" (aq) + ZnS (s) — Zn* (aq) + AgS (5) (3.3)

Esta zona se enriquece en minerales valiosos de cobre y plata: covelita (CuS), calcosina
(Cu,S), bornita (CusFeS,), acantita (Ag.S). Estas zonas, activamente explotadas en
tiempos pasados, resultan a veces las Gnicas zonas explotables en muchos yacimientos.
Se denominan también zona de concentracion o bien zona de enriquecimiento

secundario.

b) Meteorizacion de rocas: la meteorizacion de algunas rocas comunes
proporciona importantes yacimientos de hierro, manganeso y aluminio de origen

sedimentario.

Grandes yacimientos de hierro se han originado por lixiviacion de rocas ricas en
silicatos de este metal (por ejemplo basaltos) mediante las aguas superficiales cargadas
en acido carbdnico. Las soluciones resultantes precipitan sobre rocas basicas (calizas o
dolomitas) oxidos y carbonatos de hierro (hematites, Fe,O3; goethita, FeEOOH; siderita,
FeCOj3). Origen similar tienen los depdsitos sedimentarios de manganeso que también

consisten en oxidos (pirolusita, MnO,; manganita, MnOOH).

Los yacimientos comerciales de aluminio son depdsitos de bauxita. Esta es una mezcla
de hidréxidos y oxihidréxidos de aluminio: bohemita (AIOOH), gibbsita (Al(OH)s3), etc.
fuertemente impurificada con 6xidos de hierro. Estos yacimientos se han originado por
meteorizacion de feldespatos (KAISi;Og) que en una primera fase de alteraciéon se
transforman en arcillas (mezclas de silicatos hidratados de aluminio) y finalmente en

bauxita por levigacion de silice.
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3.4. Caracteristicas de las menas

Como se ha visto, el origen de las menas determina sus caracteristicas quimicas:
combinaciones presentes (tipo de minerales), rocas asociadas, etc. asi como sus
caracteristicas fisicas: forma del yacimiento (masa, filon, capa, impregnacion), tamafio y
grado de interpenetracion de los distintos minerales, etc. Las caracteristicas quimicas
condicionan el fundamento de los procesos de extraccion del metal y por ello son
esenciales en metalurgia extractiva. Las caracteristicas fisicas afectan las técnicas de

explotacion minera asi como los procesos de separacion y concentracion de minerales.

En funcion de las propiedades quimicas pueden tenerse procesos extractivos diversos
incluso para la obtencion de un mismo metal. Por ejemplo, la obtencién de cobre de
minerales sulfurados se basa, por lo comun, en procesos pirometallrgicos, mientras que

para los oxidados, se utilizan generalmente procesos hidrometallrgicos.

Es importante tener en cuenta no solo las caracteristicas quimicas de los minerales del
metal que se va a obtener sino también las de los minerales potencialmente asociados.

En buena parte, la concepcion de los procesos extractivos viene determinada por ello.

Se ha indicado que una mena metélica es una asociacion de minerales. Ademas, debe
tenerse en cuenta que, por lo comdn, cada mineral es una solucion solida. Asi, por
ejemplo, la esfalerita, ZnS, puede contener hasta un 15% de Fe en solucién sélida asi
como cantidades menores, pero significativas, de otros muchos metales como Cu, Cd,
Hg, Tl, Ge, etc.

Desde el punto de vista de la complejidad quimica y microestructural, las menas suelen
clasificarse en menas simples y menas complejas. Naturalmente existen términos
intermedios. El esquema general de los procesos extractivos en funcion de este caracter

se expone a continuacion:
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menacompleja

mena simple
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Figura 3.2.Esquema de tratamiento segin tipo de mena.l-de baja ley susceptible de

concentracion; 2- alta o baja ley no concentrable; 3- liberables; 4 y 5- no liberables.

Menas simples: son aquellas de las cuales se extrae, fundamentalmente, un solo metal.
Contienen uno o varios minerales del metal que se va a extraer. El resto de minerales o
gangas carece de valor metalirgico aunque pueda tener otras aplicaciones, como son
materiales para la construccion, refractarios (dolomita, CaMg(COs3),), fundentes
(fluorita, CaF,), abonos, etc. una buena parte de los procesos extractivos convencionales
estd basado en menas de este tipo.

Las menas simples pueden ser de alta o baja ley. Ejemplo de menas de alta ley son las
menas siderdrgicas y las bauxitas. Dichas menas se introducen directamente en los
procesos de obtencidn, aunque casi siempre después de procesos de preparacion para

optimar sus caracteristicas fisicas.

Las mayoria de las menas actuales de los demas metales son menas de baja ley, por
ejemplo, Zn 5-20%, Pb 5-10%, Cu 0,5-5%, Au 5-10 ppm. En muchos casos estas menas
se tratan por procesos de concentracion y los concentrados obtenidos se introducen en
los procesos extractivos. Si la concentracion no es efectiva la Unica posibilidad es

utilizar procesos hidrometalurgicos y recuperar el metal de las soluciones diluidas.

Menas complejas: contienen diversos minerales de distintos metales. Las rutas para el
tratamiento de una mena compleja dependen basicamente de la posibilidad de

liberacion. Si es posible se aplican procesos de separaciéon fisica y los distintos
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concentrados se introducen en los procesos convencionales de menas simples. Muchas

menas actuales tipo Cu/Zn/Pb o Sn/W/Mo se tratan segun esta ruta.

Si la liberacion no es posible, ya sea por fino intercrecimiento de los distintos minerales
o por la existencia de soluciones sélidas, pueden aplicarse rutas hidrometallrgicas,
pirometallrgicas o sus combinaciones. En la rutas hidrometaldrgicas, la separacion de
metales se efectla en solucion (precipitacion o reduccion selectiva, cambio ionico,
extraccion por solventes, etc.). Esta es la ruta tipica de las menas de Ni/Co y de
Cu/Zn/PDb.

Las rutas pirometalirgicas para complejos obtienen por via térmica metales o
compuestos que se separan por sus caracteristicas fisicas. Un ejemplo de separacion en

estado metalico es el proceso Imperial Smelting para menas Pb/Zn.

3.5. Yacimiento de Cobre las Cruces

A continuacién se presenta una representacion grafica del yacimiento de Cobre las

Cruces.

Figura 3.3. Representacién grafica del yacimiento de Cobre las Cruces
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Las zonas moradas representan en yacimiento secundario rico en calcosina, la zona
verde representa el yacimiento primario con elevados contenidos en calcopirita. Las

lineas visualizan la trayectoria de algunos sondeos de investigacion.

Actualmente se esta procediendo a explotar el yacimiento secundario por lixiviacién de
la calcosina y este serd el mineral a tratar en Cobre las Cruces. El cobre contenido en el
yacimiento primario en forma de calcopirita no es lixiviable, pero debido a su atractivo
valor econémico no se descarta en un futuro su valorizacion mediante alguna otra

técnica como la flotacion.

4. HIDROMETALURGIA DE SULFUROS SECUNDARIOS DE
COBRE

4.1. Generalidades

La hidrometalurgia consiste en procesos de lixiviacion selectiva de los componentes
valiosos de las menas y su posterior recuperacion de la solucion por diversos métodos.
El nombre de hidrometalurgia se refiere al empleo generalizado de soluciones acuosas

como agente de disolucién.
Hay tres etapas principales en los procesos hidrometalurgicos:

1. Disolucion del componente deseado presente en la fase sélida
2. Concentracion y/o purificacion de la solucion obtenida
3. Precipitacion del metal deseado o0 sus compuestos.

Los reactivos quimicos (agente lixiviante) deben reunir muchas propiedades, por
ejemplo: no deben ser muy caros, deben ser facilmente recuperables y deben ser

bastante selectivos para disolver determinados compuestos.

Jesus Oliva Diego Pagina 37



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la

recuperacion de cobre.

Este estudio se centrara en la primera etapa, ya que es la que tiene mas interés desde el

punto de vista quimico en este proceso y por la cual surgié este proyecto para la

minimizacién de las pérdidas de hierro. Para ello se realizara una pequefia descripcion

de los diferentes metodos de extraccion. Empezando por las mas antiguas lixiviaciones

en pila o vertederos y terminando, en las mas modernas biolixiviaciones y lixiviacion en

autoclave, que nos serviran para introducir la lixiviacién atmosférica utilizada en Cobre

las Cruces.

A continuacion se presenta una clasificacion de los diferentes métodos de lixiviacion:

lixiviacidn en
lechofijo

métodosde
lixiviacion

lixiviacion en
pulpas o por
agitacion

in situ

en vertederos

en pilas

percolacidn

a presidn atmosférica

autoclaves

biolixiviacion

Figura 4.1. Clasificacion de los diferentes métodos de lixiviacion.
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rango de aplicacidn y
resultados

métodos de lixiviacion

en vertederos en pilas percolacidn agitacion
ley de mineral baja ley baja -media media - alta alta ley
tonelaje grande grande - mediano amplio rango amplio rango
inversion minima media media-alta alta
granulometria de mina trituracidn gruesa trituracidn media molienda humeda
recuperaciones tipicas 40- 50 % 50 - 70% 70- 80% 80-90%
tiempo de tratamiento varios afios varias semanas varios dias horas
calidad de soluciones diluida (1-2g/L) diluida (1-6 g/L) concentradas (20-40 g/L) medianas (5-15 g/L)

su aplicacidn

problemas principales en

recuperacion incompleta,
reprecipitacion de Fe y Cu,
canalizaciones,
evapopracion, perdida de

recuperacion incompleta,
requiere de grandes dreas,
canalizaciones,

blogueo por finos,
requiere de mas
inversion, manejo de

molienda, inversion muy
alta, depositos de relaves,
control de planta muy

materiales, necesidad de
mayor control en la planta

reprecipitaciones,

. sofisticado
evaporacion

soluciones, soluciones
muy diluidas

Tabla 4.1, Caracteristicas de los principales métodos de lixiviacion.

(www.metalurgia.uda.cl/apuntes/caceres/cursohidrometalurgia/Hidrometalurgia. pdf)

La lixiviacion es la primera etapa de cualquier proceso hidrometallrgico. Este es el
término aplicado a la recuperacion o disolucion quimica de un metal a partir de un
mineral utilizando un disolvente adecuado. En general, la lixiviacion se aplica a los
minerales que no pueden ser tratados con un beneficio econdmico equivalente con
métodos convencionales mas desarrollados a escala comercial como la concentracion

por flotacién o la fusion.

La lixiviacion es de un tipo o de otro en funcién de la reaccion quimica que provoca.
Segun esto, el ataque quimico de un mineral solo se puede realizar mediante cualquiera
de las tres acciones siguientes: acido-base, redox y complejante. Para recordar cada una
de ellas, se va a suponer el ataque de un sulfuro metalico que, por otra parte, es el tipo
de compuesto quimico que presenta productos de solubilidad de los més bajos.

e Lareaccion del tipo acido-base es la siguiente:
MeS (s) + 2H" (aq) — H.S (g) + Me*" (aq) (4.1)

Donde para el ataque del citado sulfuro se deberia utilizar un reactivo muy &cido, como
el acido sulfarico, el clorhidrico o el nitrico. Como es bien sabido, la eleccion del

reactivo adecuado es, en gran medida, una funcién del tipo de ganga que acomparie a la
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mena metalica en el mineral. Las gangas acidas requieren de reactivos de la misma
naturaleza y las gangas basicas de reactivos basicos, buscando siempre un consumo
minimo del lixiviante para que no se encarezca la operacion de lixiviacion de forma
prohibitiva. Un ejemplo para cada uno de estos procesos seria la lixiviacion &cida de
minerales oxidados de cobre o el ataque basico de minerales oxidados de aluminio

(bauxitas) con disoluciones concentradas y calientes de sosa.

e Otro tipo de accion es la redox. Recurriendo al mismo caso anterior de ataque de

un sulfuro metalico, la reaccion seria:
MeS (s) + Ox (aq) — S° (s) + Me?* (ag) + Ox % (aq) (4.2)

Donde, el azufre sulfuro se puede oxidar a azufre elemental o a sulfato dependiendo de
las condiciones de trabajo. Los oxidantes méas usados son el oxigeno atmosférico y el
ion ferrico. A escala comercial, no hay ejemplos significativos de lixiviacion con el uso
exclusivo, sin participacion de otras acciones, de un medio oxidante. lgualmente
también en teoria, es posible utilizar un reductor para realizar una lixiviacion aunque

tampoco en este caso hay ejemplos a escala industrial. La reaccion general seria:
MeS (s) + Rd (aq) — Me (s) + S (aq) + Rd** (aq) (4.3)

Como reductor se ha utilizado, en algun caso, el dioxido de azufre en disolucidn acuosa

o el hierro ferroso.

e También es posible utilizar una accién complejante mediante reacciones del

tipo:
MeS (s) + nL (aq) — (MeL,)™?" (aq) + S (aq) (4.4)

Aunque los complejantes mas usados, como los iones cianuro, el amoniaco, los iones
sulfato, etc. no son, por si solos, tampoco suficientes para producir la lixiviacion de las

distintas materias primas.

Evidentemente, ademas de las tres acciones individuales comentadas, también se puede
ensayar acciones combinadas del tipo &cido-base/redox, acido-base/complejante y
redox/complejante, o incluso una accion acido-base/redox/complejante reservada al

tratamiento de los minerales mas refractarios. La efectividad de cualquiera de las
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anteriores reacciones quimicas depende de los parametros y variables fundamentales de

tipo quimico que las condicionan.

4.2. Parametros gue influyen en la lixiviacion

Los dos parametros fundamentales que pueden utilizarse para controlar el
comportamiento de los metales en solucion acuosa son el pH y el potencial de
oxidacion de la disolucion, los cuales estan relacionados respectivamente con las dos
acciones mencionadas en primer lugar: la acido-base y la redox. Es decir, el
comportamiento termodindmico de un sistema acuoso viene determinado por estos dos
factores junto con la concentracion-actividad de las especies disueltas. EI pH de la
disolucién, que marca el caracter acido-base de la misma, es el factor principal en la
solubilidad de las especies metalicas oxidadas o hidrolizadas y un gran numero de
procesos hidrometalurgicos dependen de forma critica del control de este parametro. El
control puede conseguirse deliberadamente, afiadiendo &cido o base durante la reaccién
para consumir iones hidroxilo o hidrégeno producidos por la propia reaccion o
disefiando el proceso, de tal forma, que él mismo controle el pH por auto-

tamponamiento.

Por otro lado, el potencial de oxidacion en un sistema acuoso determina, en primer
lugar, las valencias o estados de oxidacidn de las especies metalicas y de los ligandos, lo
cual gobierna, a su vez, el que las especies sean solubles o no. En este sentido, la
mayoria de los metales y aleaciones, y la mayoria de los sulfuros, deben ser oxidados
para su solubilizacion con lo que un numero importante de reacciones de lixiviacion

precisan de la presencia de un oxidante.

4.3. Métodos de lixiviacion

4.3.1. Lixiviacion in-situ

Consiste en la aplicacion de soluciones directamente a un cuerpo mineralizado. Estas
operaciones presentan un gran interés por los bajos costos de inversion y de operacién
que requieren. Los bajos costos son consecuencia de evitar o al menos disminuir los
costos de extraccion minera, el transporte del mineral a la planta y de los desechos
finales del proceso y de la construccién de una planta de lixiviacion. Generalmente la

recuperacion es baja (<50%).
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4.3.2. Lixiviacion en vertederos

Esta tecnica consiste en lixiviar lastres, desmontes o sobrecargas de minas de tajo
abierto, los que debidos a sus bajas leyes (<0,4 % Cu) no pueden ser tratados por
métodos convencionales. Este material, generalmente al tamafio de salida de mina, es
depositado sobre superficies poco permeables y las soluciones percolan a través del
lecho por gravedad. Normalmente, son de grandes dimensiones, se requiere poca
inversion y es econdmico de operar, pero la recuperacion es baja (40 — 60% Cu) y
necesita tiempos excesivos para extraer todo el metal. Las soluciones se alimentan

generalmente por aspersion.

4.3.3. Lixiviacion por percolacion

En esta técnica, el mineral generalmente oxidado, se ataca con disoluciones
concentradas de acido sulfdrico para producir una disolucién rica adecuada para la
electro-obtencion del metal. Se trabaja sumergiendo el mineral en disoluciones de 50-
100 g/L de acido sulfarico en grandes estanques rectangulares de 25 metros de largo, 15
metros de ancho y 6 metros de profundidad. En la figura adjunta se puede observar uno

de estos estanques:

Madera, 20m
dura ™,
e

Alimentacion de la solucidn

10m Malla de plastico

¥y madera

Z !
L= = ——— = |I =
PR \ e - . ]
Harmigén 4 “Resina epoxi Fondo Arena F:;:;?e:laazlﬂia;a %
Poliester y
fibra de vidrio Canal colector de

solucidn fértil

Figura 4.2. Estanque para la lixiviacion por percolacién.

Este método de lixiviacion es una forma sencilla y eficiente de poner en contacto el
mineral con la disolucion de lixiviacion. EI mineral es tratado sucesivamente con
concentraciones crecientes de la disolucion de lixiviacion la cual puede ser afiadida en
continuo o en discontinuo. Entonces, las disoluciones mas fuertes entran primero en
contacto con los minerales que han ido quedando con un contenido metélico menor, y
conforme su potencial de lixiviacion disminuye, se van poniendo en contacto con

mineral mas rico.
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Cuando la disolucion de lixiviacion entra al estanque por el fondo del mismo y lo
abandona por la parte superior, el sistema se conoce como percolacion ascendente y lo
mas comun es que se trabaje en sistemas continuos en donde la disolucion pasa a través
de una serie de estanques. Si la disolucion entra tanto por el fondo como por la parte
superior del estanque, pero es extraida por el fondo, el sistema se denomina de
percolacion descendente, siendo el método mas utilizado cuando se trabaja en sistemas
discontinuos. Dependiendo de la solubilidad del metal a partir del mineral, a una sola
carga de éste se le podria someter a sucesivas lixiviaciones con concentraciones
crecientes de lixiviante; si, por ejemplo, se necesitan seis ciclos de lixiviacion para una
extraccion optima del metal, se deberian de estar tratando simultaneamente seis cargas

distintas de mineral en seis estanques diferentes.

4.3.4. Lixiviacion en pilas

Es una lixiviacion parecida a la lixiviacion en vertederos, la diferencia es la preparacion
del mineral ya que requiere una granulometria definida y una preparacion de la pila y
operacion mas controlada, con ello tenemos mayores costes de produccion pero también

mayores extracciones del mineral.

El mineral procedente de la explotacion debe ser ligeramente preparado en una planta
de trituracion y/o aglomeracion para conseguir una determinada granulometria que

permita un buen coeficiente de permeabilidad.

Una vez preparado en mineral se coloca en montones de seccion trapezoidal y altura
calculada para proceder a su riego con la solucion lixiviante. Tras percolar a través de
toda la pila, se recolectan los liquidos enriquecidos, que se llevan a la planta de proceso
de recuperacion. Las aguas sobrantes del proceso vuelven a ser acondicionadas para ser
recicladas hacia las pilas. También en algunos casos es preciso afiadir agua nueva, para
reponer las fuertes pérdidas de evaporacion del circuito.

Se denomina cancha de lixiviacién a la superficie de apoyo de la pila donde se coloca la
impermeabilizacion, cuando la cancha es recuperada para reutilizarla con un nuevo
mineral, se trata de lixiviacion en pilas dinamica, mientras que si el terreno no es
recuperado y, por lo tanto, el mineral agotado queda en el dep6sito como nueva base

para otra pila, se denomina lixiviacion en pilas estaticas o permanentes.
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La solucidn rica es generalmente impura y diluida y debera ser purificada y concentrada
antes de recuperar el metal. En la hidrometalurgia de cobre esto se realiza mediante la
extraccion por solventes, seguida por la electrodeposicion de cobre. La solucién rica

solo contiene entre 4-6 g/L Cu y 1-2 g/L H,SO,.

El esquema general del proceso se puede ver en la siguiente figura

MINA A CIELO ABIERTO
FLANTA FREPARACION MINERAL
STACKER DE AFILADO
ALIMENTACICN DEL LIXIVIANTE POR CANAL

" " POR TUBERIA
POR ASPERSION

PILAS DE MINERAL PREPARADO
CANALES DE EXTRACCION DEL LICOR ENRIQUECIDO
TANGQUE PRINCIPAL DE LICOR MADRE ¥ DE AJUSTE
RCCIRCULAZICN POSIBLE

a5 PLANTA EXTRACCION DEL PRODUCTO
Figura 4.3. Esquema del proceso de lixiviacion en pilas.
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4.3.5. Lixiviacion con agitacion

Las diferentes practicas de lixiviacion anteriormente descritas se denominan estaticas, la
lixiviacion por agitacion tiene por caracteristica que el mineral y la disolucion de ataque
estan en movimiento relativo. Se utiliza en los minerales de leyes mas altas, cuando los
minerales generan gran cantidad de finos en la etapa de trituracion o cuando la especie
deseada esta tan bien diseminada que es necesario molerlo para liberar sus valores y
exponerlos a la solucion lixiviante. Esta etapa condiciona el resto del proceso
hidrometaldrgico. Si se considera, por ejemplo, el tamafio de particula, este debe ser
pequefio para facilitar la suspension de la pulpa en el tanque de agitacion en condiciones

razonables de trabajo.

Este pequefio tamafio del solido hace que la cinética de operacion sea rapida, debido al
desarrollo superficial de la materia prima, y que normalmente si se utilizan las

disoluciones adecuadas, los rendimientos de extraccion sean muy elevados.
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Evidentemente, las razones para esta rapida cinética de reaccion se relacionan con el
citado tamafio de particula del sélido, pero también con las condiciones favorables de
transferencia de masa que se generan en un sistema agitado. Bajo estas condiciones, los
minerales que se van a atacar son de alta ley o concentrados pues se garantiza la
recuperacion practicamente total del metal contenido (casi siempre superior al 95%). Lo
anterior, ademas, conduce a que el alto valor econdmico del metal que se recupera sea
capaz de pagar tanto la energia utilizada en la agitacibn como el uso de reactivos
concentrados de ataque, que a su vez, garantizan los rendimientos elevados de

extraccion.

La lixiviacion tiene lugar, casi siempre, en continuo en series de 3-4 tanques con
volimenes muy variables (50 — 500 m® cada reactor). Adicionalmente, y a diferencia de
lo que ocurre en la lixiviacion por percolacion, es posible calentar el medio de reaccion
hasta temperaturas cercanas a 60 °C con lo que todavia la productividad de estos

sistemas aumentaria.

Cuando se trabaja a temperaturas algo superiores, se prefiere el uso de reactores a
presion (autoclaves) para evitar una excesiva evaporacion. En cualquier caso, estos
reactores permiten trabajar en condiciones extremas aumentando, ademés de la
temperatura, la presion y haciendo posible, con cinéticas aceptables, el uso de reactivos
gaseosos, como por ejemplo, el oxigeno, que son poco solubles en disoluciones acuosas.
Eso si, es el método maés caro de los que se utilizan en lixiviacion por las condiciones
extremas y por lo sofisticado de los reactores, lo que aumenta los gastos de la

instalacién de forma significativa.

La agitacion se realiza bien utilizando medios mecénicos o bien a través de medios
neumaticos con inyeccion de aire. Esta ultima posibilidad se realiza a escala comercial
en los denominados “tanques Pachuca” en los cuales se establece una circulacién
ascendente-descendente de la pulpa lo que facilita la reaccidon de lixiviacion. Estos
reactores son tanques cilindricos con fondo coénico. Incorporan en su interior un tubo
coaxial con el propio tanque el cual esta abierto en sus extremos. Ademas, disponen de
un inyector de aire que penetra a través de dicho tubo central. De esta manera, la
densidad de pulpa en el interior del tubo es inferior a la que se tiene en el exterior del
mismo, lo que provoca una diferencia de presiones que fuerza a la pulpa a ascender

dentro de dicho tubo, y rebosar en su parte superior, haciendo circular toda la carga del
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reactor. Ademas, la calefaccion del sistema, hasta un maximo de unos 60-70 °C, es muy
sencilla utilizando aportes adecuados de vapor de agua. El reactor es un disefio

extremadamente simple y no tiene partes moviles, se presenta en la siguiente figura:
Alimentacion Q\Descama
de la pulpa ™ de la pulpa

Tubo
central

Inyeccion
de aire

Figura 4.5. Esquema de un reactor Pachuca.

PR

La lixiviacion dindmica, de manera general, puede realizarse de forma discontinua o en
reactores con flujo continuo. Normalmente, la primera situacion se prefiere para
procesos que tratan materias primas de valor alto que se atacan en pequefios tonelajes,
mientras que la segunda situacion es preferible para operaciones a gran escala que
manejan importantes cantidades de materiales y en donde la automatizacion es

fundamental.

Los reactores con agitacion mecanica consisten en una vasija cilindrica y un dispositivo
mecanico para generar la turbulencia adecuada en el sistema. Este dispositivo es un
sistema motor que hace girar, a las revoluciones adecuadas, un eje en cuyo extremo

inferior hay un sistema de paletas que produce la deseada turbulencia en la pulpa.

La lixiviacion bacteriana y la lixiviacion en autoclaves no se suelen dar aisladamente,
van apoyando la lixiviacion atmosférica y su mision mas importante es la regeneracion
del agente oxidante, que suele ser el férrico. La lixiviacion bacteriana utiliza el
metabolismo de las bacterias para oxidar ferroso y los autoclaves, utilizan condiciones
extremas de presion y temperatura para acelerar la reaccion intrinsecamente lenta de
oxidacion de ferroso. A continuacion describiremos estas dos variantes de la lixiviacion,

debido a su creciente importancia en la industria del metal en los ultimos afios. Para los
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autoclaves, analizaremos dos plantas hidrometaltrgicas (Mount Gordon, Australia y

Sepon, Laos) que utilizan este tipo de reactores con diferente funcion.

4.3.6. Lixiviacion en autoclave — proceso Mount Gordon

El proceso Mount Gordon Copper fue desarrollado para tratar mineral de calcosina
(CuyS), el mineral se suministraba desde dos yacimientos. Los primeros afios fue el
depdsito de alta ley de Esperanza y en los Gltimos afios desde el depdsito de baja ley de
Mammoth, este ultimo mineral requerira de una pre-concentracion por flotacion. El
proceso usa un autoclave antes de la lixiviacion atmosférica y seguidamente separacion

solido-liquido, extraccion por solventes y electro-obtencion.

La calcosina es la especie dominante en el mineral de Mount Gordon, con menores
cantidades de covelita, bornita y calcopirita. La alimentacion a la planta es de alrededor
de 8-9% Cu. La pirita es el mayor componente de los sulfuros de la ganga ademas de

varios tipos de silicatos.

La eleccion de la oxidacion a presion por autoclave se llevo a cabo por necesidad. Se
probo la flotacion del mineral pero sin éxito debido a la estrecha asociacion entre el
cobre y la pirita. Se intentd la lixiviacion en pilas y la lixiviacién atmosférica con
sulfato feérrico. La lixiviacion en pilas fue descartada debido a la esperada baja
recuperacion. La lixiviacion férrica atmosférica fue rechazada debido a las
preocupaciones sobre la regeneracion del férrico y la ineficiencia del oxigeno al usar
una lixiviacion atmosférica. A continuacion se muestra el diagrama de flujos del

proceso.
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Figura 4.6. Flowsheet del proceso de Mount Gordon.

Tras la molienda y el ciclonado pasando por la planta de flotacion (solo para mineral de
baja ley) el mineral llega al circuito de lixiviacion.

El circuito de lixiviacion en autoclave fue disefiado para lixiviar minerales de cobre y
una parte de la pirita alimentada. La pirita es lixiviada para remplazar el &cido y el
hierro perdidos en la corriente de purga, usada para controlar los niveles de acumulacion

de elementos menores. A continuacion mostramos las reacciones mas importantes:

Lixiviacion de calcosina, etapa 1

Cu,S + Fez(SO4)3 — CuSQOy4 + CuS + 2 FeSOq4 (45)

Lixiviacion calcosina, etapa 2

CuS + Fez(SO4)3 — CuSQ4 + S + 2 FeSO, (46)

Regeneracién del sulfato férrico

2 FeS0, (aq) + % 0, (g) + H2S04 (aq) — Fex(SOu)s (aq) + H0 (1) (4.7)
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Reaccidn global de lixiviacion de calcosina

FEE+JJrFE2+

Cu,S + 0, + 2 H,SOy ——» 2 CuSO4+S +2 H0 4.8.)

Oxidacién de pirita

FES+JI{FEZ+

FeS, + % O, + H,SOy ———» FeSO,+2 S + H,0 (49)
Fe™/Fe™
S+3/20,+H,0 =/ LH,50, (4.10)

El circuito de lixiviacion consiste en un tanque repulpeador del concentrado filtrado vy
refino, seguidamente se alimenta a dos reactores autoclave en paralelo. El refino
recirculado al tercer compartimento a cada reactor, es ajustado por el operador para
obtener una temperatura de descarga deseada. Los autoclaves son de 180 m? totales y

120 m? Gtiles de trabajo.

Cada autoclave es un recipiente de acero inoxidable con cinco compartimentos y cinco
agitadores dobles usando impulsores de turbina en la parte inferior, e impulsores de
flujo axial en la superior, la adicion de oxigeno se realiza en los tres primeros Yy es

controlada y monitorizada por analizadores de oxigeno.

La presion total se fija a 7,7 bares y la presion parcial de oxigeno 4,2 bares. El tiempo
de residencia de unos 60 minutos y la temperatura de entrada de 77-80 °C, como el
balance de reacciones es exotérmica la temperatura de salida es de unos 85-90 °C. Con

estas condiciones la recuperacion de cobre es de un 91-93 % y un 2% para la pirita.

Otro factor importante en la operacion del reactor autoclave es la tase de regeneracion
de férrico. El refino alimentado se compone de una mezcla de férrico/ferroso,
mayormente ferroso. La concentracion de hierro total en el refino debe producir
suficiente férrico en reaccién con acido sulfirico y oxigeno, para lixiviar el cobre

alimentado en el tiempo de residencia del autoclave.

En la siguiente figura se puede apreciar con mas detalle un reactor autoclave:
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Figura 4.7. Reactor autoclave para la lixiviacion a presion.

Tras el reactor autoclave, viene el circuito de lixiviacion atmosférica, con 4 reactores de
300 m* de volumen de trabajo. En estos reactores dan un tiempo de lixiviacion de cobre
adicional, en ellos se disuelve la covelita tras reaccionar con el férrico de la solucion. La
tasa de reaccion baja al igual que la temperatura, el refino recirculado se introduce en
unos serpentines dentro de los reactores para enfriar la pulpa del interior, y precalentar
el refino antes de introducirlo al tanque de repulpado. La tasa de extraccion de cobre en
estos reactores es muy baja 1-2 %, el principal objetivo de estos reactores es

proporcionar area de intercambio para el enfriamiento de la pulpa.

En el ultimo reactor, para el intercambio de calor se utiliza agua proveniente de las
torres de enfriamiento, de aqui una vez enfriado la pulpa, pasa a los espesadores y
clarificadores para la separacion sélido/liquido, extraccion por solventes y electro-

obtencion.

La tecnologia de utilizacion de autoclave provoca una elevada presion parcial de
oxigeno, 4,2 bar y debido a que la reaccién de oxidacion del ferroso es proporcional a
esta presion parcial (como veremos mas adelante) la velocidad de reaccidon se ve
favorecida. Igualmente pasa con la oxidacion de la pirita, se ve favorecida por este
aumento de presion. La oxidacion de la pirita es fundamental para el desarrollo del
proceso, ya que el hierro no se consume en la reaccion, pero si se pierde en la purga
necesaria para mantener los niveles de elementos menores. La oxidacion de un 2% de la

pirita aporta el hierro necesario para mantener los niveles de férrico.

A continuacion se presenta otra aplicacion de los reactores autoclave, en Sepon, Laos.
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4.3.7. Lixiviacion en autoclave - proceso Sepon

El Sepon Copper Process fue desarrollado para recuperar el cobre del yacimiento de
Sepon en Laos. La mineralogia de este deposito es compleja, principalmente calcosina
con pirita y base arcillosa.

Para recuperar el metal valioso de este yacimiento se intentd por tres vias: flotacion,
lixiviacion a presion y lixiviacion atmosférica. La flotacion requeria una baja inversion
y una tecnologia no muy compleja en comparacion con el resto de las vias, pero no tenia
buenas recuperaciones de cobre y mucha ganga se recuperaba en el concentrado,
econdmicamente era la opcion menos atractiva de las tres. La lixiviacion a presion
resulto dar muy buenas recuperaciones de cobre, pero como inconveniente, la ganga
presentaba elevado consumo de acido en el autoclave, el balance de sulfatos era
negativo y el control de la quimica del autoclave no era nada simple, por lo tanto se
descarto esta ruta. La lixiviacion atmosférica dejaba dudas acerca de la regeneracién de
ferroso a férrico y acerca del aporte de hierro y acido a través de la oxidacion de la
pirita. Por lo tanto se optd por una ruta hibrida entre lixiviacion atmosférica/autoclave,
el autoclave oxidaba la pirita aportando el hierro y el acido necesario, mientras que la

lixiviacion atmosférica, una tecnologia menos compleja, lixivia el cobre.

Como se puede ver en el diagrama de flujos adjunto, el proceso incluye lixiviacién
acido férrica, obtencion de PLS, SX y electro-obtencion, seguida de un tratamiento del
refino y de las aguas de proceso y una flotacion de pirita y azufre elemental. La clave de

este proceso es la lixiviacion en autoclave del concentrado de pirita y azufre.

La lixiviacion atmosférica tiene un residuo solido con alto porcentaje de pirita y azufre,
este residuo en forma de pulpa, pasa por una serie de espesadores (CCD) donde la pulpa
se va espesando y la solucion sale por el rebose y se va enriqueciendo. Finalmente
tenemos una pulpa concentrada en sélidos que pasa a las celdas de flotacion, en estas se
concentra la pirita y el azufre elemental y mineral de cobre no lixiviado. Este
concentrado alimenta el reactor autoclave para la oxidacion de la pirita, en el reactor se
produce sulfato férrico basico solido, este puede ser re-lixiviado para producir una
solucién altamente concentrada en férrico y acido que se bombeard al primer reactor

atmosferico para la lixiviacion del cobre alimentado.
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Figura 4.8. Flowsheet del proceso de Sepon (Laos)
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El reactor autoclave tiene cuatro compartimentos, opera a 220 °C a unos 31 bar de
presion y 220 °C con una hora de tiempo de residencia, con un perfil de temperaturas
isotermo, tenemos una recuperacion del 85% de la pirita. EI 90 % de la oxidacion se da
en los dos primeros compartimentos, el resto en el tercero y practicamente nada en el
cuarto. La oxidacion de la pirita produce sulfato basico férrico de acuerdo con la

siguiente reaccion:
FeS, + 3,750, + 1,5 H,0O — Fe(OH)SO4 + H,SO4 (4.11)

El sulfato basico férrico es estable bajo las condiciones dadas en el autoclave, pero
posteriormente pasa unos reactores POX para lixiviar este compuesto, son reactores a
95 °C y se afiade acido, con un tiempo de residencia de 2 horas tenemos una re-
disolucién del 55% del precipitado férrico, la reaccion de re-disolucion del precipitado

es la siguiente:
2 Fe(OH)SO4 + H,SO4 — Fez(SO4)3 + 2 H,O (412)

Esta solucion rica en férrico entra en el circuito de lixiviacion junto con el mineral
molido y precalentado, consistente en 4 reactores de 1200m°, a una temperatura de 80
°C, con un tiempo de residencia de 5 horas en total y una recuperacion de cobre del 90-

95%. En los reactores se inyecta oxigeno para le regeneracion del férrico consumido.

Este proceso, permite recuperar el cobre no lixiviado y flotado junto con el concentrado
de pirita. Este cobre bajo las condiciones de oxidacion total se lixiviara, incrementando

asi la recuperacion global del proceso Sepon.

La planta de Sepon comenzd a producir en diciembre de 2004. La capacidad de disefio
es de 60.000 toneladas de cobre al afio. Se puede considerar como un hibrido entre

lixiviacion atmosférica/autoclave.

4.3.8. Biolixiviacion

Biolixiviacion es el nombre que se le entrega al conjunto de reacciones quimicas que
tienen como resultado la disolucion de minerales por parte de bacterias, las cuales
lixivian, es decir, disuelven las rocas o minerales, los solubiliza (por eso el proceso se
Ilama Biolixiviacion o Lixiviacion Biologica) para obtener la energia que necesitan a
expensas de sustancias inorganicas, liberando de paso cobre en mayor cantidad que con

métodos convencionales.
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Estos microorganismos, varios de los cuales son autétrofos por ser capaces de sintetizar
sus componentes celulares a partir del anhidrido carbdnico del aire, son denominados
quimiolitoautotréficas por ser bacterias que comen piedras, destacdndose entre todos
ellos el “Acidithiobacillus ferrooxidans”, la que fue aislada en 1957 de agua obtenida de
filtraciones que presentaba una mina de carbon abandonada en Virginia Oste, Estados
Unidos.

El nombre de este microorganismo no es por azar, sino que refleja sus caracteristicas:
Acidithiobacillus, es acidofilo, porque crece en pH &cido; es thio, es decir, capaz de
oxidar compuestos de azufre; es un bacillus, porque tiene forma de baston, y
ferrooxidans, porque ademas puede oxidar el Fierro. Ademas, son denominados
extremofilos por vivir en condiciones extremas, que son normales en el caso de los
minerales: pH acido, altas temperaturas y concentraciones de metales.

Durante muchos afios, se pensé que era el Gnico organismo importante en la lixiviacion
de minerales. En los ultimos tiempos sin embargo, otros organismos han sido
descubiertos y aislados, disminuyendo el protagonismo de T. ferrooxidans, como por
ejemplo Thiobacillus thiooxidans, Leptospirilum ferrooxidans. Todas estas son
microorganismo mesofilos, es decir necesitan una temperatura de 25-45°C para
desarrollar sus funciones. Mientras que en el grupo de los termdfilos podemos encontrar
los Sulfobacillus thermosulfidooxidans.

Mecanismos de actuacion de los microorganismos

Cuando el material de un yacimiento cuprifero tiene menos de un 0,5% de cobre, el
trabajo de refinamiento tradicional deja de ser rentable, una situacion que impulsé a los
investigadores a buscar nuevos procesos, mas baratos y eficientes, que permitieran
aprovechar las millones de toneladas de descarte amontonadas, lo que ha sido posible
gracias a las bacterias lixiviantes, las que empezaron a ser experimentadas en 1986 en la
mina Lo Aguirre, permitiendo separar el cobre de los minerales sélidos con los que se
encontraba mezclado.

En el 70% de los casos en que se busca extraer el mineral rojo de la roca, se recurre a la
pirometalurgia, proceso que consiste en separar fisicamente el cobre de los compuestos
a través de la flotacion y, luego, la fundicion en hornos a 1.200°C, lo que produce que,
al pasar al estado liquido, los elementos maés livianos queden en la parte superior del

fundido, y los pesados, como el cobre, se concentren en la base.
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El otro método que se utiliza es la hidrometalurgia, proceso en el que a los minerales
oxidados y sulfurados se les aplica una solucién de acido sulfurico, que produce la
lixiviacion: la disolucion selectiva del cobre, con lo cual se separa de los otros
elementos. El inconveniente es que para los minerales sulfurados no basta una solucién
acida, por fuerte que ésta sea, sino que también requiere un agente externo que ayude en
el proceso, rol que asumen las bacterias como la “Acidithiobacillus ferrooxidans”.

Estos microorganismos se alimentan principalmente de dos impurezas que hay que
extraer del mineral para producir cobre: el azufre, que las bacterias pueden oxidar y
convertir en acido sulfurico; y el hierro, el cual es precipitado sobre el mineral de
descarte, lo que permite lograr una disolucién mas barata y simple.

A partir de una serie de experimentos que se desarrollaron en Sudafrica se descubrio
que si se conservan estas bacterias en agua con un bajo contenido de &cido y azufre a
una temperatura de unos 75 grados centigrados, en cuatro dias pueden convertir el
mineral de cobre en una solucion de 30 gramos de cobre puro por cada litro de agua, la
cual es luego enviada a una refineria, donde se desarrollan las etapas de extraccion por
solventes y de electro-obtencion.

Siempre ha existido, y todavia continua, una gran controversia en cuanto al verdadero
papel desempefiado por los microorganismos en la biolixiviacion. Muchos
investigadores sostienen la idea de que la bacteria solo participa de una forma indirecta
en la oxidacion de los sulfuros minerales, mediante la formacion del oxidante, es decir,
el Fe**. Otros sugieren que las bacterias estan implicadas en el proceso de una manera
mucho mas directa, a través de enzimas. También es cierto, que los estudios que se han
realizado para aclarar esta cuestion han tropezado con la enorme dificultad que supone
la observacion de las bacterias quimiolitotroficas. La mayoria de la informacion se
obtiene por el consumo de oxigeno durante la oxidacion del hierro y por el control del

metal que pasa a solucién.

Campo de aplicacion

e Minerales sulfurados de cobre

e Minerales oxidados de uranio

e Minerales refractarios de oro y plata

e Minerales sulfurados de niquel y cobalto

e Desulfuracién de carbones
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5. EVALUACION Y ANALISIS DE LA LIXIVIACION EN COBRE
LAS CRUCES,

5.1. Lixiviacion atmosférica

Las variables mas influyentes en el proceso de lixiviacion en CLC son:

e La temperatura debe ser elevada para aumentar la cinética, pero no superiores a
100 °C, que es el punto de ebullicion del agua.

e EIl pH debe ser bajo para mantener los metales en solucién ademas de participar
en la reaccion de oxidacion de ferroso.

e Se debe contar con la presencia de un agente oxidante que oxide los sulfuros
para formar azufre elemental o sulfatos y disolver el elemento metéalico de valor.
Es importante regenerar el agente oxidante para hacer econémicamente viable el
proceso. Los agentes oxidantes mas importantes son el ion férrico y/o el

oxigeno.

La especie principal en el mineral procesado en Cobre las Cruces es la calcosina, su

lixiviacion se divide en dos etapas:
Etapa 1: Cu,S + Fey(SO4)3 — CuS + CuSO, + 2 FeSO4 (5.1)
Etapa2:  CuS + Fey(SO4)3; — CuSO4 + S + 2 FeSO,4 (5.2)

El ion férrico que se reduce en las etapas 1 y 2, se regenera en el mismo reactor

mediante la siguiente reaccion:
2 FeSO, +% 0, + H,SO, — Fez(SO4)3 + H,0 (53)

La reaccion general (con la regeneracion del férrico):

FE3+,"rFE2+

CuS+0;+2HSO4 ——— 3 2CuSO4+S +2H0 (5.4)

La etapa 1 es una reaccion endotérmica, aunque no es muy dependiente de la
temperatura ni del potencial redox. Ocurre en el leach feed tank y en los dos primeros
reactores de lixiviacion. Aunque para esta reaccion no se necesitan altas temperaturas, la
de regeneracion de ion férrico (5.3) si la necesita por lo que la temperatura en estos

reactores es de aproximadamente 90 °C.
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La etapa 2 es mas lenta que la etapa 1, y tiene lugar en los reactores 2 — 8. Esta reaccion
si necesita de altas temperaturas, por lo que los reactores estaran a 90°C. El reactivo
intermedio CuS es microscopicamente diferente de la covelita.

Otras especies que contienen cobre y estan presentes en el mineral como calcopirita y
enargerita, son solo atacadas parcialmente en condiciones atmosféricas y se tiene una
recuperacion de 0-20%. La bornita (CusFeS,) se lixivia por una reaccion parecida a la

etapa 2 y se tiene una recuperacion del 70 % aprox.

Lixiviacion de calcopirita:

I:E3+JJrFEZ+
—_—

CuFeS; + O, + 2 H,SO4 CuSO4 +2 S + FeSO4 + 2 H,0 (5.5)

Lixiviacion de la enargerita:

|:E3+-'Jr|:EZ+

CuzAsS; +2.75 O, + 1.5 H,SO4 + 0.4 Fep(SO4)3 — 3CuSO,+4S+15H,0 +
FeAsO, (5.6.)

Lixiviacion de la bornita:

Fe™*/Ee®

CusFeS;+30,+6 H,SO, — -~ 3 5CuSO4+4S+ FeSO,4 + 6 H,O (5.7)

Lixiviacion de pirita

Como se ha visto en la reaccion 5.4, el hierro se reduce, oxidando al mineral. Por lo
tanto, las dos bases sobre las que se sustenta el auto-matenimiento del proceso son: la
regeneracion del férrico por oxidacion del ferroso y la reposicién del hierro perdido
mediante la lixiviacion de la pirita (FeS,), especie contenida en el mineral alimentado a

los reactores, a través de la siguiente reaccion:
FeS, +7 Fez(SO4)3 + 8 H,O — 15 FeSO,4 + 8 H,SO, (58)

Esta reaccion se da en los Gltimos 4 reactores y esta favorecida por altas temperaturas y
potenciales redox. Segun los criterios de disefio, con la lixiviacion de un 3% de la pirita

alimentada a los reactores, seria suficiente para reponer las pérdidas de hierro.
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5.2. Estado actual de la lixiviacion en cobre las cruces

Actualmente, existe una baja eficiencia de la utilizacion del oxigeno en los reactores de
lixiviacion. Esto se traduce en una baja conversion de ferroso a férrico en los reactores y
baja recuperacion de hierro a traves de la lixiviacion de la pirita. Esto unido a unas
pérdidas de hierro superiores a las de disefio provocan una baja concentracion de férrico
en el sistema y por consecuencia baja recuperacion de cobre. Las pérdidas de hierro son
el liquido que impregna la torta que sale como estéril de los filtros banda tras la
lixiviacion y el hierro que lleva el refino secundario, que sera neutralizado y saldra

hidroxido de hierro precipitado.

5.2.1. Pérdidas de hierro en estériles de neutralizacion

Segn los datos de disefio, el caudal de refino secundario a tratar es de 119,5 m%h, con
una concentracion de hierro de 11,7 g/L, lo que hacen un total 1.398 kg/h de hierro

perdidos por neutralizacion de refino secundario.

Para saber las pérdidas reales de hierro en el refino secundario, se analiz6 el flujo de
refino secundario a neutralizacion y su concentracién de hierro. Como se puede ver, en
la tabla 5.1, el contenido medio en hierro es de 20,08 g/L, lo que supone practicamente
el doble segun los criterios de disefio, que era de 11,7 g/L. Este valor tan elevado se
debe a que el agua de lavado de los filtros banda que forma parte del PLS secundario,
tiene un valor superior en metales (Fe y Cu) al de disefio debido a la operacién de
filtracion. Este PLS secundario tras la extraccion por solventes (para recuperar el cobre),

sera el refino secundario.

En la siguiente tabla se representan los valores horarios de caudal y composicion para el

refino secundario y el hierro precipitado en los reactores de neutralizacion.
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| REFINO 22 Hierro
08/06/2011 Flujo REF22 cu®™ Fe H* Precipitado
hora m’/h gL gL g/L t
6:00 60,49 0,51 21,52 32,04 1,30
7:00 60,74 0,51 21,30 31,88 1,29
8:00 60,90 0,50 21,04 31,66 1,28
9:00 61,05 0,43 20,96 30,97 1,28
10:00 61,21 0,43 21,07 30,66 1,29
11:00 61,37 0,43 21,50 29,14 1,32
12:00 61,53 0,43 21,35 29,14 1,31
13:00 61,69 0,33 21,83 28,30 1,35
14:00 67,20 0,33 21,63 28,76 1,45
15:00 66,36 0,33 21,20 28,99 1,41
16:00 65,52 3,01 0,26 28,76 0,02
17:00 55,43 0,33 21,11 28,76 1,17
18:00 53,91 0,33 21,65 29,52 1,17
19:00 52,39 0,33 22,20 30,05 1,16
20:00 50,87 0,33 23,16 31,81 1,18
21:00 55,19 0,33 23,84 32,11 1,32
22:00 55,49 0,33 24,43 32,57 1,36
23:00 55,79 0,33 23,60 32,57 1,32
0:00 42,74 8,25 3,45 31,20 0,15
1:00 42,44 0,37 22,69 31,20 0,96
2:00 15,53 0,37 23,12 31,88 0,36
3:00 15,75 0,37 21,81 31,66 0,34
4:00 15,97 0,37 20,53 29,98 0,33
5:00 16,19 0,37 19,06 27,92 0,31
6:00 16,41 0,30 17,69 26,16 0,29
total 1232,13 24,71
promedio 0,80 20,08 30,31

Fecha 08/06/2011

%Fe predpitado = 12,33%

Dens. Precipitado gfcm” 2,1

Tabla 5.1. Caudal y composicién del refino secundario.

Con estos datos, la pérdida de hierro total en un dia es de aproximadamente 24
toneladas. Este valor es menor al de disefio 1398 kg/h, debido a que la alimentacién de
mineral a la planta esta siendo de un 65-75 % de la capacidad de disefio, hay que tener

en cuenta que el flujo de refino 2° es de unos 60 m%h frente a los 119,5 m*/h de disefio.

5.2.2. Pérdidas de hierro en estériles de lixiviacion

Los esteriles de lixiviacion se descargan al espesador, donde se produce la separacion
solido/liquido. EIl sélido sale por el fondo en forma de pulpa, con un porcentaje de

solidos de 53%, (segun disefio).
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Esta pulpa contiene una gran cantidad de PLS rico en cobre y hierro que se quiere
recuperar, por lo que se lleva a una etapa de filtracion que se realiza en tres filtros banda

a vacio en paralelo.

La operacion de estos filtros se divide en dos etapas: una primera etapa de filtracion,
donde se recuperara PLS primario y una segunda etapa de lavado con agua de proceso,
donde se recuperara un PLS secundario, mas diluido. En esta segunda etapa, el PLS que
quedo impregnado en la torta tras la primera etapa, es desplazado por el agua de lavado,
con lo que recuperamos practicamente todo el PLS alimentado, quedando la torta con
una humedad del 10%, y un contenido de cobre y de hierro de 1,5 y 0,8 g/L
respectivamente, segun disefio. Este PLS recuperado en la segunda etapa esta mas
diluido y junto con el rebose del espesador de la etapa de pre-neutralizacion, forman el
PLS secundario (con menor contenido en metales que el PLS primario), que se
introduce en la etapa de extraccion con solventes secundaria, para recuperar los

elementos de valor.

En la extraccion por solventes secundaria se recupera el cobre, pero no el hierro. Por
tanto, respecto al balance de hierro en el area de filtracion, todo el hierro alimentado con
el PLS que alimenta a los filtros banda (en forma de pulpa) que no se recupera en la
primera etapa se pierde, ya que pasa al circuito secundario donde exclusivamente se

recupera el cobre.

El siguiente esquema describe la operacion de los filtros banda. Para simplificar estan
representados los tres filtros como uno. Primero se representan los datos de disefio y
posteriormente los datos obtenidos tras un seguimiento realizado durante el mes de
marzo de 2011.
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hundido
espesador
lixiviacion

132 m*/h pulpa

CONDICIONES DE DISENO

98,1 m*/h PLS
141 t sélidos/h

40,7 g CufL ETAPA FILTRACION § ETAPA LAVADO gsm’/h
47 g FefL 12 filtrado ‘ 2¢ filtrado
3992,67 kg Cu/h ]
4610,7 Kg Fe/h E
i
: estériles
Q @ R E
|
E 16 m*liquido/h
' 141 t sélidos/h
E 1,5 gCu/L
: 0,8 gFe/L
: 24 kg Cu/h
i 12,8 kg Fe/h
H
: 0,28 % Fe intr.
PLS primario PLS secundario
84 m*/h PLS 87 m*/h PLS
40,7 g CufL 6,5 g Cu/L
47 gFe/L 7,5 gFe/L
3418,8 Kg Cu/h 565,5 Kg Cu/h
3948 Kg Fe/h 652,5 KgFefh
85,63 % Fe intr. 14,15 % Fe intr.
PLS que queda en |a torta tras la etapa de filtracidn= 14,1 m*/h PLS entrada salida
densidad del PLS= 1,3 t/m* balance de Cu 3992,67 4008,3
peso de PLS impregnado tras la etapa de filtracion= 18,33 t balance de Fe 4610,7 4613,3
% p/p de PLS que queda impregnado tras la etapa de filtracion= 11,50 %

Figura.5.1.Datos de entradas y salidas de los filtros banda en las condiciones de disefio.

hundido
espesador
lixiviacion

CONDICIONES ACTUALES

101 m*/h pulpa
75 m*/h PLS
110 t sélidos/h

30 gCu/L
45 gFe/L
2250 kg Cu/h
3375 KgFe/h

12 filtrado

ETAPA FILTRACION

ETAPA LAVADO

a5 m*/h
2¢filtrado

Q

estériles
—>
o 18 % humedad

' 22 m*/h
: 110 tsdlidos/h
.: 3 gCufL
H 5 gFe/L
; 66 kg Cu/h
: 110 kg Fe/h
i
3,26 % Feintr.
PLS primario PLS secundario
45 m3/h PLS 53 m*/h PLS
30 g Cu/L 15,7 g Cu/L
45 gFe/L 23,5 gFe/L
1350 Kg Cu/h 832,1 Kg Cu/h
2025 Kg Fe/h 1245,5 Kg Fe/h
60 % Fe intr. 36,90 % Fe intr.
PLS que queda en |a torta tras la etapa de filtracién= 30 m*/h PLS entrada salida
densidad del PLS= 1,2 t/m* balance de Cu 2250 2248,1
peso de PLS impregnado tras la etapa de filtracion= 36t balance de Fe 3375 3380,5
% peso de PLS que queda impregnado tras la etapa de filtracion= 24,66 %

Figura.5.2. Datos de entradas y salidas de los filtros banda en las condiciones de operacion (marzo 2011)

Las pérdidas de hierro son dos: el hierro que contiene el PLS que alimenta los filtros

banda y que no es filtrado en la primera etapa y el hierro que lleva el refino secundario.
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Actualmente las pérdidas de hierro en los filtros banda se localizan en el 2° filtrado, que
contiene el 36,9 % del hierro alimentado (1245,5 kg/h) y el hierro que impregna la torta
de descarga que contiene el 3,26 % (110 kg/h) del mismo.

A continuacion se presenta una serie de pruebas realizadas para analizar las
problematicas mencionadas: lixiviacion de pirita, regeneracion de férrico y eficiencia de

oxigeno en los reactores que segun el disefio es de 85%.

5.2.3. Lixiviacion de pirita

La lixiviacion de la pirita es un punto importante en el proceso de lixiviacion
atmosférica en CLC, como se ha expuesto anteriormente debida la importancia del i6n
férrico en la lixiviacion de la calcosina. Este férrico proviene de la lixiviacién de la

pirita contenida en el mineral:
FeS, + 7 Fey(SO4)3 + 8 H,O — 15 FeSO4 + 8 H SO, (5.8)

La situacion real en CLC es que esta lixiviacion se produce en muy bajo porcentaje.
Para verificar este punto se hizo un muestreo en cada uno de los reactores de lixiviacion,
dejando entre cada muestreo 1 hora, que es el tiempo medio de residencia en cada uno
de los reactores. Se analizaron las soluciones liquidas de cada reactor y los solidos de

entrada a lixiviacion y salida.

retino 12

tondo espesador molienda
acido 3
refingl!  — 5 LFT mi
refino 1¢
Pet(g/ll)  A501 | ketfgl) 315
He[g/l)* 5145 | Helgil) 16,88 |Fct{g,fL| 40,54
[ Hilgl) 313
Fet(gl) 4112
*Ht=H,50, He (gft) 79,84

Fot(g/l] 40,61
Hifgl) 2832
Fetlg/) 4045
I (gl) 2655

Fel (pfl) 41,35
Helgh) 3268
Fer(gf) 4232
Hefgl) 199

Fet [gfL) 42,56

H# (/L) 56 |\_
Fet(gll) 4386
He(gl) 25,76

Figura.5.3. Resultados del muestreo realizado en el circuito de lixiviacion.

En la figura 5.3. se representa el tanque de alimentacion y los 8 reactores de lixiviacion

en serie. Se analizd el contenido en hierro y acido, también se analizé el refino de

Jesus Oliva Diego Pégina 62



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

entrada. En la tabla 5.2.se hicieron dos balances, uno para el tanque de alimentacion

(LFT) y otro para los 8 reactores, para comprobar si hay extraccién de hierro.

LFT R1-RE
entrada salida entrada salida
pulpa (t'h) 234 234 pulpa (t'h) 390 390
%% solidos 50 30 %% solidos 30 27
peso solidos (th) 117 117 é peso solidos (t'h) 117 1053
g agua (20% peso solido) 234 5 peso iquido (th) 273 2847
5 peso refino (th) 93.6 117 = vohmmen liquido (ms.-‘h) 227.50 23725
= |peso agua @h) 234 refino afiadido R1(’m)|  141.8
peso liquido (th) 117 117 ley Fe solidos (%0) 344 379
volumen liquido (ms;"h) 97.50 97.50 Fe en solido (th) 40,25 39,91 Ixiviacion Fe (1)
ley Fe solidos (%) 344 346 Fe en liquido (th) 10,10 1041 0.30
Fe en solido (th) 40.25 4048 |lixiviacion Fe(t) Fe total (th) 50.35 50,31
Fe en liquido (t'h) 3.86 3.66 -0.20 *se considera densidad del liquido constante igual a 1.2 griem”
Fe total (th) 44,11 4414

=densidad de refino 1,1 grcmE
Tabla 5.2. Balance de entrada y salidas de hierro en LFT y reactores.

Para realizar correctamente este balance hay que definir claramente las entradas y
salidas. Al LFT entra la pulpa del fondo del espesador de molienda (mineral+agua),
acido y refino. La salida del LFT es una pulpa con un porcentaje de solidos conocido
(50%). A los reactores entra esta ultima pulpa y refino para diluirla al 30% en sélidos y

sale una pulpa con un 27 % de soélidos.

Con estos resultados se puede concluir que la pirita se lixivia en muy pequefia
proporcion. Segun el balance realizado en el tanque de alimentacion a la lixiviacion
tiene lugar una pequefia precipitacion de hierro (0,2 t/h), provocada por la bajada de la
acidez hasta 16 g/L. En el resto de los reactores, sin embargo, hay una pequefia
lixiviacion de la pirita, ya que el hierro en el liquido de entrada a los reactores es 10,1
t/h y en la salida 10,4 t/h, lo que significa el aporte de 0,3 t/h de hierro. Finalmente se
puede concluir haciendo un balance global, en LFT y reactores, que se aporta 0,1 t/h de
hierro (ver tabla 5.2)

5.2.4. Estudio de reaccion de regeneracion del férrico

Como se menciond anteriormente, es importante regenerar el férrico mediante
oxidacion del ferroso. Se realiz6 un estudio de esta reaccion para ver como afectan la

temperatura, el grado de agitacion y la adicion de oxigeno.

Los ensayos, se realizaron en reactores de acero inoxidable de 5 L. Se introducen 5
litros de una solucion acuosa de sulfato ferroso, cuya composicion es aproximadamente

de 25 g/L. Se realiz6 cada prueba con las condiciones que a continuacion se
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mencionaran, manteniendo la agitacion durante tres horas y tomando una muestra a los
30 min, 1h, 2hy 3h.

variable: temperatura
n2test 1 2 3 4 3 6
flujo O, (L/min) 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
Fe™ inicial (g/L) 28,83 28,8 28,83 28,83 28,83 28,83
agitacidn (rpm) 700 700 700 700 700 700
temperatura (2C) 20 40 60 80 90 95
variable: agitacion
n2test 7 8 9 10 11
flujo O, (L/min) 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
Fe™ inicial (/1) 22,91 22,9 22,91 22,91 22,91
agitacidn (rpm) 500 600 700 800 900
temperatura (2C) 85 85 85 85 85
variable: flujo O,
n?test 12 13 14
flujo O (L/min) 0,1 0,3 0,5
Fe™ inicial (g/L) 22,91 22,9 22,91
agitacion (rpm) 700 700 700
temperatura (2C) 85 85 85

Tabla 5.3. Condiciones para la realizacion de las pruebas.

5.2.4.1. Pruebas con temperatura variable

La oxidacion de ferroso sigue la siguiente ecuacion:

4 FeSO4 + 0O, + 2 H,S04 — 2 Fez(SO4)3 + 2 H,O (53)

Y tiene la siguiente ecuacion cinética (comunicacion verbal):

e = k[0, ][Fe]? 59)

Como la concentracion de oxigeno es dificil de medir, se relaciona directamente con la
presion parcial de oxigeno:

_ 2+
= kP(0)[Fe*]? (5.10)
Reordenando términos:
—dFe?*
W = kP(OZ)dt (511)
Integrando:
1
Fezt] = kP(0,)t (5.12)
Con esta expresion se puede representar los valores [F:2+] frente al tiempo, y se obtiene

una recta con pendiente kP (0,).

Los resultados obtenidos de la experimentacion fueron los siguientes:
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n2test 1 2 3 a4 3 ]
flujo O, (L/min) 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
agitacion (rpm) 700 700 700 700 700 700
temperatura (2C) 20 40 60 80 90 95
tiempa (h) concentracion (g/L) Fe **

0 28,83 28,83 28,83 28,83 28,83 28,83

0,5 28,58 27,13 26,39 24,34 23,4 24,36

28,28 26,45 23,42 21 19,96 21,33

27,84 24,67 20,59 16,69 15,48 17,76

27,66 24,34 18,18 14,32 14 15,28

Tabla 5.4. Resultados para las pruebas con temperatura variable.

Y la representacion en un gréafico es la siguiente:

0,08

#208C

#B0eC

m402C A602C

Ko0eC @55°C

1/Fe *- tiempo

0,075

0,07

¥

A

= 00125

y=0,0119x+0,035 R*=0,9963

0365 R=09776

T

¥=0,0101x+0,0357

RP=0,9954

0,065

2
=}
@

0,055

¥=0.0068%+0.035

1/Fe®" [g/L)

=]
=]
o

oy
F 3

R*=0,9952

0,045

| 1

y=10,0021x+0,0354

0,04

0,035

v

RT=0U5287

0,03

¥=10,0005x+0,0348
R*=0,9656

15
Tiempo (h)

1
35

Figura 5.4. Representacion de 1/Fe** para la determinacion de la constante de velocidad

En la siguiente grafica se recogen los valores de kP(O,) para cada temperatura. Se

puede ver que a 80-90 °C la velocidad de oxidacion es méxima (mayor pendiente), por

eso se recomienda lixiviar a una temperatura menor de 90 °C.
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kP(O,) - temperatura

0,012 //-‘
0,01 / ,
= 0,008
) /
(-
= o006 /
0,004

a 20 40 60 80 1040
Temperatura (2 C)

Figura 5.5. Representacion de kP(O,) a diferentes temperaturas.

La razon de esta disminucion de la pendiente a temperaturas mayores de 90 °C se debe a
que la presion de vapor aumenta rapidamente a temperaturas elevadas. Por ejemplo a 95
°C la presion de vapor es de 0,85 atm, como la presion total del sistema es de 1 atm., la
presion parcial de oxigeno es solo de 0,15 atm. A 80 °C, sin embargo, la presion de
vapor es 0,47 atm, siendo la presion parcial de oxigeno de 0,53 atm. Asi se explica el
beneficio que supone trabajar en autoclaves ya que se tiene una presion parcial de
oxigeno mayor y esta determina la velocidad de la reaccion de oxidacion como ya se ha

visto.

Tomando la presion total del sistema 1 atm y conociendo la presion de vapor a cada
temperatura se puede conocer la presion de oxigeno y con el valor de kP(O,) podemos

determinar el valor de la constante cinética para cada temperatura.

temperatura kp(O2) P(H;0) P{O;) k
20 0,0005 0,019178 0,98 0,0005098
A0 0,0021 0,073749 0,93 00022672
60 0,0068 0,19919 0,80 0,0084914
a0 0,0115 0,473587 0,53 0,0226058
a0 0,0125 0,701082 0,30 0,0418175
95 0,0101 0,845252 0,15 0,0652674

Tabla 5.5. Valor de la constante cinética para diferentes temperaturas.
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Con el valor de la constante (k) y la ecuacion de Arrhenius (5.16), se puede determinar

la energia de activacién de la reaccion:

-Eq
k:A-eﬁ;lnk:lnA—g—; (5.13)

. ' . 1 .
Si se representa en un grafico In k en el eje y, frente -en el eje x tendremos una recta

. . —E
con In A como ordenada en el origen y una pendiente de R“.
Ink-1/T
a T T T 1
0,001 0,002 0,003 0,004

-1

Ink

- ’i
-4 \ * Inkvs 1/T

Lineal {In kws 1,T)
_5 \

-6 \
¥=-6776,Bx+ 15,547 &

R*=0,9975

1T (K)

-8

Figura 5.6. Representacion grafica para determinar la energia de activacion

Como se calculé antes, con la pendiente de la recta podemos calcular la energia de

activacion.
Eq = 67768 8,314 = 56.342 — (ec.5.14)

Con esta energia de activacion se verifica la hipdtesis realizada anteriormente, que

postulaba la etapa de reaccion quimica como etapa controlante de la oxidacion del

ferroso, ya que E, > 40 % (www.metalurgia.uda.cl).

5.2.4.2. Pruebas con agitacion variable

La siguiente serie de ensayos tuvo como objetivo comprobar el efecto de la agitacion en

la reaccion de regeneracion del i6n férrico. Se procedié igual que en las pruebas
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anteriores pero se hicieron test a diferentes velocidades de agitacion. La siguiente tabla

recoge las condiciones y los resultados para cada prueba:

n2 test 7 8 9 10 11
flujo O, (L/min) 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
agitacion (rpm) 500 600 700 800 900
temperatura (2C) 85 85 85 85 85
tiempo (h) concentracion (g/L) Fe
] 22,91 22,91 22,91 22,91 22,91
0,5 19,85 19,19 19,21 19,01 19,24
1 17,32 16,91 16,53 16,72 16,69
2 14,17 13,76 13,6 13,76 13,6
3 12,25 11,97 11,51 11,89 11,67
Tabla 5.6. Condiciones y resultados de las pruebas para ver el efecto de la agitacion.
La representacion de los valores de [Fe12+] frente al tiempo quedaria:

0,09

1/Fe #*- tiempo

¥=0,0142x+0,0448
¥=0,0133x+40,0453

0,085

¥=0,0I33%x+ 00353
=0,0132x+0,045
»

0,08

7= 0013 T+ 0da s

0,075

P 2

=
:5 #500rpm
& 0,065 We00rpm
.."?_ 700 rpm
0,06 X 800rpm
/ £ 200 rpm
0,055
0,045
F1
0,04 T T T T T 1
o 05 1 15 2 2,5 3 35
Tiempo (h)
Figura 5.7. Representacion de 1/Fe?* frente el tiempo.
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kP(O,) - agitacion

500

g00 700

agitacion rpm

800

200

Figura 5.8. Variacion de kP(O,) con la velocidad de agitacion.

En la figura se puede ver como el valor de kP(0,) es aproximadamente constante e

independiente de la agitacion.

5.2.4.3. Pruebas con flujo de oxigeno variable

Para comprobar el efecto del flujo de oxigeno en la reaccién se realizaron los ensayos

12, 13y 14 con los siguientes resultados:

n?test
flujo O, (L/min)
agitacion (rpm)
temperatura (2C)

tiempo (h)
o
0,5
1
2
3

12 13 14
0,1 0,3 0,3
J00 J00 J00

83 83 83

concentracion (g/L) Fe **

22,91 22,91 22,91
19,21 19,21 19,14
16,59 16,53 16,13
13,69 13,6 13,46
11,64 11,51 11,21

Tabla 5.7. Condiciones y resultados de las pruebas para ver el efecto del flujo de oxigeno.
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0,1
r + -
1/Fe %*- tiempo
yv=0,0149x+0,0449 R?=00048
0,00
/.Dl42}¢+0,0448 R?=0,8967
= Z:
0.08 y=00139x+0,0449 R*=-09961
jary
=
& 007 #0,11/min
L1
= WO,3/min
-
0,5 I/min

0,08

0,05 /

0,04 I T T T T T |
0 0,5 1 15 2 2.5 3 35

Tiempo (h)

Figura 5.9. Representacion de 1/Fe?* frente el tiempo.

Los resultados representados en la figura 5.9 nos verifican los anteriores y se comprueba
que la velocidad de reaccion es independiente de la adiccion de oxigeno a partir de un
flujo de 0,1 L/min, ya que para las diferentes dosificaciones de oxigeno se tiene la

misma pendiente o lo que es lo mismo, la reaccion tiene el mismo valor de kP (0,).

5.2.5. Pruebas para la determinacién de la eficiencia del oxigeno en los reactores de

lixiviacion
Segun se ha visto en los antecedentes, dos reacciones importantes para mantener el nivel
de Fe*" en los reactores son la lixiviacion de la pirita y la oxidacién del ferroso:

4 FeSO4 + O, + 2 H,SO4 — 2 Fen (804)3 + 2 H,O (53)

FeS, +H,O + 7/2 O, — FeSO4 + H,SO4 (58)

Una de las etapas que determinan la cinética de estas reacciones, es la velocidad de
difusion del oxigeno. Si la velocidad real de difusion es menor que la de disefio, la

velocidad de la reaccion global puede verse seriamente afectada.

Se realizo una prueba en uno de los reactores para verificar la velocidad de difusion del
oxigeno. La prueba tuvo como objetivo estudiar la reaccion de oxidacion del sulfito de

sodio:
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Na,S0; +3 0, - Na,S0, (5.15)

Esta reaccidn en presencia de un catalizador (metales de transicion) es intrinsecamente
répida e irreversible, y la etapa controlante es la velocidad de transferencia del oxigeno
en el seno del fluido. Se eligid esta reaccidon porque es practicamente instantanea y el
sulfito es facilmente medible en el laboratorio. Por tanto, con una cantidad conocida de
sulfito y una adicién de oxigeno controlada se puede saber cuanto oxigeno del
introducido ha reaccionado. Para ello se procedio de la siguiente forma:

Se Ilen6 un reactor de lixiviacion de 350 m* con 329,5 m® de una solucién de sulfito
sodico, con una concentracion 0,5M y 6 ppm de cobalto que actia como catalizador. Se

agito al 100% de revoluciones para un motor de 350 kW (=30 rpm con un diametro de
3,315 m) y se introdujo un caudal masico de oxigeno de 1244 %g. Este momento se

considero el inicial y se tomo6 una muestra del interior del reactor a traves de las bombas
instaladas para ello. Se tomé una muestra cada diez minutos para ver como varia la

concentracion de SO5* con el tiempo durante una hora.

Si se representa la concentracion de sulfito respecto el tiempo se obtiene la siguiente
gréfica:

concentracidn sulfito - tiempo

y=-0,2768x+ 35,304
R*=0,9925

—

=)
=1

-
wn

concentradén [SO%) g/L

-
=1

%]

0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo [min)

Figura 5.10. Representacion concentracion sulfito frente al tiempo segun los analisis del laboratorio

2
La pendiente de la recta es de -0,2768 %. Conocida la estequiometria de la reaccion

(ec. 5.20) se puede hacer el siguiente calculo para ver la cantidad de oxigeno que ha
reaccionado:
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2— 2sro ]
grsos~ 59702  e0min 329,5 L = 1094,5 kg 0z (5_16)

0,2768 ; =
L«min 80 gr SO% 1h h

1094,5
1244

cantidad de oxigeno reaccionado = -100 = 88% (5.17)

Seguidamente, se repitid la misma prueba pero al 80% de agitacion, para ver la

influencia de la agitacion y una concentracion de sulfito menor ~0,2M.

A concentracion sulfito - tiempo
[
agitacion 80%

8 \
\\ ¥=-0,2411%+ 16,461
2 -
6 \ R*=0,9927
4 \
2

D T T T T T T 1
a 10 20 30 40 50 60 70

Concentradén [SO:™) g/L
[
(=) [

Tiempo (min)

Figura 5.11. Representacion concentracion sulfito frente al tiempo segun los analisis del laboratorio.
Operando igual que con la experiencia anterior:

32
grS03~  —gr 0  60min

0,2411 :
' L+*min 80grS05~ 1h

+329,5L =953,3

kg O,
h
En esta experiencia el caudal masico de oxigeno era de 1223 %Q. Por lo tanto:

cantidad de oxigeno reaccionado = ﬁ 100 = 77,95%

De estas experiencias no se puede sacar una conclusion cuantitativa acerca de la
eficiencia del oxigeno en la oxidacion del ferroso en los reactores de CLC, ya que la
velocidad de reaccion es lenta. Lo que se puede concluir es que segun el disefio de los
reactores, agitadores y difusor de oxigeno, la eficiencia del oxigeno en el caso de
reaccion rapida (control difusional) es de 88%, al 100% de agitacion, y 78% al 80% de

agitacion, por lo tanto en caso de reaccion lenta, (oxidacion de ferroso) la eficiencia del
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oxigeno se estima que bajara notablemente del 85%, dato que figura en los criterios de

disefo.

6. OBJETIVO DE LA INVESTIGACION

Una vez analizado el estado actual de la lixiviacion en Cobre las Cruces y las pérdidas
de hierro del circuito, el objetivo del presente proyecto es minimizar las pérdidas de
hierro en el proceso productivo para incrementar la concentracion de este elemento en
los reactores y la extraccion en la lixiviacion. Para ello se trabajara paralelamente en la
minimizacion de las pérdidas de hierro en los estériles de neutralizacion y en el residuo

de lixiviacion.

/. ESTUDIO DE MEJORAS PROPUESTAS

7.1 Minimizacion de pérdidas de hierro

En los estériles de neutralizacion

Para la disminucion de las pérdidas de hierro en los estériles de neutralizacion se estudid
la posibilidad de lixiviar este precipitado para recuperar el hierro presente. Se analizaron

dos posibilidades:

1. Lixiviacion del precipitado con refino primario en un reactor de nuevo.

2. Lixiviacion del precipitado con PLS de la pulpa en el Tanque acumulador de
estériles de lixiviacion (Surge Leach Tailing Tank). Este tanque acumulador
recibe el fondo del espesador de lixiviacién y descarga a los filtros banda, por lo
que precipitado saldra por los estériles sin influir en el resto del proceso y restar
capacidad de tratamiento. Este PLS enriquecido en hierro, tras la extraccion por
solventes volveria a los reactores de lixiviacion. Una ventaja de esta alternativa
es el consumo de acido de esta lixiviacion provocaria una disminucién del acido

libre en el PLS, lo que favoreceria la posterior extraccion por solventes.

Una ventaja comin a estos dos procesos es que, el contenido en hierro en este
precipitado es mayoritariamente en forma de Fe®*, ya que en los reactores de

neutralizacion el Fe®* se oxida con aire.
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Para estudiar esta posibilidad se han realizado una serie de ensayos a escala de
laboratorio, para ver el comportamiento de este precipitado y buscar las condiciones

mas favorables para su lixiviacion.

En los estériles de lixiviacion

Una vez analizada la operacién de los filtros de bandas (apartado 5.2.2.), se puede

concluir que para disminuir las pérdidas de hierro se pueden realizar dos acciones:

1. Aumentar el PLS primario recogido en la primera etapa de filtracion.
2. Aumentar la eficacia del lavado de la torta. Esta accion solo servira para
recuperar el Cu, aunque unida a la lixiviacion del precipitado de neutralizacion

servira para disminuir las pérdidas de hierro en el sistema.

Como con los filtros bandas actuales parece dificil alcanzar ambos objetivos, por lo
tanto, se opta a sustituir los actuales filtros de bandas por unos filtros prensa. Para ello

se ha realizado la experimentacion en planta piloto.

7.2. Ensayos de laboratorio para la minimizacion de pérdidas de hierro

en los estériles de lixiviacion

7.2.1. Descripcion de las pruebas de laboratorio

Para el estudio de esta lixiviacion del precipitado se han realizado dos series de pruebas
de laboratorio:

1. Lixiviacion aislada del precipitado: La primera serie de ensayos dirigida a
comprobar la lixiviacion de este precipitado de forma aislada. Primero con
refino primario (serie A) y despues con PLS (serie B). El objetivo de estas
pruebas fue tanto calcular las recuperaciones de hierro, cobre y otros
elementos constituyentes de este precipitado como los obtener los
parametros mas influyentes en esta operacion.

2. Lasegunda serie de pruebas (ensayos 9A-9F) tuvo como objetivo estudiar la

influencia de esta lixiviacion integrada en el circuito de lixiviacion.
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7.2.2. Lixiviacion aislada del precipitado

Para esta serie de pruebas, se recogio una cantidad suficiente de precipitado para la
realizacion de las 18 pruebas, (cada ensayo se realiz6 con 200 gamos). Esta muestra se

tomo de la descarga del filtro prensa de estériles de neutralizacion.

Las pruebas consistieron en poner en contacto este precipitado con la solucion lixiviante
(PLS o refino) en un reactor de 2 L de vidrio encamisado y con una agitador de hélice
doble. Se dejé agitando un tiempo de dos horas y se descargd el reactor, se filtro y se
midié tanto los volumenes como los pesos de las fases solidas y liquidas que fueron

analizadas.

7.2.2.1. Naturaleza del precipitado

Antes de empezar con la descripcion de las pruebas se hara una pequefia aclaracién
sobre la composicidn del precipitado. Su composicion elemental es la siguiente:

Cu Soluble | Cu Soluble
CuT (% FeT (% Ca (% Pb (% Zn (% As (% S (%
WTO | ey | en ey | FETOR) | catd) (%) | 2n(%) | As(%) | S(%)
PRECIPITADO| 0,38 <0,1 <0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06

Tabla 7.1. Composicién elemental del precipitado de neutralizacion.

El componente mayoritario es calcio que estd en su mayoria como sulfato de calcio
(CaS0O,). Esto quiere decir que mas de un 75% del precipitado es sulfato de calcio. Un
10% aproximadamente es Fe que estard como hidroxido, principalmente, Fe(OH)s y

reaccionara con acido sulfurico como sigue:
2 Fe(OH)3 + 3 H,SO4 — FGZ(SO4)3 + 6 H,O (7.1)

Segun la estequiometria de la reaccion, el consumo de &cido seré de:

gFe _
2mol - 55 — = 110 g Fe (7.2)
3 mol - 98 % = 294 g H,SO0, (7.3)
=267 B (7.4)
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7.2.2.2. Descripcidon de equipos

e Balanza digital.

e Probeta de vidrio graduada.

e Reactor de vidrio de dos litros encamisado.
e Refrigerante para los vapores del reactor.

e Motor eléctrico y agitador de doble hélice.

Figura 7.1. Reactor de vidrio encamisado con refrigerante y motor eléctrico.

e Bafio térmico.

e Sonda de temperatura.

e Estufaa105°C

e Equipo de filtracién a vacio compuesto por:
o Kitasato.
o Embudo Buchner.

o Bomba de vacio.

Jesus Oliva Diego Pagina 76



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Figura 7.2. Equipo de filtracion a vacio.

7.2.2.3. Disefio experimental de las pruebas

Es un disefio de tres variables: temperatura, porcentaje de solidos y adicion de &cido,
con dos niveles cada variable: alto y bajo. Se hicieron dos series de ensayos: serie A con
refino como agente lixiviante y serie B con PLS.

Los niveles de temperatura estudiados fueron: temperatura ambiente y 65°, ya que a esta
temperatura sale el relave de lixiviacién hacia los filtros banda.

Los niveles de porcentaje de sélidos estudiados fueron 3 'y 7 %, 3% es el porcentaje de
solidos que tendria si se lixivia todo el precipitado formado con todo el caudal de
alimentacion de los filtros banda. El valor de 7% se eligié como un valor superior para

disminuir el volumen de agente lixiviante.

Para ver el efecto de la adicién de acido se hicieron pruebas sin y con la adicion de
acido consumido en la reaccion. EI consumo de acido se obtendra mediante un balance
del mismo en las pruebas sin adicion.

Una vez obtenidas las mejores condiciones para la lixiviacion, tanto con PLS como con
refino, se repitieron estas pruebas tomando muestras intermedias para ver la cinética de

extraccion.
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A continuacion se adjunta el plan de pruebas.

temperatura

F1,1-1) [1,1,-1)

(1,1,3) [1,1,3)

1.-1,-1) T porcentaje

de solidos

[-1,-1,1]

/ (1,-1,1)
acido

Figura 7.3. Disefio de experimentos para la lixiviacion del precipitado.

AGENTE LIXIVIANTE: REFINO (serie A) AGENTE LIXIVIANTE: PLS (serie B)
experiencia| % solidos [Temperaturd acido experiencia| % sdlidos |[Temperaturd acido
1A -1 1 1 1B -1 1 1
28 1 1 1 2B 1 1 1
3A -1 -1 1 3B -1 -1 1
4A 1 -1 1 4B 1 -1 1
5A -1 1 1 5B -1 1 1
6A 1 1 1 6B 1 1 1
TA -1 -1 1 7B -1 -1 1
8A 1 -1 1 3B 1 -1 1

Tabla 7.2. Valores de las variables para cada ensayo.

7.2.2.4. Método experimental

1. Se tomd6 una muestra de precipitado suficiente para todas las pruebas. Se
caracterizo quimicamente, se determind la humedad y la densidad.

2. Se tomd una muestras de refino y PLS suficientes para todas las pruebas. Se
caracterizé quimicamente y se determind la densidad.

3. Se tomd el volumen del liquido calculado (PLS o refino) y se introdujo en el
reactor.

4. Si la prueba es a temperatura, se conectaron correctamente los tubos de entrada y
salida de agua caliente en la camisa refrigerante del reactor y se introducen la
temperatura seleccionada en el set point del bafio térmico.

5. Se colocd la tapa del reactor con el agitador y el refrigerante para evitar

pérdidas.

Se peso la cantidad calculada de sélido y se introdujo en el reactor.

Se dejé agitando dos horas.

Se abrio la valvula de descarga y se recogio en un vaso.

© © N o

Se peso la pulpa descargada.
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10. Se filtré a vacio, se recogio el filtrado, se midié el volumen y se caracterizd
guimicamente y se determind su densidad.

11. La torta de sélido himedo retiene solucién rica por lo que hubo que lavarla con
agua destilada, esta agua se recogio y se analizo. El solido lavado se mando a la
estufaa 105 °C.

12. Tras 24 horas se peso el residuo sélido seco de la prueba.

7.2.2.5. Resultados

El objetivo de este estudio es calcular las extracciones de hierro para cada uno de los

ensayos. Para ello se emplearon las siguientes ecuaciones:

Fe en solido inico — Fe en sblido final = Fe extraido (7.5)
%Fe solido inici g e Cre g e
% - peso solido inicio = Fe en solido inicio (7.6)
%Fe solido final Y . Y .

%Fe solido final peso sélido final = Fe en sélido final (7.7)

100

Fe extraido .,
———— 100 = % extraccion (7.8)
Fe solido inicio

Igualmente se procedid con el resto de los metales.

Para el consumo de &cido se calcul6 el acido en la solucion de entrada y en la solucion

. C g, .. kg Ht
de salida y se dividi6 por el peso del precipitado seco, se expresa (g—)
kg sélido seco

A continuacion se presenta cada una de las pruebas realizadas con sus condiciones,

datos de partida, analisis quimicos y resultados:

En la primera tabla de cada ensayo (7.3 para el ensayo 1A) se presentan las condiciones
iniciales, y datos fisicos tanto del agente lixiviante como del sélido. En el apartado de
calculos, se han determinado las cantidades a afadir de refino y solido para cumplir la
condicion de porcentaje en solidos deseado en el volumen fijo de 2 L del reactor. Para
ello se plantea el siguiente sistema de 5 ecuaciones con 5 incognitas:

Peso Pul'pa(Ppulpa) = Peso fraccion sélida (P;) + Peso fraccion liquida (Py;q)

(7.9)

P, =V, ps (ec.7.10)
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Pg
Pliq — 'refino’ prefino + (1—humedad precipitado B PS) (6C.7.11)
2000 = Vyofino + Vs (ec.7.12)
Vs:ps __ % soélidos
Praipa 100 (ec.7.13)

Con este sistema de 5 ecuaciones y 5 incognitas (Ppuipa, Ps, Piig;Vs Y Vrefino), Se puede
determinar los datos de partida de cada una de las pruebas. El calculo del acido a afadir

se hace en funcion del peso de sélido seco introducido.

En la segunda tabla de cada ensayo (7.4 para el ensayo 1A) se muestran los datos de la
muestra final cuando se descarga el reactor, se pesa la pulpa, se filtra y se seca el sélido
en la estufa. Es importante coger bien los pesos y volumenes de las fases liquida y
solida para hacer el balance de entradas-salidas. El andlisis quimico refleja las
composiciones del sélido alimentado y del descargado (residuo), del refino de entrada y
del refino final. ElI agua de lavado es el agua filtrada tras lavar la torta de solidos
filtrada.

En la tercera tabla (7.5 para el ensayo 1A) se exponen las extracciones para las
diferentes especies. Este calculo esta expresado en las ecuaciones (7.5.-7.8.). Para el
balance de &cido solo se ha necesitado las concentraciones y volumenes iniciales y

finales.

A continuacion se presentan las tablas para los 16 ensayos, los 8 de la serie Ay los 8 de

la serie B.
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Ensayo 1A

% solidos 3 %
factores temperatura 65 oC
acido 0,30 Kg H+/Kg s.5.
densidad refino 1,17 g/em’
densidad sélido 2,2 om®
datos o/
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso solido Seco 71,02 g
peso refino 226234 g
cilculos peso total pL—l|pa 236746 |g
volumen refino 1933,63 |mL
vol. Sélido seco 32,28 mL
peso sol.humedo 136,58 |g
.. masa 21,31 g
acido
volumen 11,58 mL

Tabla 7.3. Condiciones y datos de partida para el ensayo 1A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | solido seco (g) | peso refino (g) | densidad [Efim)(g[cm)] ‘ refino (mL)
2366,1 | 54,53 | 311,57 | 118 \ 1958,96
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
) |, W | v FeT (%) Ca (%) Pb(%) | Zn(%) | As(%) S (%) Mn (%) | Si02 (%) efom’
SOLIDO ALMENTADO 0,38 <01 0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 1A 0,10 0,10 <0,10 0,10 24,39 0,04 0,01 0,02 22,37 <0,01 5,93 2,39
Cu (g/t) | H'(ef1) | FeT(g/L) | Fe*(ef1) | Ca(g/L) |As(mg/L)|Pb(mg/L)|Zn(mg/L)| pH
REFINO 1A ENTRADA 3,50 75,71 25,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 1A SALIDA 3,64 76,98 47,53 18,97 1,02 1599,84 16,51 392,09 0,62
LIX 1A AGUA LAVADO <0,08 2,76 1,04 0,59 0,62 53,54 3,21 6,55 1,27
Tabla 7.4. Datos de la muestra final y analisis quimico de muestras.
Fe Cu As Si0, gcido entrada (g) 167,38 | Fe™fre®™ 0,79 entrada
introducido sélido (g) 6,7 0,27 0,25 7,75 4cido salida (g) 150,80 | Fe™fre™ 0,66 salida
salida salido (g) 0,05 0,05 0,01 3,24 consumol g Ht/gs.5.) 0,23
extraccion (%) 99,21 7,75 95,57 58,26 salido disuelto (%) 23,22

Tabla 7.5. Resultados del ensayo 1A.
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Ensayo 2A

% solidos 7 %
factores temperatura 65 oC
4cido 0,30 Kg H+/Kg s.5.
densidad refino 1,17 glem®
densidad sol. 2,2 om’®
datos g/
volumen total 2000 mL
humedad 0,41
peso s0l. Seco 168,50 |g
peso refino 2169,56 |g
clculos peso total pulpa 407,14 |g
volumen refino 1854,32 |mL
vol. sélido seco 76,59 mL
peso s6l.hum 28559 |g
masa 50,55
acido £
volumen 27,47 mL

Tabla 7.6. Condiciones y datos de partida para el ensayo 2A.

Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) sélido seco (g) ‘ peso refino (g) ‘ densidad refino (g/cm’) ‘ refino (mL)
21185 125,72 2318,78 | 1,138 | 1951,84
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble . Densidad
CuT (%) W) | ON (%) FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | Zn(%) | As(%) S(%) | Mn(%) | Si02(%) e’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 24 <01 0,1 0,1 0,08 29,94 0,02 0,01 0,02 21,46 <0,01 8,52 2,00
Cu(g/t) | H'(g/t) | FeT(g/L) | Fe* (g/1) | Ca(g/L) | As(mg/L) | Pb(mg/L)|Zn(mg/L)| pH
REFINO 2A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 2A SALIDA 4,37 66,14 19,57 17,75 1,18 1903,29 18,22 482,20 0,75
LIX 2A AGUA LAVADO 0,32 5,91 5,25 2,63 0,66 175,67 5,95 45,66 1,20
Tabla 7.7. Datos de la muestra final y andlisis quimico de muestras.
Fe Cu As 5i0, dcido entrada (g) 190,17 | Fe®fre® 0,79 entrada
introducido sélido (g) 16,30 0,64 0,59 18,39 dcido salida (g) 129,09 | Fe're® 0,56 salida
salida solido (g) 010 0,13 0,02 11,05 consumo( g H/gs.s.) 0,30
extraccion (%) 99,36 79,70 96,65 39,90 solido disuelto (%) 23,01
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 3A

% salidos 3 %
factores temperatura Amb.
acido 0,30 Kg H+/Kgs.s.
densidad refino 1,17  |gfem’
- - 3
i densidad sél. 2,2 g/ecm
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol. seca 71,02 |g
peso refino 2262,34 (g
cleulos peso total pulpa 2367,46 |g
volumen refino 1933,63 |mL
vol. sélido seco 32,28 mL
peso s6l.hum 136,58 |g
21,31
acido = - &
volumen 11,58 mL

Tabla 7.9. Condiciones y datos de partida para el ensayo 3A

MUESTRA FINAL
peso descargade (g) ‘ solido seco (g) | peso refino (g) ‘ densidad refino (g/cm’) ‘ refino (mL)
2365,55 | 55,06 | 231049 | 117 1974,78
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble . Densidad
CuT (%) e | o | T | Gl | PbEEl | Zn(w) | As(x) S(%) | Mn(%) | sioz(%) .
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <01 <01 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 3A 0,1 <0,1 <0,1 0,10 26,49 0,04 <0,01 0,01 30,21 <0,01 9,61 2,32
Cu (g/L) H'(g/L) | FeT(g/L) | Fe™ [g/L) | Calg/L) | As(mg/L) | Pb (mg/L) | Zn (mg/L) pH
REFINO 3A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 3A SALIDA 4,97 58,38 57,59 18,67 0,86 1954,16 18,83 495,81 0,54
LIX 3A AGUA LAVADO <0,08 277 1,93 0,87 0,59 61,47 3,64 11,70 1,37
Tabla 7.10. Datos de la muestra final y analisis quimico de muestras
Fe Cu As Si0, dcido entrada (g) 16738 | Fe[Fe® 0,79 entrada
introducido sélido (g) 6,87 0,27 0,25 7,75 dcido salida (g) 1528 | refre® 048 salida
salida sélido (g) 0,06 0,06 0,01 529 consumo| g H4/g 5.5.) 0,73
extraccidn (%) 99,20 79,55 97,77 31,74 sdlido disuelto [%) 22,48

Tabla 7.11. Resultados del ensayo 3A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 4A

% sdlidos 7 %
factores temperatura Amb.
acido 0,30 Kg H+/Kgs.s.
densidad refino 1,17 g/cm’
- - 3
datos densidad sal. 2,2 g/em
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sal. seco 168,36 |g
peso refino 2155,92 |8
cileulos peso total pulpa 240508 |g
volumen refino 184266 |mL
vol. sélido seco 76,53 mL
peso sol.hum 323,76 |g
scido masa 50,51 g
volumen 27,45 mL

Tabla 7.12. Condiciones y datos de partida para el ensayo 4A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) ‘ solido seco (g) ‘ peso refino (g) ‘ densidad refino (g/cm’) | refino (mL)
2443,35 | 128,57 2319,78 | 118 | 1965,92
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
CuT(%) e e FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | 2Zn(%) | As(%) 5(%) | Mn(%) | sioz2(%) -
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 <0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 4A 0,1 <0,1 0,1 0,10 27,72 0,03 <0,01 0,01 34,65 <0,01 8,19 2,30
Cu (g/t) | H'(g/L) | FeT(g/L) | Fe* (g/L) | Cal(g/L) |As(mg/L) |Pb(mg/L) Zn(mg/L)| pH
REFINO 4A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 4A SALIDA 5,54 61,08 63,38 18,51 0,93 2128,10 19,71 550,56 0,66
LIX 4A AGUA LAVADO 0,50 2,11 7,81 4,63 0,53 254,06 7,13 66,63 1,06
Tabla 7.13. Datos de la muestra final y analisis quimico de muestras.
Fe Cu As 5i0, acido entrada (g) 1895 | Fe®fre™ 0,79 entrada
introducido sélido (g) 16,29 0,64 0,58 18,38 acido salida (g) 12008 | Fe¥fre® 041 salida
salida sélido (g) 0,13 0,13 0,01 10,53 consumo( g H4/g 5.5.) 0,41
extraccion (%) 99,21 79,86 97,80 2,70 s6lido disuelto (%) 23,63

Tabla 7.14. Resultados del ensayo 4A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 5A.

% sdlidos 3 %
factores temperatura 65 oc
acido no Kg H+/Kg s.s.
densidad refino 1,16 g/em®
- . 3
datos densidad sol. 2,2 gfem
volumen total 2000 miL
humedad 0,44
peso sol. Seco 70,45 g
peso refino 2245,90 |g
célculos pesototal pulpa | 234834 |g
volumen refino 1936,98 |mL
vol. sélido seco 32,02 mL
peso s6l.hum 125,80 |g
0,00
acido o= - £
volumen 0,00 mL

Tabla 7.15. Condiciones y datos de partida para el ensayo 5A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) solido seco (g) peso refino (g) densidad refino (g/em’) refino (mL)
2310 42,48 2267,52 1,17 1938,05
ANALSIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble Densidad
CuT (% FeT (% Ca (% Pb (% Zn (%, As (%, S (% Mn (% Si02 (%
(%) He%) | on (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) eem’
$6LIDO ALIMENTADO 0,38 0,1 <01 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 214
RESIDUO 5A 1,01 <0,1 1,01 0,10 15,06 0,03 <0,01 0,02 21,46 <0,01 572 2,41
Cu (g/L) | H'(g/t) | FeT(e/t) | Fe™ (g/L) | Ca(e/L) | As(me/L) | Pb(mg/L) |Zn (me/L) PH
REFINO 5A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 5A SALIDA 3,79 62,56 54,52 19,87 0,79 1794,43 18,13 393,88 042
Tabla 7.16. Datos de la muestra final y analisis quimico de las muestras.
Fe Cu As 5i0, dcido entrada (g) 146,65 Fe¥fre™ 0,79 entrada
introducido sdlido (g) 6,82 0,27 0,24 7,69 acido salida (g) 01,4 | R 0,57 salida
salida solido (g) 0,04 0,43 0,01 243 consumol g H+/gs.5.) 0,36
extraccion (%) 99,38 -60,39 96,53 68,40 solido disuelto (%) 39,70

Tabla 7.17. Resultados del ensayo 5A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 6A

% salidos 7
factores temperatura 65 °C
acido no
densidad refino 1,16 glem?
- - 3
datos densidad sal. 2,2 gfcm
volumen total 2000 mL
humedad 0,44
peso sdl. seco 167,11 |g
peso refino 2146,60 |g
eso total pul 2387,23
calculos £ pupa - g
volumen refino 1850,52 |mL
vol. sélido seco 75,96 mL
peso s6l.hum 29840 |g
masa 0,00
acido - g
volumen 0,00 mL

Tabla 7.18. Condiciones y datos de partida para el ensayo 6A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) sdlido seco (g) peso refino (g) densidad rgfim(g{cm’] refino (mL)
2376,45 113,41 2263,04 1,17 1934,22
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble : Densidad
CuT (%) W) | N (%) FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | Zn(%) | As(%) 5 (%) Mn (%) | Si02 (%) e
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 <0,1 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,10
RESIDUO 6A 0,80 <0,1 0,80 0,21 37,22 0,03 0,01 0,02 22,26 <0,01 5,27 1,85
Qu (g/L) | H(e/t) [ FeT(g/t) [Fe™ (/L) [ Ca(e/L) [As(me/L) [Pb(me/L) [Zn (me/t)| pH
REFINO 6A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54
REFINO 6A SALIDA 3,66 46,92 55,54 19,23 0,78 2004,78 18,73 426,87 0,51
Tabla 7.19. Datos de la muestra final y anlisis quimico de las muestras.
Fe Cu As 5i0, dcido entrada (g) 10 | Feffre® 0,79 entrada
introducido sdlido (g) 16,17 0,63 0,58 18,24 acido salida (g) 90,75 Fe’ [re™ 0,53 salida
salida sélido (g) 0,24 0,90 0,02 711 consumo( g H+/g 5.5.) 0,30
extraccion (%) 98,53 -42,34 96,09 61,01 solido disuelto (%) 12,13

Tabla 7.20. Resultados del ensayo 6A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 7A

% solidos 3 %
factores temperatura Amb.
acido no
densidad refino 1,16 gfem®
- - 3
datos densidad sol. 2,2 g/em
volumen total 2000 mL
humedad 0,43
peso sol. seco 70,45 g
peso refino 247,71 |g
célculos peso total pulpa 234846 |g
volumen refino 1937,68 |mL
vol. sélido seco 32,02 mL
peso sal.hum 123,60 |g
0,00
acido = - £
volumen 0,00 mL

Tabla 7.21. Condiciones y datos de partida para el ensayo 7A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) solido seco (g) pesorefino (g) densidad refino (g/cm’) refino (mL)
2340,97 59,68 2281,29 117 1949,82
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble| Cu Soluble Densidad
CuT(% FeT(%) | Ca(% Pb (% In (% As (% S (% Mn (%) | Si02 (%
(%) He (%) oN (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) ofent
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <01 0,1 9,67 231 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 7A 0,48 0,24 0,24 2,73 8,76 0,04 0,02 0,10 21,38 <0,01 9,09 1,91
Cu(g/L) | H(g/L) | FeT(g/t) |Fe™ (/L) | Calg/L) | As(mg/L) | Ph(mg/L) | Zn (me/L)| pH
REFINO 7A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 157871 16,55 352,36 0,54
REFINO 7A SALIDA 3,56 62,96 47,56 20,01 0,59 1750,11 17,37 375,10 0,41
Tabla 7.22. Datos de la muestra final y andlisis quimico.
Fe Cu As Sio, acido entrada (g) 14670 | Fe®/re® 0,79 entrada
introducido sélido (g) 6,82 0,27 0,24 7,69 dcido salida (g) 13063 | Fefre® 0,73 salida
salida sélido (g) 1,63 0,29 0,06 542 consumol g H#/gs.5.) 0,23
extraccidn (%) 76,10 -7,51 75,62 29,45 sdlido disuelto (%) 15,29

Tabla 7.23. Resultados del ensayo 7A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 8A

% solidos 7 %
factores temperatura Amb.
acido no
densidad refino 1,16 g/em®
- - 3
datos densidad sol. 2,2 gfem
volumen total 2000 mL
humedad 0,44
peso sal. Seco 167,11 |g
peso refino 2146,60 |g
calculos peso total pulpa | 2387,23 |g
volumen refino 1850,52 |mL
vol. sélido seco 75,96 mL
peso s6l.hum 298,40 |g
0,00
acido = - £
volumen 0,00 mL

Tabla 7.24. Condiciones y datos de partida para el ensayo 8A.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) solido seco (g) pesorefino (g) densidad refino (g/cm’) refino (mL)
382,75 113,77 2268,98 1,17 1939,30
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble i Densidad
CuT (%) e (%) N (%) FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | zn(%) As (%) S(%) | Mn(%) | Si02(%) o’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 01 <0,1 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 0,01 10,91 2,14
RESIDUO 8A <0,1 0,1 <0,1 0,18 28,12 0,02 <0,01 0,03 2,01 <0,01 8,22 247
Culgt) | Hg/) | FeT(g/t) | Fe™ (/L) | Calg/t) | As(mg/L) |Pb(mgfL)| Zn (mefu)
REFINO 8A ENTRADA 3,50 75,71 15,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36
REFINO 8A SALIDA 3,63 24,23 52,83 18,92 0,61 1922,76 18,00 413,10
Tabla 7.25. Datos de la muestra final y andlisis quimico.
Fe Cu As 5i0, dcido entrada (g) 14010 | Fe®/re™ 0,79 entrada
introducido sclido (g) 16,17 0,63 0,58 18,24 acido salida (g) 241 | Fe¥fre” 0,56 salida
salida sdlido (g) 0,21 011 0,03 9,35 consumo| g H/gs.s.) 0,29
extraccion (%) 98,72 82,04 94,46 48,73 solido disuelto (%) 31,92
Tabla 7.26. Resultados del ensayo 8A.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Resumen de resultados de la serie A

Para hacer una evaluacion de los resultados obtenidos y obtener los parametros mas
importantes se realizara para cada variable la media de las recuperaciones de hierro de
todos los ensayos con -1 y seguidamente +1. De esta forma se vera el efecto que se tiene
por ejemplo al pasar de 3% de sélidos a 7%. Se calculara por separado las series A y B.
Los valores de extracciones con signo negativo indican que hay precipitacion de ese
elemento, ya que su concentracién en el solido final es superior a la inicial.

10-

AGENTE LIXIVIANTE: REFINO RESULTADOS
experiencia| % sélidos [Temperatura dcido extraccion Fe (%) | extraccion Cu (%) | extraccion As (%) |extraccion Si0, (%) consumo (g H+/g s.s.)

1 -1 1 1 99,21 79,75 95,57 58,26 0,23
2 1 1 1 99,36 79,70 96,65 39,9 0,36
3 -1 -1 1 99,2 79,55 97,77 31,74 0,73
4 1 -1 1 99,21 79,86 97,8 42,7 0,4
5 -1 1 -1 99,38 -60,39 96,53 68,4 0,36
6 1 1 -1 98,53 -42,34 96,09 61,01 0,3
7 -1 -1 -1 76,1 -7,51 75,62 29,45 0,23
8 1 -1 -1 98,72 82,04 94,46 48,73 0,29

Promedio 99,09 42,60 96,41 50,11 0,36

Tabla 7.27. Resumen de resultados de la serie A.

MIVELES
-1 1 3-1 5+1 A
%S0LIDOS 3% 7% 99,26 98,96 -0,31
TEMPERATURA Amb. 65 99,04 99,12 0,08
ACIDO 0 consumo 98,88 99,25 0,37

Tabla 7.28. Evaluacion de los resultados de la serie A.

Los resultados se ven afectados por la experiencia 7, que tiene baja extraccion
debido posiblemente a un error analitico o error durante la realizacion de la
prueba. Por esta razon a efectos de célculos omitiremos esta prueba.

El porcentaje de solidos influye negativamente.

La temperatura es la variable que tiene menor influencia, en todo caso es
positiva.

La adicion de &cido es la variable de mayor influencia y esta es positiva.

Las recuperaciones de hierro son muy altas para todas las condiciones, 99,09 %

de media.

. , - H+
El consumo medio de 4cido: 0,36 —Z——,
g solido seco

Extraccion media de cobre: 42,6 %.

La extraccion media de arsénico: 96,41 %

La extraccion media de SiO;: 50,11 %

Las recuperaciones de las especies de valor (Fe y Cu) son elevadas y parece
I6gico seguir estudiando el proceso por esta via.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 1B

% sdlidos 3 %
factores temperatura 65 oC
acido 0,30 Kg H+/Kg s.s.
densidad PLS 1,22 g/em®
- - 3
datos densidad sol. 2,2 g/em
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 73,95 |g
peso PLS 2355,68 |g
célculos peso total pulpa 246513 |g
volumen PLS 1930,89 |mL
vol. sélido seco 33,62 mL
peso s6l.hum 142,22 g
scido masa 22,19 g
volumen 12,06 [mL

Tabla 7.29. Condiciones y datos de partida para el ensayo 1B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | s6lido seco (g) ‘ peso PLS (g) | densidad PLS (g/cm’) ‘ PLS (mL)
2454,62 | 60,73 | 2393,39 | 1,22 | 1962,20
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
TR | e | engg | OO | Cal8) | PBOA | Zn(6) | As(%) S(%) | Mn(%) | sioz(%) e
6LIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 <0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 18 <0,10 0,10 25,13 0,05 0,01 0,03 22,52 <0,01 5,23 2,27
Cu (g/) | Hig/t) | FeTig/L) [Fe™ (/L) | Calg/L) [As(me/L) [Pb(mg/t)[Zn(me/L)] eH
REFINO 18 ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 18 SALIDA 28,94 45,26 49,65 28,30 0,72 1767,95 17,10 409,11 0,87
LIX 18 AGUA LAVADO 3,18 5,49 5,11 3,03 0,63 193,55 6,37 42,32 1,42
Tabla 7.30. Datos de la muestra final y analisis quimico.
Fe Cu As 5i0, 4cido entrada (g) 117,88 | Fe¥fre® 3,37 entrada
introducido sélido (g) 7,15 0,28 0,26 8,07 acido salida (g) 88,81 Fe®/Fe™ 1,33 salida
salida sdlido (g) 0,06 0,06 0,02 318 consumo( g Ht/gs.5.) 0,39
extraccion (%) 99,15 78,34 93,94 60,65 solido disuelto (%) 17,88

Tabla 7.31.. Resultados del ensayo 1B.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 2B

% solidos 7 %
factores temperatura 65 oc
acido 0,30 Kg H+/Kg s.s.
densidad PLS 1,22 g}'cm3
- - 3
dnbas densidad sél. 2,2 gfem
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 17496 |g
peso PLS 224052 |g
total pul 249946
calculos peso 1ot pulpa - £
volumen PLS 1836,49 [mL
vol. sélido seco 79,53 mL
peso sél.hum 33647 |g
scido masa 52,49 g
volumen 28,53 mL

Tabla 7.32. Condiciones y datos de partida para el ensayo 2B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | sélido seco (g) | peso PLS (g) | densidad PLS [g/cm’) | PLS (mL)
2545,63 | 146,10 | 2399,53 | 1,23 | 1958,30
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble |Cu Soluble . Densidad
CuT(%) W) | o () FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | zn(%) | As(%) 5 (%) Mn (%) | Si02 (%) efem’
S6LIDO ALIMENTADO 0,38 <01 <01 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,51 214
RESIDUO 28 <0,10 0,10 24,80 0,04 0,01 0,02 21,77 0,01 2,11 2,28
Cu(g/t) | H(g/U) [ FeT(g/L) [Fe™ (g/L) | Cale/L) [As(me/L) [P (mg/t)[zn(me/t)[ pH
REFINO 28 ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 2B SALIDA 28,45 42,67 54,63 27,2 0,79 1898,76 17,91 455,90 0,68
LIX 2B AGUA LAVADO 5,63 8,90 12,53 13,36 0,61 451,42 9,11 110,89 117
Tabla 7.33. Datos de la muestra final y andlisis quimico.
Fe Cu As Si0, 4cido entrada (g) 143,51 Fe®[re™ 3,37 entrada
introducido sélido (g) 16,93 0,66 0,61 19,10 acido salida (g) 83,57 e’ fre™ 0,99 salida
salida sélido (g) 0,15 0,15 0,03 6,00 consumo( gH+/gs.s.) 0,34
extraccién (%) 99,14 77,98 94,82 68,57 s6lido disuelto (%) 16,50

Tabla 7.34. Resultados del ensayo 2B.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

Ensayo 3B

% solidos 3 %
factores temperatura amb.
dcido 0,30 KgH+/Kg s.s.
densidad PLS 1,22 glem’
a . 3
datos densidad sol. 2,2 g/cm
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 73,95 g
peso PLS 2355,68 |g
célculos peso total pulpa 2485,13 |g
volumen PLS 1930,89 |mL
vol. solido seco 33,62 mL
peso sol.hum 142,22 |g
scido masa 22,19 |g
volumen 12,06 mL

Tabla 7.35. Condiciones iniciales y datos de partida para el ensayo 3B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | sélido seco (g) ‘ peso PIS (g) ‘ densidad PLS (g/em’) | PLS (mL)
2472,38 | 56,38 \ 2416,00 \ 1,22 | 1980,33
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
CuT (%) e | @i FeT(%) | Ca(%) | Ph(%) | Zn(%) | As(%) s (%) Mn (%) | Si02 (%) efem?
SOLIDO ALMENTADO 0,38 0,1 0,1 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 38 <0,1 0,1 0,1 0,45 28,08 0,03 0,01 0,03 21,79 <0,01 9,58 2,35
Cu (/L) [ H(g/L) | FeT (/L] [Fe™ (g/L) [ Cafg/L) [ As(me/L) | Pb(me/t) [Zn (me/L) [ pH
REFINO 38 ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,33 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 3B SALIDA 27,08 42,58 41,99 26,99 0,54 1638,23 16,56 378,74 0,18
LIX 38 AGUA LAVADO 153 7,56 2,47 2,42 0,60 88,27 431 18,71 1,23
Tabla 7.36. Datos de la muestra final y analisis quimico.
Fe Cu As Si0, acido entrada (g) 11788 | Fe®/Fe® 3,37 entrada
introducido sélido (g) 7,15 0,28 0,26 8,07 dcido salida (g) 84,32 Fe’*/re” 1,80 salida
salida salido (g) 0,25 0,06 0,02 5,40 consumo| g H+/g s.5.) 0,45
extraccion (%) 96,46 79,89 92,75 33,09 solido disuelto (%) 23,76

Tabla 7.37. Resultados del ensayo 3B.
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Ensayo 4B

% solidos 7 Y%
factores temperatura amb.
acido 0,30 Kg H+/Kg s.s.
densidad PLS 1,22 glem’
- - 3
datos densidad sol. 2,2 glem
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 174,96 |g
peso PLS 2240,52 |g
cileulos peso total pulpa 2499,46 |g
volumen PLS 1836,49 |mL
vol. sdlido seco 79,53 mL
peso s6l.hum 336,47 |g
52,49
acido I - £
volumen 28,53 mL

Tabla 7.38. Condiciones iniciales y datos de partida para el ensayo 4B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) ‘ sélido seco (g) ‘ peso PIS (g) | densidad PLS (g/em’®) | PLS (mL)
2548,24 | 134,26 | 2413,38 | 1,22 | 1978,67
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
CuT (%) o) | on ) FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | zn(%) | As(%) 5 (%) Mn (%) | Si02 (%) gem’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <01 0,1 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 48 0,1 0,1 0,1 0,18 28,94 0,03 0,01 0,03 21,61 <0,01 8,49 2,33
Cu (g/t) | W (g/L) | FeT(g/L) [Fe™ (g/L) | Calg/L) [As(me/L)[Pb (me/L)]zn (me/L) pH
REFINO 4B ENTRADA 27,19 9,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 48 SALIDA 29,39 34,14 50,21 12,76 0,62 1926,04 18,04 458,51 0,78
LIX 4B AGUA LAVADO 2,91 3,64 541 3,36 0,64 190,61 5,97 45.21 133
Tabla 7.39. Datos de la muestra final y andlisis quimico.
Fe Cu As Si0, 4eido entrada (g) 143,51 Fe”*/Fe® 3,37 entrada
introducido solido (g) 16,93 0,66 0,61 19,10 acido salida (g) 67,55 Fe’*fre’™ 0,34 salida
salida sdlido (g) 0,24 0,13 0,03 11,40 consumo g H+/g 5.5.) 0,43
extraccion (%) 93,61 79,76 94,38 40,31 solido disuelto (%) 23,26

Tabla 7.40. Resultados del ensayo 4B.
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Ensayo 5B

% sdlidos 3
factores temperatura f5 °c
acido no
densidad PLS 1,22 g/cm’
N - 3
datos densidad sol. 2,2 gfem
volumen total 2000 mlL
humedad 0,48
peso sol.seco 73,95 g
peso PLS 2355,68 |g
cileulos peso total pulpa 2465,13 |g
volumen PLS 1930,89 |mL
vol. sdlido seco 33,62 mL
peso s6l.hum 142,22 |g
0,00
acido I - g
volumen 0,00 mL

Tabla 7.41. Condiciones iniciales y datos de partida para el ensayo 5B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | sélido seco (g) | peso PLS (g) | densidad PLS (g/cm’) \ PLS (mL)
245,51 | 60,79 | 2385,12 | 1,23 | 1947,04
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble . Densidad
CuT (%) o FeT(%) | ca(%) | Pb(%) | Zn(%) | As(%) s (%) Mn (%) | 5i02 (%) efem’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 <0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 5B <0,10 0,10 0,10 0,10 25,28 0,05 0,01 0,03 21,98 <0,01 0,01 2,35
Cu (g/t) | H'(g/L) [ FeT (g/L) [Fe” (g/L) | Calg/L) [As(mg/L)[Ph(mg/L)[zn(mg/t)| pH
REFINO 5B ENTRADA 27,18 49,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 5B SALIDA 28,05 36,35 48,02 28,06 0,73 1732,45 16,96 403,26 0,70
LIX 5B AGUA LAVADO 1,72 2,30 2,53 2,15 0,61 103,57 4,81 20,22 1,60
Tabla 7.42. Datos y analisis quimico de la muestra final.
Fe Cu As Si0, gcido entrada (g) 95,69 Fe®'/Fe™ 3,37 entrada
introducido sélido (g) 715 0,28 0,26 8,07 4cido salida (g) 70,77 Fe’'fre™ 141 salida
salida sélido (g) 0,06 0,06 0,02 0,01 consumo( g H+/gs.s.) 0,34
extraceion (%) 99,15 78,32 92,73 99,92 solido disuelto (%) 17,80

Tabla 7.43. Resultados del ensayo 5B.
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Ensayo 6B

% solidos 7
factores temperatura 65 oc
dcido no
densidad PLS 1,21 glem’
- - 3
datos densidad sol. 2,2 g/cm
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 173,64 |g
peso PLS 2223,64 |g
cileulos pesa total pulpa 2480,64 |g
volumen PLS 1837,72 |mL
vol. solido seco 78,93 mL
peso sol.hum 333,93 g
4cido masa 0,00 g
volumen 0,00 mL

Tabla 7.44. Condiciones iniciales y datos de partida del ensayo 6B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) ‘ solido seco (g) ‘ peso PLS (g) | densidad PLS (g/em’) ‘ PLS (mL)
2475,3 | 148,77 | 2326,53 | 122 | 1906,99
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble ' Densidad
Cu T (%) Heos | oN %) FeT (%) | Ca(%) Pb(%) | Zn(%) | As(%) 5 (%) Mn (%) | Si02 (%) efem’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 0,1 <0,1 9,67 2,3 0,02 0,10 0,35 13,06 0,01 10,91 2,14
RESIDUO 6B 0,1 <0,1 <0,1 1,13 30,64 0,03 0,00 0,18 20,78 0,01 4,85 2,22
Cu (g/l) | W(e/1) | FeT(g/L) | Fe®(e/1) | Calg/L) | As(mg/L)|Phb(mg/L)|2Zn(mg/L)| pH
REFINO 6B ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,33 1640,01 16,55 34,37 0,62
REFINO 6B SALIDA 28,03 27,20 49,11 28,05 0,67 1722,38 1743 420,79 148
LIX 68 AGUA LAVADO 1,49 8,96 8,27 4,76 0,52 268,53 7,31 72,14 2,02
Tabla 7.45. Datos y analisis quimico de la muestra final.
Fe Cu As 5i0, dcido entrada (g) 91,08 Fe®/re™ 3,37 entrada
introducido sélido (g) 16,80 0,66 0,60 18,95 acido salida (g) 51,87 el fre™ 1,33 salida
salida sdlido (g) 1,68 0,15 0,26 2 consumo( g H+/g 5.5 0,23
extraccion (%) 29,98 77,40 56,08 61,33 solido disuelto (%) 14,32

Tabla 7.46. Resultados del ensayo 6B.
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Ensayo 7B

% solidos 3 %
factores temperatura Amb.
acido no
densidad PLS 1,21 glem®
- . 3
datos densidad sol. 2,2 gfcm
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 7337 g
peso PLS 2337,03 |g
total pul 244562
calculos pesotota pupa - £
volumen PLS 1931,43 |mL
vol. sélido seco 33,35 mL
peso s6l.hum 141,09 |g
scido masa 0,00 g
volumen 0,00 mL

Tabla 7.47. Condiciones iniciales y datos de partida para el ensayo 7B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | sélido seco (g) | peso PLS (g) ‘ densidad PLS [g/cm’) ‘ PLS (mL)
2442,25 | 60,55 | 2381,70 1,22 | 1952,21
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble : Densidad
T |y | o | FTO | G| PRK) | Zn(%) | As(x) S(%) | Mn(%) | sioz2(%) ofent
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 78 <0,1 0,1 0,1 042 18,53 0,03 <0,01 0,04 19,49 <0,01 2,43 2,50
Cu(g/t) | H(g/t) [ FeT(gft) | Fe™(g/L) | Calg/L) [As(mg/L)|Phb(mg/L)[Zn (mg/L)| pH
REFINO 78 ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 7B SALIDA 25,55 34,26 39,03 29,05 0,54 1702,61 16,74 360,12 0,80
LIX 7B AGUA LAVADO 2,57 5,54 4,14 3,23 0,60 159,52 5,36 78,98 1,70
Tabla 7.48. Datos y analisis quimico de la muestra final.
Fe Cu As 5i0, geido entrada (g) 95,72 Fe?/re® 3,37 entrada
introducido solido (g) 7,10 0,28 0,25 8,01 4cido salida (g) 66,89 | Fe®/re™ 2,91 salida
salida sélido (g) 0,25 0,06 0,02 2,68 consumo( g H+/g s5.5.) 0,39
extraccidn (%) 96,41 78,23 90,28 66,50 sélido disuelto (%) 17,47

Tabla 7.49. Resultados del ensayo 7B.
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Ensayo 8B

% sdlidos 7 %
factores temperatura Amb.
acido no
densidad PLS 1,21 g/em®
a . 3
datos densidad sol. 2,2 g/ecm
volumen total 2000 mL
humedad 0,48
peso sol.seco 173,64 |g
peso PLS 2223,64 |g
calculos peso total pulpa 280,64 |g
volumen PLS 1837,72 |mL
vol. sélido seco 78,93 mL
peso sol.hum 333,93 |g
scido masa 0,00 g
volumen 0,00 mL

Tabla 7.50. Condiciones iniciales y datos de partida para el ensayo 8B.

MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | sélido seco (g) | peso PLS (g) | densidad P15 (g/em’) ‘ PLS (mL)
2475,64 | 147,77 | 327,37 | 1,21 \ 1923,86
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble : Densidad
CuT (%) Hegs) | o ) FeT(%) | Ca(%) | Pb(%) | Zn(%) | As(%) S(%) | Mn(%) | sio2(%) efem’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <01 <01 9,67 2,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 38 <01 0,1 <0,1 0,58 16,99 0,02 <0,01 0,10 17,23 <0,01 4,45 2,33
Cu (g/t) [ H'(g/L) | FeT(g/L) [Fe™ (g/) | Calg/L) [As(mg/t)[Pb (mg/L)]Zn (mg/L) pH
REFINO 8B ENTRADA 27,19 49,56 38,64 29,80 0,93 1640,01 16,55 341,37 0,62
REFINO 8B SALIDA 24,75 47,05 2,12 28,06 0,56 1741,34 1718 388,33 137
LIX 88 AGUA LAVADO 3,77 20,34 6,76 4,30 0,58 246,08 5,50 101,36 1,68
Tabla 7.51. Datos y analisis quimico de la muestra final.
Fe Cu As Si0, 4eido entrada (g) 91,08 Fe”*/Fe® 3,37 entrada
introducido solido (g) 16,80 0,66 0,60 18,95 acido salida (g) 90,52 Fe’*fre’™ 2,00 salida
salida sdlido (g) 1,45 0,15 0,15 6,58 consumol g H+/g 5.5.) 0,00
extraccion (%) 91,38 77,56 75,94 85,30 solido disuelto (%) 14,90

Tabla 7.52. Resultados del ensayo 8B.
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Resumen de resultados de la serie B

Para la evaluacion de los resultados obtenidos se procedio al igual que para la serie A.

AGENTE LIXIVIANTE: PLS RESULTADOS
experiencia| % solidos [Temperatura dcido extraccion Fe (%) | extraccién Cu (%) | extraccion As (%) [extraccion SiO, (%) consumo (g H+/g s.s.)
1 -1 1 1 99,15 78,34 93,94 60,65 0,39
2 1 1 1 95,14 77,98 94,82 68,57 0,33
3 1 -1 1 96,46 79,89 92,75 33,09 0,45
4 1 -1 1 98,61 79,76 54,38 40,31 0,43
5 -1 1 -1 93,15 78,32 92,73 99,92 0,34
6 1 1 -1 89,98 77,40 56,08 61,93 0,23
7 -1 -1 -1 96,41 78,23 90,28 66,5 0,39
8 1 1 -1 91,38 77,56 75,94 65,3 0
Promedio 96,29 78,44 86,37 62,03 0,37

Tabla 7.53. Resumen de resultados de la serie B.

MIVELES
-1 1 >-1 3+l A
%SOLIDOS 3% 7% 97,79 94,78 -3,01
TEMPERATURA Amb. 65 95,72 96,80 1,14
ACIDO 0 consumo 94,23 98,34 4,11

Tabla 7.54. Resumen de resultados de la serie B.

1. Un mayor porcentaje de sélidos influye negativamente en la extraccion de
hierro.

2. Latemperatura de lixiviacion es positiva, es la variable de menor influencia.

3. Laadicion de acido es la variable mas importante e influye positivamente, ya
que cuando pasamos del nivel -1 a +1 es la que tiene mayor incremento.

4. La extraccion media de hierro es de 96,29%
g H+

5. El consumo medio de acido es 0,37 T solido seco

6. La extraccion media de arsénico es 86,37%

7. Laextraccion media de SiO; es 62,03%

8. Laextraccion media de cobre es 78,44%

9. Las recuperaciones de las especies de valor (Fe y Cu) son elevadas y parece

I6gico seguir estudiando el proceso por esta via.

7.2.2.6. Conclusiones

Con estos resultados se puede ver que es posible obtener Fe** mediante la lixiviacion
del precipitado tanto con PLS como con refino. La eleccién de uno u otro sera funcién
del punto del circuito en el que se realice la lixiviacion del precipitado.

Para el refino, el equipo para la adicion propuesto es un reactor de acero donde se
lixiviara el precipitado estéril proveniente del filtro de presion con el refino. La pulpa de
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salida seria un refino rico en ion férrico que se introducira en el leach feed tank. El gran

inconveniente de esta opcidn es la construccion de este reactor.

Para lixiviar con PLS, el equipo méas adecuado seria el surge tank, que es un tanque
acumulador o pulmoén que recibe el fondo del espesador de lixiviacion para alimentar a
los filtros banda, evitando fluctuaciones de caudales y densidades. Este punto parece
adecuado por las condiciones de temperatura (65°) y agitacion, ademas tiene la ventaja
de que el sélido no volveria al circuito sino que saldria con los estériles de lixiviacién

por los filtros banda.

7.2.3. Lixiviacion del precipitado integrada en el proceso

Una vez comprobada la lixiviacion del precipitado de forma aislada, el objetivo de esta
serie de pruebas es ver el efecto que tendria dicha lixiviacion a lo largo de varios ciclos
de lixiviacion-extraccion, y determinar el punto méas adecuado para introducir el

precipitado en la planta.

7.2.3.1. Método experimental

Se ha simulado en el laboratorio el circuito de lixiviacion, que consta de 8 reactores de
lixiviacion, el espesador, el tanque acumulador de estériles de lixiviacion (surge leach
tailing tank), la etapa de filtracion y formacion de PLS primario y la extracciéon por
solventes para la obtencion de un refino que se vuelve a introducir a los reactores
(figura 7.4). Este tanque acumulador de estériles de lixiviacion recibe la pulpa del fondo
del espesador de lixiviacion y la descarga a los filtros banda. Se trabajé en dos lineas
paralelas una con PLS de planta (condiciones actlales) y otra con PLS de planta
enriquecido en hierro, tras una lixiviacion con precipitado de neutralizacion
(condiciones a estudiar), para asi poder ver el efecto del precipitado a lo largo del
circuito. La adicion del precipitado se realizé en el tanque acumulador de estériles de
lixiviacion para aprovechar las condiciones de agitacion, temperatura y la posterior
separacién solido-liquido del producto sin alterar la capacidad de tratamiento de la

planta.

El siguiente diagrama ayudara a la comprension del proceso:
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Figura 7.4. Diagrama del circuito simulado en laboratorio.

A continuacion se muestra un esquema donde se veran las dos lineas de investigacion:
la situacion actual (sin lixiviar el precipitado) y la situacion a estudiar (lixiviando el
precipitado). Se ha partido de una misma muestra de PLS y se ha simulado el proceso
de lixiviacion en dos ramas, una con la adicién del precipitado de neutralizacién y otra
sin adicion. Se realizaron balances de hierro para determinar la variacion de la

concentracion a lo largo del circuito (estos resultados se muestran méas adelante).
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Figura 7.5. Esquema de las dos lineas de investigacion paralelas realizadas en el laboratorio.
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Cada ciclo en las condiciones actuales ha consistido en tomar una muestra de PLS de
planta y ponerla en contacto con fase organica descargada para obtener un refino, que se
introduce en los reactores con una muestra de mineral de planta (previamente secada a

65°C). Se afnadio el acido en las mismas proporciones que las condiciones de planta

3
actuales (0,85 mT a acido para 110 toT" de mineral) y se dejé en contacto durante 8 horas.

Finalizada la lixiviacion se descargo el reactor y se filtré el estéril y se analizé el PLS y
el residuo sélido. Obtenido el PLS se volvié a poner en contacto con organico
descargado obteniéndose refino primario, que se completd con refino primario del
primer ciclo para reponer las pérdidas por evaporacion y por impregnacion en el filtro
comenzando asi el segundo ciclo. Las lixiviaciones 9A, 9B y 9C son las realizadas en la

rama de condiciones actuales.

Para realizar el ciclo en las condiciones a estudiar se tomd la misma muestra de PLS y
se ha lixiviado con precipitado de neutralizacion. Este PLS se puso en contacto con fase
organica descargada para generar un refino enriquecido, que se introdujo en los
reactores con mineral de planta. Se afiadié el acido calculado para obtener al final del

ciclo una acidez de 20 g/L

Tras una lixiviacion de ocho horas a 90 °C y con una dosificacién de oxigeno (0,3
L/min), se par0 la agitacion y se dejo sedimentar el residuo. Una vez sedimentado se
retird el liquido sobrenadante suficiente para dejar en el interior del reactor un
porcentaje de solidos de 55% (densidad fondo del espesador lixiviacion) y se analizd
esta solucién como PLS. Con el reactor cargado con PLS y residuo al 55% de sélidos
(simulando el tanque acumulador de estériles de lixiviacion), se afiadié precipitado de
neutralizacion de planta (hasta 3% p/p de precipitado).

La mezcla anterior se dejo durante dos horas en el reactor con agitacién a 65 °C, tiempo
tras el cual se descargo, filtrando todo el residuo, y obteniendo un PLS enriquecido y un
residuo solido. Este PLS se analiz6 y se mezclo con el PLS obtenido anteriormente para
formar un PLS enriquecido Il, este se pone en contacto con organico para extraer el
cobre y obtener refino. Para poner en contacto el organico y el PLS se introdujeron
ambas fases en relacion 1:1 en el reactor de acero, y se agitd vigorosamente durante tres
minutos. Se descargé el reactor y se separaron las fases. Para reponer las perdidas por

evaporacion e impregnacion en los filtros se repuso con refino del primer ciclo y
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comenzo asi el segundo ciclo. Las lixiviaciones 9D, 9E y 9F son las realizadas en la

rama de condiciones a estudiar.
Aclaraciones

e En todas las pruebas, la muestra de mineral fue la misma. Se tomaron unos 20
kilos del fondo del espesador de molienda secado a 65 °C para obtener el solido
Seco Yy evitar errores en la pesada.

e La muestra de precipitado de neutralizacion también fue la misma para todas las
pruebas. Debido a su variable contenido en humedad esta se midi6 a diario.

e La adicion de &cido para las pruebas de planta se hizo en la misma proporcion
que la dosificada en las condiciones actuales.

e Laadicidn de acido en las condiciones a estudiar se calculé para obtener un PLS
final con 20 g/L, a partir de los consumos previamente determinados tanto de
mineral como de precipitado. Se considerd una pérdida de 10% por evaporacion
y una disolucion del 10% del mineral

e Se tomo un 3% de sélidos que es el porcentaje de solidos si se recircula todo el
solido precipitado de neutralizacion, tomando como base de célculo un caudal de
fondo de lixiviacion de 150 m%h con 55% de sélidos y un caudal de fondo de
neutralizacion de 30 m3h con 25% de sélidos (datos de caudales de planta).

3
1502 . 2000 XL24P2 _ 300 000 XgrMPe (7.14)
h m3 h
3
30 7 289 “L% = 8670 -2 (7.15)
5970 . 100 = 2.81 % (7.16)
308670

e Para los célculos se consideré una densidad del mineral de 4,4 g/cm® y una
densidad del precipitado de 2,2 g/cm®. Las densidades de refino y PLS se

midieron en cada etapa ya que normalmente varian entre 1,17 y 1,24 g/cm®
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7.2.3.2. Descripcidon de equipos

e Reactor de acero inoxidable encamisado de 5 litros. Tapa con toma muestras,

agitador, punto de adicion de oxigeno y refrigerante.

Figura 7.6. Reactor de laboratorio.

e Bafio térmico.
e Embudo decantador de 1 litro para separacion organico/PLS
e Balanza digital.
e Probeta de vidrio graduada.
e Refrigerante para los vapores del reactor.
e Motor eléctrico
e Sonda de temperatura.
e Estufaa105°C
e Equipo de filtracidn a vacio compuesto por:
o Kitasato.
o Embudo Buchner.
o Bomba de vacio.
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7.2.3.3. Resultados

Para mostrar los resultados se presentard un diagrama similar al anterior (ver figura 7.5),
con las composiciones de todas las corrientes, para los tres ciclos dados. Los ensayos de
lixiviacion 9A, 9B y 9C corresponden a los realizados con las condiciones actuales,
mientras que los ensayos 9D, 9E y 9F corresponden a los ensayos realizados con las
condiciones a estudiar, lixiviando el precipitado. Por ultimo se presenta el mismo

esquema con el balance masico de hierro.

En las tablas 7.55-7.60 se muestran los rendimientos de extraccion de hierro para cada
ensayo. En el caso de la rama a estudiar que incluye la lixiviacién de precipitado, la 1°
etapa indica la extraccién de hierro mediante lixiviacién de mineral y la 2° etapa indica
la extraccion de hierro en la lixiviacion del precipitado. Los valores negativos en las

extracciones de las tablas 7.56 y 7.58 indican que hay precipitacion del elemento.
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CiCLO 1
PLSPLANTAI ORGANICO REFING PLSPLANTAIl ORGANICO REFIND
PLANTAL PLANTAIl

PLS PLANTA
Cu (g/t) | 2619 Refino Planta | @ PLSPlanta Il Refino Planta Il
H+ (g/L) 47,51 Cu (g/1) 21,38 Cu [g/L) 58,37 Cu (g/L) 21,55
FeT (g/L) 38,91 H+ (g/L) 51,92 RESIDUO H+ (g/L) 19,10 H+ (g/L) 57,50

Fe2+(g/L)| 27,29 FeT (g/L) | 37,63 SeLBO FeT (g/L) 37,58 FeT (g/L) 30,03
ca (g/L) 1,01 Fe2+ (g/L) | 24,93 Fe2+(g/L) | 16,66 Fe2+ (g/L) 18,74

As (mg/L) | 157530 ca (g/L) 0,32 ca(g/L) 1,03 ca (g/L) 0,63

pH 0,51 As [mg/L) | 1634,09 residuo 9A As [mg/L) | 178476 As [mg/L) 1369,09
$i0, T 675,16 pH 0,43 CuT (%) 0,59 pH 0,98 pH 0.35
(mg/L) PLS

Sio, T 259,48 FeT (%) 21,64 Sio, T 327,43 Sio, T 120,99
(mg/L) [me/L) [mg/L)
Ca (%) 0,82
As (%) 0,23
mineral lix9 s (%) 25,08
CuT (%) 6,69 Sio2 (%) 12,95
Cu Soluble
2,04
H+ (%) N
Cusoluble| PPTADO @ PLSLIX
CN (%) a0
FeT (%) 34,29
Ca (%) 0,86
As (%) 0,30
S (%) 40,31
Mn (%) 0,02
102 (%) == ENRlc:tSEcmo ORGANICO EN;gu":colno ENR'Q'IJI ECIDO ORGANICO ENRF;E‘;:?DO n
lix 9 PLS enri i Refino enriquecido | PLS lix 9D (2) PLS enriquecido Il Refino Enriquecido Il
CuT (%) 0,43 Cu (g/1) 28,60 Cu (g/1) 17,93 Cu (g/L) 46,47 Cu (g/L) 49,57 Cu (g/L) 27,89
CuSoluble| 033 H+ (g/1) 29,27 H+ (g/1) 40,35 @ H+ (g/L) 18,08 H+ (g/1) 24,24 H+ (g/1) 48,12
Cu Soluble| <0,10 FeT (g/L) 50,37 FeT (g/L) 49,17 FeT (g/1) 44,39 FeT (g/L) 44,62 FeT (g/1) 44,07
FeT (%) 11,16 Fe2+ (g/L) | 2574 Fe2+ (g/L)| 23,08 sOLDO Fe2+(g/L) | 2423 Fe2+ (g/L) 22,08 Fe2+ (g/L) 24,10
Ca (%) 21,33 Ca (g/L) 0,75 Ca (g/L) 0,59 Ca(g/L) 0,57 Ca (g/L) 0,65 Ca (g/L) 0,58
As (%) 0,43 As (mg/L) | 1863,11 As (mg/L) | 163135 As (mg/L) | 177014 As (mg/L) | 178413 As (mg/L) 1784,66
S (%) 14,41 pH 0,68 pH 0,57 PLS lix 9D Residuo lix 9D pH 0,93 pH 0,78 pH
Si02 (%) 5,99 Si0. T 444,65 Si0. T 285,60 Cu (g/L) 63,61 Cu T (%) 0,45 Si0. T 122,80 Si0. T 119,77 Si0. T 120,99
Dens. 2,23 H+ (g/L) 29,06 Cu H+ (%) 0,11 pH 0,93
FeT (g/1) 46,57 | Cu CN (%) 0,34 Si0, T 122,80
Fe2+ (g/L) 21,68 FeT (%) 37,29
Ca (g/L) 0,69 Ca (%) 1,69
As (mg/L) | 2103,28 As (%) 0,32
pH 071 S (%) 43,58
Si02 (%) 18,35
Dens. 4,02

Figura 7.7. Composiciones del 1° ciclo.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la recuperacién de cobre.

\I REFINO I
’l PLANTAII |

REFINO
PLANTAII

ORGANICO

PLS PLANTAIN

Refino Planta Il PLS lix9 B Refino planta Il
Cu (g/L) 21,55 Cu (g/L) 47,71 cu (g/L) 21,94
H+ (g/L) 57,50 RESIDUO H+ (g/L) 23,32 H+ (g/L) 56,11
FeT (/L) 20,02 seHpe FeT (/L) | 32,03 FeT (g/L) 34,22
Fe2+ (g/L) 18,74 Fe2+ (g/L) 19,11 Fe2+ (g/L) 24,02
Ca (g/L) 0,63 Ca (g/L) 0,61 Ca (g/L) 0,64
As (mg/L) 1369,09 9B As (mg/L) 1092,00 As (mg/L) 1269,94
pH 0,35 Cu T (%) 1,15 pH 1,02 pH 1,67
Sio, T 120,95 FeT (%) 33,19 $i0, (mg/L) 79,21 $i0; T 79,21
(mg/L) (mg/1)
Ca (%) 0,53
As (%) 0,28
5 (%) 38,75
Sio2 (%) 17,65

100 gr H+

PLS LIX
9E

v

PLS

N REFINO
ORGANICO ENRIQUECIDO
[l

REFING PLS ENRIQUECIDO
ENRIQUECIDO Il "
Refino Enriquecido Il PLS lix 9E(2) PLS enri n Refino enri ido I
Cu (g/L) 27,89 Cu (g/L) 43,88 Cu (g/L) 47,81 cu (g/L) 26,97
H+ (/L) 43,12 H+ (g/L) 17,51 H+ (g/L) 30,39 H+ (g/L) 58,17
FeT (g/L) 44,07 FeT (g/1) 40,79 FeT (g/L) 39,52 FeT (g/1) 41,58
Fe2+ (g/L) 24,10 sOLIDD Fe2+ (g/L) 20,93 Fe2+ (g/L) 24,13 Fe2+ (g/L) 22,99
Ca (g/L) 0,58 Ca (g/L) 0,46 Ca [g/L) 0,56 Ca (g/L) 0,59
As (mg/L) 1784,66 As (mg/L) 1478,46 As (mg/L) 1499,12 As (mg/L) 1553,33
pH PLS lix 9E iduo lix 9E pH 0,91 pH MNMS pH 0,57
Si0, T 120,99 Cu (g/L) 55,88 Cu T (%) 0,10 Si0, T 156,50 Si0, T 148,51 Sio, T 141,28
H+ (g/L) 36,02 Cu H+ (%) <0,1
FeT (g/L) 39,54 Cu CN (%) <0,1
Fe2+ (g/L) 22,85 FeT (%) 28,73
Ca (g/L) 0,61 Ca (%) 1,59
As (mg/L) 1584,94 As (%) 0,25
pH 0,71 5 (%) 33,67
5i02 (%) 12,73

Figura 7.8. Composiciones del 2° ciclo.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la recuperacién de cobre.

CICLO 3

REFINC

PLS PLANTA IV

PLANTA III
i 1 m PLS 9C
Cu (/L) 21,94 Cu (/L) 53,74
H+ (g/L) 56,11 RESIDUO H+ (g/L) 15,67
FeT (/L) 34,23 soLbo FeT (g/L) 35,90
Fe2+ (g/L) 24,02 Fe2+ (g/L) 13,68
Ca (g/L) 0,64 Ca (g/L) 0,74
As (mg/L) 1269,94 i ac As (mg/L) 1221,95
pH 1,67 Cu T (%) 0,54 pH 1,11
Si0= T 79,21 FeT (26) 39,65 5i0, (mg/L) 160,80
(mg/1)
Ca (28) 0,97
As (256) 0,35
S (95) 44,95
Si02 (%) 11,87

PLS LIX

REFINO PLS
ENRIQUECIDO ENRIQUECIDO =
m [\
volumen 3,635
Refino enriquecido 111 PLS 9 F (2) PLS enri i 14"
Cu (g/L) 26,97 cu (g/L) [ s3.01 cu (g/L) [ 5445
H+ (g/L) 58,17 3 H+ (g/L 30,97 H+ (g/L 30,76
FeT (g/L) 41,58
Fe2+ (g/L) 22,99 sALIDO Fe2+ (g/L) 32,72 Fe2+ (/L) 24,49
Ca (/1) 0,59 Ca (g/L) 0,50 Ca (g/L) 0,55
As (mg/L) 1553,33 peso 2065| As (mg/L) 1947,74 As (mg/L) 1765,20
pH 0,57 PLS 9F residuo 9F pH pH 0,00
Sio, T 141,28 Cu (g/L) 55,23 Cu T (%) 0,34 Sio, T 123,34 Sio. T 130,01
H+ (g/L) 30,66 Cu H+ (%) <0,1
FeT (g/L) 42,83 Cu CN (%) 0,28
Fe2+ (g/L) 20,18 FeT (26) 36,79
Ca (g/L) 0,57 Ca (%) 2,16
As (mg/L) 1669,53 As (%) 0,28
PH s (26) 43,14
Sio, T 133,51 Si02 (%) 11,89 i
Dens. 2,88 Figura 7.9.

Composiciones del 3° ciclo.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la recuperacién de cobre.

peso(g) 2208
cicLo 1 s - !
S

volumen (L 3,918

volumen (L 4,159

PLSPLANTAI ORGANICO o PLSPLANTAN @ ‘ REFINO PLANTAII
3,926

wolumen (L

FeT (g) 1a7,a2 FeT (g) 156,30 FeT (g) 117,92
Fel+ 47,68 Fe2+ 69,30 Fel2+ 73,57
e - &) rsi0uo fs) fs)
s0UDO
H+ (g/L) 47,51
FaT [g/L) 38,91
Fe2+ (g/L)) 27,29
€a (g/L) 1,01
As [mg/1) 1575.90
pH 0,51
3i0; T (mg) 673,16
1% ciclo entra en
entra sale sale en PLS extraccidn
planta PLS
€u T (%) 6,69 Fe (g) 567,92 579,98 147,42 156,30 2,11
FaT (%) 34,29
Ca (%) 9,86 pLs
As [%) 0,30 Tabla 7.55. Balanee de hierro en la lixivacion 94
5 (%) 40,31
102 {54 06 1% cicle - 1 entraen oL PLS final (2 extraccion | extraceitn
(%) ; o ; entra sale s inal (1) inal (2) 19 20y°
Feig) 102497 102584 191,42 211,94 207,21 2,50 3713
Cu T (%) 0,43
FeT (%) 11,16
Ca (%) 21,33 Tabla 7.56. Balance de hierro en la lixivacidn 90 * extraccion expresada en funcidn de hierro introducido en el precipitado
As (%) 043
5 (%) 14,41
Si02 (%) 5,59 PRTADO
Dens. 2,23
PLSLIX 90
peso (g 2319
Fe2+ (g) 47.07
v
PLS REFING
HEFING
volumen (L 3,893 3,848
FeT [g/L) 50,37 FeT (g/L} 191,43
Fe2+ (g/L) | 25,74 Fe2+ (g/L) 9,86
PPTADO
wolumen (L) 2,38 st
FeT [g/L) 110,84 FeT (g} 12,75 818,63
Fe2+ (g/L) 51,60

Figura 7.10. Balance de hierro para el 1° ciclo.
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CiCLO 2
| | FeT (g) 608,13

N l
)

ORGANICO

: REFING |
REFINO PLANTA NI : PLANTAIN

volumen (L 3,936

PLSPLANTAIN

volumen (L 2,926 volumen (L
FeT (g) 117,92 FeT (g) 131,62 FeT (g) 134,38
Fe2+ (g) 73,57 Fe2+ (g) 72,56 Fe2+ (g) 24,30
RESIDUC
5GUDO
e50 1854
2% cicl .
clele entra sale s wn zale PLS extraccidn
planta PLS
Fe (gr) 726,04 736,95 117,92 121,62 0,61

Tabla 7.57. Balance de hierro en la lixivacidn 98

2% ciclo . \ entraen Lo e fimal (2) ] treceien [ extraceién
laboratorio | """ s PLS inal {1} inal (2} (1) (29)*
Fe (gr) 769,63 769,61 171,44 193,47 181,42 3,76 94,91

Tabla 7.58. Balance de hierro en la lixivacidén 9€ * extraccidn expresada en funcidn de hierro introducido en el precipitado

PLSLIX

v
REFIND pLS
: ENRIQUECIDO PLS ENRIQUECIDO
" m
valumen (L 3,89 valumen (L 3 volumen (L 2,665 valumen (L
FeT (g) 171,44 FeT (g) 181,42 FeT (g) 161,54
Fe2+ (g) 93,75 Fe2+ (g) 99,32 Fe2+ (g) 83,31

Figura 7.11. Balance de hierro para el 2° ciclo.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la recuperacién de cobre.

o = @ @
FeT (e) I 790,85
’l REFING I - ar - .
PLANTA — LIX 9C == BLS PLANTA IV
volumen (L, 4,227

volumen 3.926
FeT (g) 134,38 FeT (g) 151,74
Fe2+ (g) 94,30 AESIDUG Fe2+ (g) 57,83
sAUDO
aso 197,25
FaT (g) 782,02
o
3% ciclo entra sale entra en sale PLS extraccidn
planta PLS
Fe (gr) 925,24 933,76 134,38 151,74 2,19
Tabla 7.59. Balance de hierro en la lixivacién 9C
3% cicla aen [
. entra sale ors PLs final (1) PLS final (2)
Fe (gr) 960,37 963,93 161,54 190,03 204,17 3.62
* extracclén expresada en funclén de hierre intreducide en el precipitade

Tabla 7.60. Balance de hierro en la lixivacidn 9F

PLSLIX

v

PLS
ENRIQUECIDO
"

REFING
ENRICUECIDH

wolurmen (L 1,902

FeT (g) 95.50
PPTADO Fe2+(g) | 62.23
volumen (L] 2,535 peso (g) 114,7 2065
FeT (g) 108,57 FeT (g) 12, 70] 759,76
Fe2+ (g) 51,16

Figura 7.12. Balance de hierro para el ciclo 3° ciclo.
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recuperacion de cobre.

7.2.3.4. Conclusiones

e Enel primer y segundo ciclo se observa, que para concentraciones de acido libre
menores de 20 g/L, las concentraciones de los elementos Fe, Cu y As
disminuyen, indicando una precipitacion parcial de los mismos. En las tablas
7.56 y 7.58 el valor negativo de la columna “extraccion 2°” indica que cuando se
afiade el precipitado precipita hierro al bajar la cantidad de &cido en solucién.
Sin embargo en la tabla 7.60 el valor positivo indica que hay aporte de hierro
debido a la lixiviacion del precipitado. En las pruebas D y E se comprobé este
efecto de precipitacion, ya que la acidez bajo de 20 g/L. En cambio en la prueba
F se afiadié &cido para mantener la acidez y se lixivio el 100% del hierro del
precipitado.

e Manteniendo la concentracién de acido sobre 30 g/L se garantiza una extraccion
de practicamente el 100% de hierro presente en el precipitado.

e Si se quiere introducir el precipitado de neutralizacion en el tanque acumulador
de estériles de lixiviacion se requiere un control bastante exhaustivo de la
acidez, ya que podria precipitar tanto hierro como cobre, efecto contrario al
deseado.

e Con los resultados obtenidos en esta ultima serie de pruebas se desaconseja la
lixiviacion del precipitado de neutralizacién con PLS, ya que por su baja acidez
podrian precipitar hierro y cobre. No es aconsejable afiadir acido al PLS debido
a que pone en compromiso la siguiente etapa de extraccion con solventes. El
unico punto de adicion de acido posible seria el tanque de alimentacion a
lixiviacion, muy lejano al punto de adicion del precipitado con lo cual el control
de la acidez seria complicado debido al tiempo de retardo.

e Debido a los inconvenientes mencionados de la lixiviacion con PLS, se

recomienda la lixiviacion del precipitado en reactor agitado con refino primario.

A partir de ahora la experimentacion se dirigio a disminuir el tamafio del reactor donde
se realizard la lixiviacion de este precipitado, tanto por motivos de espacio como de
coste. Se ha aumentado el porcentaje de solidos de la reaccion para asi disminuir la

cantidad de refino a introducir y con esto el volumen del reactor.
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recuperacion de cobre.

7.2.4. Pruebas para la determinacion de la cinética

A la hora de calcular el volumen de reactor es importante saber el tiempo de residencia
de la reaccion. Para ello se ha realizado una lixiviacion del precipitado con refino en las
condiciones Optimas determinadas anteriormente. Se ha calculado el perfil cinético y se

ha obtenido el minimo tiempo de residencia necesario para tener una buena extraccion.

Se repitieron las condiciones de la prueba 2A (ver punto 7.2) en un reactor de 5L, donde

se lixivid el precipitado en una solucion con un 7% de solidos a una temperatura de 65

Kg H+,

°C y con una adicion de acido de 0,3 Kgss.

Para el céalculo de los rendimientos de extraccion es necesario saber la cantidad de
hierro en solucion, y para ello se necesita saber el volumen y la concentracion de la

solucion.

Sabiendo el volumen inicial y el volumen final de refino podemos hacer una recta e

interpolar para cada intervalo de tiempo. Con estos datos (tabla 7.61) se tiene que:

Fe en solucionent = 0: 4,606 L - 45,68 % =210,4 g (7.16)
Fe en solucionent = 15:5,041 L - 46,95% = 236,62 g (7.17)
Fe extraido = 236,62 — 210,4 = 26,22 g (7.18)

Fe aportado por el precipitado = gr - ley = 420,89 - 0,0967 = 40,7 g (7.19)

Extraccion de Fe (%) = %- 100 = 64,4 % (7.20)
En las ecuaciones 7.16-7.20 se ha calculado la extraccion de hierro para los primeros 15
minutos, con el mismo procedimiento de célculo se hace para el resto de intervalos de
tiempos. El volumen de refino en cada instante va disminuyendo debido a la
evaporacion, pero en el momento de inicio aumenta (de 4,6 a 5 L) debido al volumen de

agua aportado por el precipitado y el acido.
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MUESTRA FINAL
peso descargado (g) | solido seco (g) ‘ peso PLS (g) ‘ idad PLS (gfcm’) | PLS (mL)
5810 | 356,26 \ 5453,74 \ 1,19 4582,97
ANALISIS QUIMICO
Cu Soluble | Cu Soluble : Densidad
CaT(®) |, | o) FeT (%) | Ca(%) Pb(%) | Zn(%) | As(%) S (%) Mn (%) | Si02 (%) efem’
SOLIDO ALIMENTADO 0,38 <0,1 <0,1 9,67 22,31 0,02 0,10 0,35 13,06 <0,01 10,91 2,14
RESIDUO 2A <0,10 <0,1 <0,1 0,21 27,64 0,05 <0,01 0,02 22,56 <0,01 3,62 2,10
cu (g/L) | HH(g/L) | FeT (g/L) | Fe2+(g/L)| cal(g/L) | As(mg/L) | Pb(mg/L) | Zn (mg/L) pH volumen
REFINO 2A ENTRADA 3,50 75,71 45,68 20,14 0,79 1578,71 16,55 352,36 0,54 5063,80
Lix Neutra 2A 15 min 4,00 61,70 46,95 18,80 0,88 1771,20 17,30 433,17 049 5041,20
Lix Neutra 24 30 min 4,11 56,97 50,10 18,68 1,03 1834,86 17,79 450,93 0,40 5018,60
Lix Neutra 24 45 min 4,24 51,68 51,20 18,04 1,02 1867,23 17,76 461,42 0,26 4996,00
Lix Neutra 2A 60 min 4,09 52,73 50,15 17,74 1,23 1812,19 17,68 451,06 017 497340
Lix Neutra 2A 90 min 3,63 55,73 50,40 17,98 0,78 1594,58 16,45 398,41 0,06 4928,20
Lix neutra 2A 120 min 47 53,63 52,69 15,94 0,93 1993,23 18,51 450,03 0,41 4883,00
Lix neutra 2A agua lavado 1,74 18,56 16,57 5,57 0,72 573,20 10,04 140,13 1,06

Tabla 7.61. Datos de la muestra final y analisis quimicos de las muestras intermedias.

RESULTADOS (SOLUCIONES)
Tiempo Li_xiviacic'm Fe extraido (g) Fe A_cum. Extraccion T
(min) Extraide (g) Fe %
0 ] 1,27
15 26,26 26,26 64,5 1,50
30 14,75 41,00 100,7 1,68
45 4,38 45,38 111,4 1,84
60 -6,39 38,99 95,8 1,83
20 -1,04 37,95 93,2 1,80
120 2,62 41,61 102,2 2,30

Tabla 7.62. Célculo de rendimiento de extraccion en funcién del tiempo.

cinética de extraccion

54,00

extraccion

extraccion %

Fet

48,00

47,00

46,00

45,00
40 1 o0 &0 L o0

tiempo (min)

Figura 7.13. Representacion de la concentracion de hierro total en solucién en funcion del tiempo.
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Se puede ver que, aproximadamente con un tiempo de 45 minutos se alcanza un
maximo de extraccién y después, la concentracion permanece aproximadamente
constante muy proxima a 100%. Los valores superiores a 100% son debidos a
desviaciones analiticas ya que no tendria sentido de otra forma. Debido a la no idealidad

del reactor, se tomara 1 hora como tiempo de residencia a efectos de céalculo.

7.2.5. Lixiviaciones para aumentar el porcentaje de solidos

En los siguientes ensayos de lixiviacion (10 y 11) se ha intentado aumentar el
porcentaje de solidos en el reactor al maximo para disminuir asi el refino introducido y
el volumen del reactor. El porcentaje de solidos en el interior no puede aumentar en
exceso, ya que debido al elevado contenido en yeso de este precipitado, la pulpa puede

dejar de ser fluida.

El objetivo seria obtener un refino con la mayor concentracién posible de hierro,
teniendo en cuenta que el precipitado tiene una elevada humedad (=40%), y esta

humedad diluye el refino enriquecido obtenido.

A continuacion se muestran las condiciones de las pruebas y los resultados obtenidos:

H.50,
refino | precipitado

N L

dESC.ErgE!
J.s — agualavado
—torta humeda -
filtracion ~ = solido seco (estufa)
= filtrado (refino enriguecido)

Fig.7.14. Esquema de los ensayos 10 y 11.
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Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

lixiviacion 10

alimentacidn
350|mL refino
1,167|densidad refino
165|mLH,50,
1666|g precipitado
40|% humedad (pptado)
42,03|% solidos
2378,05]g de alimentacion

descarga
2278,66|g pulpa
920,25|g solido seco a 652
792|g solido seco a 1002

filtrado sélido seco agua lavado

110 mL 792 g 10860 mL
21,34 g Fe 14,88 gFe 78,10 g Fe

0,91 gCu 0,396 gcu 2,21 gCu

Tabla7.64. Datos de partida y descarga para la lixiviacion 10.

Cu Soluble H+ | Cu Soluble CN
CuT (%) 4 Se'uble 4 So'uble FeT (%) Ca (%) Pb (%) Zn (%) As (%) s (%)
(%) %)

PRECIPITADO 10 0,43 0,33 <0,10 11,16 21,33 0,10 0,09 0,43 14,41
RESIDUO 10 0,05 <0,1 <0,1 1,88 23,33 -0,01 -0,04 0,11 19,73
Cu (g/L) H+ (g/L) FeT (g/1) Fe2+ (g/1) Ca (g/L) As (mg/L) Pb (mg/L) Zn (mg/L) pH

REFINQ INICIAL 8,38 55,20 45,56 24,57 0,86 1919,70 16,82 577,95 0,30
REFINO FINAL 10 8,28 14,81 194,02 7,08 0,68 4988,12 28,86 1192,27 1,36
AGUA LAVADO 10| 0,20 3,76 7,19 0,65 0,38 279,52 6,78 140,21 2,31

Tabla 7.65. Andlisis quimico de muestras.
entrada (g} salida(g) extraccign (%) entrada acido (g) salida (g) consumo
BALANCE Fe 111,57 14,28 86,66 i 322,9 42,4627 280,5 rH+
BALANCE ACIDO g
METALES Cu 4,33 0,40 90,85 0,281 £ Ht/z pptado

Tabla 7.66. Balance de metales y acido para la lixiviacidn 10.

El calculo de las extracciones se realizd en funcion del hierro contenido en el sélido a la

- ley
entrada y a la salida (peso . ﬁ)

La cantidad de &cido se ha expresado por gramo de precipitado afiadido.

El dato analitico de concentracion de hierro 194,02 g/L es incorrecto, ya que si se
considera que peso refino final = peso pulpa descarga — so6lido seco, el balance

de entrada-salida no cuadra, el calculo correcto (114,01 g/L) se muestra en la tabla 7.67.

densidad (g/cm’) Fe(g) volumen (mL) concentracion (g/L)
refino final 1,375 112,64 987,93 114,01

Tabla 7.67. Calculo de la concentracion real del refino final.
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Donde:

Fe enrefino final = Fe refino inicial + Fe extraido =

(0,350 -45,46) + (111,57 — 14,88) = 112,64 g (7.21)

peso pulpa descarga—peso sélido seco a 65°C _ 2278,56—920,25

volumen = - - = = 987,93 mL
densidad refino 1,375
(7.22)
concentraciéon calculada = 225 = 22 114,01 2 (7.23)
L 0,987 L
lixiviacion 11
alimentacion
23| mL refino
1,17|densidad refino
401mL H,50,
333|g precipitado
40| % humedad (pptado)
46,09 % solidos
433,51 g de alimentacion
descarga
414,8]g pulpa
178,14 g solido seco a 652
154,05| g solido seco a 1002
filtrado salido seco agua lavado
64 mL 154,05 g 1000 mL
0,23 g Fe 1,05 g Fe 18,47 g Fe
0,52 gCu 0,077 g Cu 0,327 g Cu
Tabla 7.68. Datos de partida y descarga para la lixiviacion 11.
T | sntl:;lﬂe He | Cu s.::;:;le N rer () Ca (%) Pb(%) | Zn(%) | As(%) s (%)
PRECIPITADO 11 0,43 0,33 <0,10 11,16 21,33 0,10 0,09 0,43 14,41
RESIDUO 11 0,05 <0,10 <0,10 0,68 33,14 <0,01 <0,01 0,05 19,87
Cu (g/L) H+ (g/L) FeT (g/L) Fe2+ (g/L) Ca(g/L) | As(mg/L) | Pb(mg/L) | Zn (mg/L) pH
REFINO INICIAL 8,26 69,19 42,03 29,52 0,79 1845,26 15,99 850,01 0,53
REFINO FINAL 11 8,10 30,87 97,39 2,98 0,63 4215,44 27,54 1524,98 0,88
AGUA LAVADO 11 0,33 14,33 18,47 0,44 0,68 679,18 9,61 148,59 2,03
Tabla 7.69. Andlisis quimico de muestras.
entrada (g) salida (g) extraccion (%) entrada acido (g) salida [g) consumo
e C I T T hcsoiciad I N NS R P

Tabla 7.70. Balance de metales y acido para la lixiviacion 11

En funcion de los resultados, se comprueba que es posible aumentar el porcentaje de
solidos de la pulpa hasta un 40% teniendo una extraccion del 90% de hierro
aproximadamente. Si se aumenta la cantidad de s6lidos la pulpa se vuelve poco fluida y
no hay posibilidad de bombeo. Hay que tener en cuenta que la torta de descarga del
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filtro prensa tiene una humedad del 40%, es decir un 60% de sélidos, lo cual da una idea

del caracter higroscépico de este precipitado.

7.2.6. Porcentaje de solidos

Hasta ahora el porcentaje de sélidos se ha calculado en base a los s6lidos secos a 100

.s. 100 ¢C Iy . .. . . .~
oC, 2222 = 9 sdlidos. A partir de ahora, para definir los criterios de disefio

" peso total pulpa

para realizar el balance de masa y el disefio de diagrama de flujos, el porcentaje de

peso s.s. 65°9C
5°C,

solidos se calculara en base a los solidos secos a 6 , para mantener el

peso total pulpa
criterio de los diagramas de flujo elaborados por CLC. Esto hace que el porcentaje de

solidos a partir de este momento sea algo mayor al calculado anteriormente.

Por ejemplo, para la torta de descarga de filtro prensa con una humedad de 40% y un
60% en solidos, con la nueva base de calculo hay que tener en cuenta las dos moléculas
de agua del sulfato dihidratado pasaran a formar parte del solido:

PM(Cas04-2H,0) _ 172 _
PM(Cas0,) 136

1,26 (7.24)

El cambio de base de calculo supone multiplicar por 1,26 el valor anterior. Por tanto el

porcentaje de solidos anterior 60% ahora es 75,6%

El ensayo 11 se realiz6 al 46% de solidos y se comprobé que la pulpa con esta cantidad
de sélidos fluye con mucha dificultad. El ensayo 10 se realiz6 al 42% de so6lidos donde
se comprobd que la pulpa fue capaz de fluir, a efectos practicos consideraremos 40% de
solidos como limite para que la pulpa pueda ser bombeada. Con el nuevo calculo 40%

pasa a ser 50,4% de solidos.

Como se indico anteriormente entre el 25 y el 30 % del residuo final es calcio que se
encuentra en forma de sulfato de calcio:

PM(Cas0,) _ 136
PM(Ca) 40

=34 (7.25)

Entonces la cantidad de sulfato de calcio presente en el residuo final varia entre el 85%

y el 102%. Por tanto se puede suponer que el residuo final es sulfato de calcio.
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7.2.7. Criterios de disefio

El proceso a disefiar tendra que tratar el sélido de descarga del filtro prensa. Este filtro

26 toneladas de precipitado
h

descarga con un 45% de humedad y un 70% de solidos. Estos

seran los datos de partida.

A : H+
El consumo de &cido calculado experimentalmente fue de 0,3 —Z—— . El
g sélido seco
rendimiento de extraccion de hierro en las pruebas finales fue de un 90%. Debido al
escalado y a la no idealidad del reactor el rendimiento de extraccion se ha considerado

80% para el hierro y para el cobre.

Se establecera una ley media de 10% de hierro y 0,4% de cobre. Para el balance de
materia es necesario conocer el porcentaje de sélido disuelto, que segun las pruebas

realizadas es un 20% de solido.

Un punto importante es el acido que debe de tener el refino enriquecido a la salida. Para
no afectar al proceso se fijara 66 g H*, valor de disefio del refino (ver tabla 2.2, pag.16).

Falta determinar la corriente de agente lixiviante (en este caso refino). Lo ideal para no
diluir el refino enriquecido de salida y disminuir el volumen del reactor seria introducir
lo minimo posible. Este minimo viene impuesto por la fluidez de la pulpa (por encima
de 50% de solidos la pulpa no fluye). Se ha establecido un valor siempre por debajo de

40% de solidos para estar siempre por el lado de la seguridad.

7.2.8. Diagrama de flujo del proceso

A continuacion se presentan dos diagramas. El primero méas completo, contiene las
composiciones, los caudales de todas las corrientes implicadas y especificaciones. En la

composicion se incluye el hierro y el cobre que son los elementos de interés.

El segundo tiene la integracion en el proceso de CLC, con las direcciones de las
corrientes de entrada y la de salida, ademas de las composiciones y caudales de

corrientes.
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rafing
2
= m
66 g/l
330 Ky H+
1,15 g/l

50 gfL Fet
250 kg ke

131l Cu
65,5 Kg Cu

Acido afiadido
5420,00 Kg
2945,65 litras

reactor
27,30 m” total
32,10 m” refing

66,06 g/L He
146000 Ky, H+

1144,00 K Fe aport.
1394,0 kg Fe total

111,3 Kg Cu total

45,8 Kg Cu aport.

O,

precipitada
26t
45 % humedad
70 % sdlidos
18,2 tas B Y
14,30 t 5.5, (100 2)
0,3 g He/gr pptado
4,29 t H# consumido
4790 Kg H+ consumido
2.2 g/l pptade

10 % ke
B0 % recuperacion

0,4 % Cu
B0 % recuperacidn

0,2 solido disuelto

2,86 Kg disueltos

IO

v

\J

pulpa salida
1,164 dens.refing
14,56 t 5.5, (65 7
11,44 t 5.5, (100 9)
27,30 m tatal
22,10 m" refino

1460,00 Kg H+
66,1 gfL He
37.4 % solidos
balance de materia en reactor 63,07 gfL Fe
flujo entrada sallda 13940 g Fe
Fe (kg) 1680 1680 503 g/l Cu
Cu (k) 122,70 122,70 111,26 g Cu
total (kg) 37170 37170
corriente 1 2 3 4
deseripelén unidades descarga filtro prensa alimentacién refino alimentacién delda pulpa salida
fluje nominal th 15,2 14,56
3
i 'm 22 2,2
sélido densidad tf
Fe L 10 2,50
Cu % 04 0,10
fluje nominal m'fh 4R 5 295 22,10
densidad tfm’ 1 115 1,84 1,1641
liquide Fe &l s0 63,07
Cu gL 13,1 5,03
H,50, et 13 66,1
fluje naminal m'/h 16,1 27,30
pulpa
densidad tfm" 1,62 1,48
% sélides % wiw 70 74
general
I tad a5

Figura 7.15. Esquema y balan

neutralizacion.

ces de materia para el proceso de lixiviacion del precipitado de
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39030-FL-001

PRESSURE FILTERS- DIEMME
FILTAO DE PRESON-DREMME

--m-‘

1
1
1
1
1
1
1
1 ;
! 1
39010-FL.003 1 .
PRESSURE FILTER.LARDK I STORAGE SILO
FILTRO DE PRESON-LAROX 1 v S0 DE MMACINAMIENTD
v

6336-370-4300-0002 n

ACIDO SULFURICO

6936-330-4600-00

REFINO PRIMARID

39020-Cv-012
FILTER TAILING DISCHARGE CONVEYOR
CINTA TRANSPORTADORA DESCARGA ESTERILES

39000 TK-00%
REACTOR
REACTOR
sorriente 1261 831 3L 7003
s . dusearga fitre] simentacién | slmentacién | pulpa
destripein nidadas | s rafine seids salids m
flujo nominal fh 182 1436 E936-330-4900-0001
oo densidad tfm’ 12 12 /
Fe % 10 15 £ LEACH FERD Tt
cu % 04 0,10 30000 PP-O0w/y
fluje nasminal m'fh ] 5 285 1 PUMPS T0 LEACHING
denaidad tfm® 1 115 184 1164 BOMEBAS DE IMPULSION A LIXVIACION
Fiquido Fs et [ 50 ] e307
u ol o 131 o 503
HIS04 gl o ] o 661
fluje nominal mfh 161 nw
wiw densidad $ 62
o tfm 162 143
gereral % salidos %5 wiw 70 na
humedad % 45

Figura 7.16. Diagrama de flujos para la lixiviacion del precipitado de neutralizacion.

7.2.8.1. Potencia del agitador

Para calcular la potencia del agitador del reactor para la lixiviacion del precipitado de

neutralizacion, se necesita hacer un disefio preliminar del reactor y determinar las

3
medidas principales. EIl caudal de pulpa a tratar es de 27,3 mT como el tiempo de

residencia de la lixiviacion es de 1 hora, el volumen del reactor debe ser 27,3 m®. Se
empleara un factor de seguridad de 1,5 para asumir posibles incrementos de caudal, por
lo tanto 27,3 - 1,5 = 40,95 m?3 debe ser el volumen del reactor. Se ha tomado como

criterio que la altura sea igual al diametro.
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3.74m
Figura 7.17. Medidas del reactor. Unidades en metros

A continuacion se definiran las propiedades de la pulpa:

e p=1480-2
e 1=0,00215 Pa-s

Para el célculo de la viscosidad se utilizé la féormula p, = (1 — C,)~>¢° (7.26)

(Americas Mining, Junio 1998), donde C, es la fraccion volumétrica de solidos en la

27,3-22,1

pulpa, en este caso segun el diagrama de flujos (ver figura 7.15) C,, = =0,19.

Por tanto, u=2,16 cp, en unidades del sistema internacional seria 0,00215 Pa-s.

En la siguiente figura se representan las dimensiones caracteristicas de un sistema de
agitacion y la relacion entre ellas viene expresada abajo. El impulsor seleccionado es
una hélice con 6 de aspas inclinadas 45°. Es el mas adecuado ya que favorece que los
solidos se mantengan en suspension y no sedimenten porque tiene una gran componente
axial en su agitacion. (http://es.scribd.com/doc/37441141/Tema-11-Agitacion-2010)

o
— e et — d
05
e -
N S r )
- e e ——————

Figura 7.18. Dimensiones mas representativas del reactor.

1

Do =D =1,87m (7.27)
£=LF=023m (7.28)
Dy 8
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J==D =031m (7.29)

Para calcular el namero de Reynolds se tiene que fijar una velocidad de rotacion
(rev/seg). Como no se tienen experiencias previas tomaremos como referencia las 68
rpm del agitador del tanque de mezcla de pulpatlechada de cal del area de
neutralizacién, con un porcentaje de solidos de 25% aproximadamente. Como la pulpa
tiene un mayor contenido en sélidos se ha fijado 120 rpm. El diametro del agitador sera

2120
DZNp _ 1,87 A 1480

0 = 4,8 - 10° (7.30). Con este valor se
0,00215

1,87 m. Con estos datos Re =

ha entrado en la grafica de la figura 7.19 (Manual del ingeniero quimico. Robert H.
Perry — Don W. Green) en la curva tres. Con la figura se ha obtenido el nimero de
potencia y con éste facilmente se puede despejar la potencia requerida por el agitador.

gP

Snsps: CoN los datos de densidad, diametro y revoluciones

Segun la grafica N, = 1,4 =

antes vistos se tiene un valor de P=38.678 W. Se divide por 0,80 (cos ¢ del motor) y se
obtiene 48,347 W. Se aplica un coeficiente de seguridad de 1,25. Finalmente se tiene
una potencia de unos 60,5 kKW.

100 — . —— . -
cof 1 | |

4
i

g P
pND’

Np =

ool ed . i __L L} L i |
2 4 2 4 124]ﬁ124 42 4 .3

1 10 10
_ Dy Np
Npe =
1]
Comelaciones de potencia para rodetes de uso comin con liquidos
newlonianos contenidos en recipientes cilindricos con placas deflectoras

1 - turbina de sels palas curvas, E/Da = 1/5, con cualro placas deflectoras de J/Dt =
1/12; 2 - turbina de seis palas planas, E/Da = 1/8, con cuatro placas deflectoras de JDt

= 1112 3 - twrbina de seis palas indinadas 45°, EDa = 178, con cuafro placas
deflectoras de JDt = 1/12; 4 - hélice de tres palas, de paso 2, con cualio placas
deflectoras de J'Dt = 1710; 5 - hélice de tres palas, de paso 1, con cuatro placas

deflectoras de J/Dt = 110

Figura 7.19. Gréfica para la determinacion del nimero de potencia.
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7.2.8.2. Potencia de la bomba

Lo primero para calcular la potencia de bombeo es esquematizar el circuito de

aspiracion e impulsion de la bomba.

®=200

"
=

M=

Figura 7.20. Esquema de impulsion. Unidades en metros
Antes de calcular las pérdidas de carga se ha calculado el diametro de la tuberia, el

3
caudal es 27,3 mT y se ha tomado como velocidad 1 %.

27,3

area = % = @ =0,00758 m? = nr? (7.31)

r=0,05m (7.32)
Segun la ecuacion de Bernuilli:
P 2 P z
7A+"7A+ng+wb=7B+”7B+ng+th_B (7.33)

Las presiones y las velocidades se igualan en los puntos inicial y final. La ecuacion

queda:
9z, + Wp = gZp + th—B1 (734)

Las pérdidas de carga se pueden calcular segtn se describe en la ecuacién 7.35:

_ L+¥Leq v*
hy = af LHELa” (7.35)
Y el factor de friccion (f) :
Re =22 = 120201 — 9. 10* (7.36)

i 0,00215
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El factor de rugosidad relativa necesario para entrar en el abaco de Moody:

£ =22 = 0,02 (7.37)

0,1

Para tuberias de polietileno (www.miliarium.com), segun el abaco de Moody con estos

valores, se obtiene un valor de f = 0,049

L. 0 s T T T ] T I
0.09 |-\ Laminar Critical Transition —| i | ! [ 1=l 1
Y flow — zone Hrone N ot ] | | = ]
0.08 e Comblete turbulence, rough pipes —
¥ — | 1 i LIl g bk
007 111 = =1 - = 1 0.05
0.06 i Wne W | iy | | | I T : 0.04
s s 5 ] e .03
0.05 LELLE Y 5 s RN - : : HH
S N myniss 0.02
HH2A e == L 0.015
oos R RO ™
Al = __: TSN S e D : = T t — X
U0 ""“: e : e - oo S
oo XX [ N L T ] . 0006 §
__%‘_ N 17 = 0004 &
ﬂnzs ™ |.1 | _"'I" -_‘:T —— =" ] L T :' E
S B 2 =
i 1 t i = = 0.4 4
. il : bR HIReE 5
0021 i 1 i N S S SRR e 0001 &
Roughness, € ot Bl T | Ll = T c~
Material [ mm S e | 1 0006
0.015 | Glass. plasic 0 0 | SR - 0.0004
Concrete 0003003 o9 L1111 | b | [T LILTS 11 i
Wood stave 00016 0s i i | I 1l 0002
Rubher, smonthed DO000E3 o "'!S “m|m R Bt E.T,"“'--.',_“ ~ |
Copper or brass whing 0000005 00015 I IR e == 0.0001
I 0 1 R AT SRR o e
3 (i1 L1 | | | 3 1 A
0.0 W'muwghlmnm 000015 MG [ 1 | %‘-.. “1 T e/D = 0.000005 T A
| Stainless steel 0000007 0002 [ o | T T ]
0:009 Commercial steel 000015 oss LI | /0 = 0000001 = %ﬂ—_‘ Ll Lﬂ_..._ 1
0. I I O T B I I N A BT B T Ly | | [ N g Y -— 0.00001
100 210 3 456 8 b 201003 4 56 8 |95 20103 4 56 8 g6 21003 456 8 g7 2A003 456 8 g8
Reynolds number Re

Figura 7.21. Abaco de Moody (www.soloingenieria.net)

Para calcular las pérdidas en accesorios se ha supuesto una longitud equivalente igual al
50% de la longitud total:

L+¥leq _ 210+105 _
ihed _ BOH% _ 3150 (7.38)
hy = 4-0,049 - 3150 - = = 308,7 (7.39)
2

2
Wy = 975 + hpa_p — 924 = 9,810+ 3087 —9,8-0 = 406,7 = (7.40)

27,3 kgm?

3600

P =Fisico Wy = p - Q - wp, = 1480 - 406,7 = 4564,5 = 4565 W (7.41)

s3
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Teniendo un motor con un cos ¢ = 0,8 y un rendimiento de la bomba de 0,75, se tiene

4565
8-

YL 7608 W. Con un coeficiente de seguridad de 1,25 se tiene un

un consumo de

consumo final de 9,5 kW.

7.2.8.3. Coste de operacion de la instalacion

El consumo estimado de la nueva instalacion por los equipos principales, que son el

agitador y el motor de la bomba, es de 70 kW.

Segun la pagina de Iberdrola el coste de la electricidad en el periodo tarifario mas cara

es de 0,07—, por lo tanto para nuestra instalacion sera de 70 - 0,07 = 4,9 %

€
kwh

7.3. Ensayos en planta piloto para la minimizacion de pérdidas de

hierro en los estériles de lixiviacion

Como se vio anteriormente con los actuales filtros banda no se obtienen los resultados
de disefio, por lo que se optd por cambiar dichos filtros por unos filtros prensa que
mejoren las dos etapas de la filtracion. Para ello se llevé a cabo una experimentacion en
planta piloto realizada por tres fabricantes diferentes. Cada empresa instal6 su filtro en
las instalaciones de CLC y se llevaron a cabo pruebas con pulpa de planta (fondo

espesador de lixiviacion) y agua de proceso a 60 °C para el lavado de la torta.
Para ello se fijaron varios requisitos minimos a cumplir:

1. Humedad final del estéril inferior a 10%, por motivos medioambientales.

2. Concentracion de cobre en el liquido que impregna la torta menor de 1,5 g/L.

3. Minimizar el % peso de PLS que queda impregnado en la torta tras la primera
etapa de filtracion. A ser posible llegar a 10% como se especificaba en el disefio.
Como se explicd anteriormente, el hierro contenido en este PLS que queda
retenido tras la primera etapa, se pierde, ya que pasa a formar parte del agua de
lavado y este a PLS secundario, donde solo se recupera el cobre en la extraccion

por solventes secundaria.

7.3.1. Filtracion vy filtros prensa

Los aparatos que se utilizan en filtracion, constan basicamente de un soporte mecanico,

conductos por los que entra y sale la dispersion y dispositivos para extraer la torta. La

Jesus Oliva Diego Pagina 126



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

presidn se puede proporcionar en la parte inicial del proceso, antes del filtro o bien se
puede utilizar vacio después del filtro, 0 ambas a la vez, de forma que el fluido pase a

través del sistema.

7.3.1.1. Filtros prensa

En los filtros prensa se coloca una tela 0 malla sobre placas verticales, de manera tal que
sean los bordes los que soporten a la tela y al mismo tiempo dejen debajo de la tela un
area libre (lo mayor posible para que pase el filtrado). Normalmente se les llama “filtros
de placa y marco”. En esta clase de filtros se alternan placas acanaladas cubiertas en
ambos lados por medios filtrantes, como marcos, el conjunto se encuentra apretado por

tornillos o una prensa hidraulica que la cierran herméticamente.

Las etapas de un proceso de filtracion son: filtracion propiamente dicha (fig.7.16),
lavado y soplado de torta (fig.7.17) y soplado del colector (fig.7.18).

PROCESO FILTRACION

Figura 7.22. Etapa de filtracion.

PROCESQ LAVADQ / SOPLADO TORTA

Figura 7.23. Etapa de lavado.

Jesus Oliva Diego Pagina 127



Proyecto: Minimizacién de pérdidas de hierro en proceso hidrometalurgico para la
recuperacion de cobre.

PROCESO DE SOPLADO DE COLECTOR

solida del soplody de colector
Figura 7.24. Etapa de soplado.
En la practica cada fabricante puede alterar estas etapas, dependiendo del material a

tratar y a la experiencia previa del fabricante.

Otra variante son los filtros con membrana. Cuando el espacio entre placas se encuentra
Ileno de material y se ha recuperado todo el filtrado, existe la posibilidad de hinchar
esas membranas para recuperar mayor cantidad de liquido filtrado. El inconveniente es

la disminucion de la porosidad de la torta lo que dificulta su lavado.

1-Posician inicial

2-Filtracion

3-Hinchado de las membranas
4-Soplado de colector
S-Deshinchado de las Membranas
&-Descarga de las tortas

Figura 7.25. Representacion de las diferentes etapas de un ciclo de filtracion.

Una variable importante del proceso de filtracion en este tipo de equipos es el tiempo de
cada etapa. El tiempo total determina la capacidad de tratamiento. Tiempos elevados
pueden dar buenos resultados en humedad y cobre impregnado, pero requerird equipos

mas grandes y costosos.
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7.3.2. Mediciones

1. Para determinar la humedad: con la torta final despegada se tomé en varios
puntos de la misma una muestra, se pesd en himedo y se seco en la estufa a
105°. Por lo tanto:

peso hiimedo — peso seco
-100 = % humedad

peso humedo
2. Para conocer cuanto cobre quedd en el liquido que impregné la torta final, se
tomo un kilo de torta himeda. Se disgregd la muestra y se introduce en un vaso
de precipitado de 2 L al que se afiade 500 mL de agua a 60°. Esta pulpa se agito
durante 10 minutos. Posteriormente se filtro y se obtuvo una torta a la que se
afiadié 100 mL de agua caliente las veces que sean necesarias hasta que el agua
salio transparente. Para comprobar si el agua contiene metales se mide la
conductividad de la misma. Finalmente se tiene una torta de mineral y un
filtrado con un volumen conocido. Se analiza el contenido en cobre de este
filtrado y con el volumen y concentracion se sabe los gramos de cobre que hay
en ese liquido y esa misma cantidad de cobre es la que contenia el liquido
impregnado en la torta inicial. Sabiendo la humedad de la torta medida
anteriormente se puede saber la cantidad de liquido impregnado. Finalmente la

concentracion de cobre en el liquido impregnado seria:

gramos de Cu en filtrado

R = Cu impregnado g/L (7.42)

100

Esta es una medida de la eficiencia del lavado, si la torta estd bien lavada no
contiene cobre, ya que el liquido que impregna la torta es en casi en su totalidad
agua de proceso. Para conseguir un buen lavado se requiere una buena operacion
del filtro prensa y es necesario un compromiso de presiones entre la primera y
segunda etapa. Una presién elevada para la etapa de filtracion provoca un %
PLS retenido bajo, pero también provoca dificultad en el lavado ya que la
porosidad de la torta disminuye. Por el contrario una presion baja en la etapa de
filtracion provoca un elevado %PLS retenido pero més facilidad para el lavado,

ya que los poros de la torta son mayores.

El siguiente esquema puede ayudar a la comprension de esta medida:
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recuperacion de cobre.
CORAE HUMEDAD uauipd

HUMEDAD =400 gr =1000 g7 | enec CONOCIDA RETENIDOI)

AGUA

PULPA

CUMCENTRACION

sdupo FILTRADO grdu

VOUMEN

Figura 7.26. Esquema seguido para la determinacion de la humedad y del cobre impregnado.

3. Por dltimo para saber el % PLS que queda tras la primera etapa es necesario
hacer un balance de masas. Para ello se midieron los voliumenes de alimentacion,
filtrados de las diferentes etapas y volumen de agua de lavado. Con estos datos y
los analisis de los liquidos, se ha realizado un balance para evaluar las pérdidas
de hierro en los diferentes filtros.

4. Se realizo un calculo auxiliar, el solido disuelto:

(100—humedad

o0 - solido hl’lmedo) — peso seco lavado, este valor indica que al

lavar la torta en el laboratorio y secar se obtuvo menos sélido del que
tedricamente habria (segun la humedad). Cuanto mas sélido se disuelva peor ha
sido el lavado en el filtro piloto. Se puede ver qué valores altos de este sélido

disuelto se corresponden con valores altos de cobre impregnado y viceversa.

7.3.3. Resultados de los ensayos de filtracion a presion

A continuacion se muestra una tabla con las humedades y el cobre impregnado. Con los
dos mejores ensayos de cada uno se ha realizado un balance para calcular el % PLS

retenido tras la etapa de filtracion.

El fabricante 1 realiz6 17 pruebas con un filtro prensa horizontal con dos placas de 0,1
m? cada una. El fabricante 2 realizé 13 pruebas con un filtro horizontal con cinco placas
de 0,1 m?. El fabricante 3 realizé 16 pruebas con un filtro horizontal con cinco placas de

0,1 m? cada una.
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FABRICANTE 1

TEST1 TEST2 TEST3 TEST4 TESTS TEST6 TESTT TESTS TEST9 TEST 10 TEST 11 TEST12 | TEST13 | TEST14 | TEST1S | TEST16 TEST 17
e Peso himedo incial (g) 438,00 367,5 448,94 381,07 3292 323,61 391,23 391,9 389,39 386,4 394,75 414,44 381,64 403,8 409,85 400,9 419,8
E Peso seco inicial (g) 380,8 321,22 392,6 327,8 275,8 261,1 356,3 356,93 356,92 350,07 350,38 368,11 343,7 364,02 368,7 360,09 364,26
2 Humedad incial (%) 13,06 12,59 12,55 13,98 16,22 19,32 8,93 8,92 8,34 9,40 11,24 11,18 9,94 9,85 10,04 10,18 13,23
9 agua lavado (ml) 1322 1283 1304 1323 1304 927 1250 1340 1071 1102 1063 1095 1110 1081 945 740 946
g concentracion (g/L 1,947 2,234 2,196 2,354 1,125 1,049 3,091 3,216 0,163 0,204 0,447 0,756 1,165 1,045 0,772 0,000 1,246
3 cobre total (g) 2,57 2,87 2,86 3,11 1,47 0,97 3,86 4,31 0,17 0,23 0,47 0,83 1,29 113 0,73 0,00 1,18
Solido inicial humedo (g) 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000
E é solido teorico inicial (g) 869,41 874,07 874,50 860,21 837,79 806,84 910,72 910,77 916,61 905,98 887,60 888,21 900,59 901,49 899,60 898,20 867,70
e E Peso seco (g) 844,25 847,17 845,46 825,12 813,07 794,67 882,79 881,43 909,81 902,05 885,29 880,6 886,36 890,46 886,32 897,91 860,98
solido disuelto (g) 25,16 26,90 29,04 35,09 2,72 12,17 27,93 29,34 6,30 3,93 2,31 7,61 14,23 11,03 13,28 0,29 6,72
K g Cu disuelto en 1 kg torta humeda 2,57 2,87 2,36 3,11 1,47 0,97 3,86 4,31 0,17 0,23 0,47 0,83 1,29 113 0,73 0,00 1,18
E g Cu disuelto en 1 kg de torta seca 2,96 3,28 3,27 3,62 1,75 1,20 4,24 4,73 0,19 0,25 0,54 0,93 1,44 1,25 0,81 0,00 1,36
= Cu impregnado en torta (g/1) 19,71 22,76 22,82 22,28 9,05 5,03 43,27 48,30 2,10 2,40 4,23 7,40 13,00 11,46 7,27 0,00 8,91
o agua lavado (1) 2 2 25 2,3 1,3 1,25 13 1,25 1,06 25 1,8
g peso torta humeda (kg) 12 9,9 10,8 11,4 10,3 88 6,85 6.8 6.5 7,2 6,2 6,85 7,85 7.6 6,7 7,05 7,79
g peso torta seca (kg) 10,43 8,65 9,44 9,81 8,63 7,10 6,24 6,19 5,96 6,52 5,50 6,08 7,07 6,85 6,03 6,33 6,76
tasa lavado (m*/ts.s.) 0,0 0,0 0,0 0,0 0,2 03 0,0 0,0 04 0,4 0,2 0,2 0,2 0,2 0,2 0,4 03

Tabla 7.73. Resultados de las pruebas de filtracion para el fabricante 1.En amarillo: seleccidn de los mejores test para realizar el balance de masas.

e El requerimiento de humedad se alcanza en 6 de las 17 experiencias.
e El requerimiento de cobre impregnado solo se alcanza en la prueba 16.

e Estos dos objetivos no se alcanzan simultaneamente en el mismo test.
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TEST1 TEST 2 TEST 3 TEST 4 TESTS TEST 6 TEST7 TESTS8 TEST 9 TEST 10 TEST 11 TEST 12 TEST 13
2 Peso himedo incial (g) 534,45 610,15 507,64 147,37 599,86 585,51 539,47 4581,1 353,62 331,31 205,1 541,46 135,59
(=]
E Peso seco inicial (g) 488,79 554,25 461,8 133,47 548,6 535,49 485,81 444,28 326,04 489,62 189,56 502,9 124,47
=]
I Humedad incial (%) 8,54 9,16 9,03 9,43 8,55 8,54 9,95 7,65 7,80 7,85 7,58 7,12 8,20
8 agua lavado (ml) 450 515 605 730 590 520 520 515 650 720 550 575 590
g concentracion (gfL 0 0,43 0,29 1,73 0,27 1] o 0 1] 0,77 0,37 0.4 0,08
3 cobre total (g) (1] 0,22 0,18 1,26 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00 0,55 0,20 0,23 0,05
< Solido inicial humedo (g) 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000
E g Solido teorico inicial (g) 914,57 908,38 909,70 905,68 914,55 514,57 900,53 923,47 922,01 921,53 924,23 928,79 917,99
E g Peso seco (g) 910,65 905,51 909,52 887,99 912,49 912,1 899,2 920,82 919,49 914,63 921,1 922,72 910,59
sélido disuelto (g) 3,92 2,87 0,18 17,69 2,06 2,47 1,33 2,65 2,52 6,90 3,13 6,07 7,40
E g Cu disuelto en 1 kg torta humeda 0,00 0,22 0,18 1,26 0,16 0,00 0,00 0,00 0,00 0,55 0,20 0,23 0,05
ﬁ g Cu disuelto en 1 kg de torta seca 0,00 0,24 0,19 1,39 0,17 0,00 0,00 0,00 0,00 0,60 0,22 0,25 0,05
= Cu impregnado en torta (g/L) 0,00 2,42 1,94 13,39 1,86 0,00 0,00 0,00 0,00 7,07 2,69 3,23 0,58
o agua lavado (1) 60 40 40 40 40 30 30 30 30 20 20 25
2 peso torta humeda (kg) 36,12 36,70 37,10 43,98 39,20 45,34 43,07 41,00 41,26 39,45 41,22 39,78
% peso torta seca (kg) 33,03 33,34 33,75 39,83 35,85 41,47 38,78 37,86 38,04 36,36 38,10 36,95
tasa lavado [m3/t 5.5.) 1,82 1,20 1,19 1,00 1,12 0,72 0,77 0,79 0,79 0,55 0,52 0,68

Tabla 7.74. Resultados de las pruebas de filtracion para el fabricante 2.En amarillo: seleccidn de los mejores test para realizar el balance de masas.

e El valor de humedad se consigue para todas las pruebas.
e El valor de cobre impregnado se consigue en 7 de las 12 pruebas, se ha seleccionado la 6 y 8 para hacer el balance de masas ya que

cumplen con los requisitos y son las que tiene menor tasa de lavado. La 7 se descarta por estar muy cercana la humedad al limite.
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TEST1 TEST2 TEST3 TEST4 TESTS TEST6 TEST7 TESTS TESTO TEST10 TEST11 TEST12 | TEST13 | TEST14 | TEST15 | TEST16
9 |pesohimedoincial (g) 400,03 414,64 4784 479,75 548,53 513,63 474,56 229,83 387,35 280,05 233,31 263,79 269,4 265 373,43 253,25
(=]
g  |pesosecoinicial (g) 356,22 370,86 431,7 437,53 505,98 480,76 440,12 n3 357,98 258,53 216,49 244,06 247,18 240,49 344,37 232,67
5
T |Humedad incial (%) 10,95 10,56 9,76 3,80 7,76 6,40 7,26 7,32 7,58 7,68 7,21 7,48 8,25 9,25 7,78 8,13
O  |agualavado (ml) 770 1150 660 210 680 630 595 650 585 900 640 700 720 550 605 240
(=]
£ |concentracidn (g/1 1,32 0,57 0,32 0,53 0,29 0,94 2,16 1,56 0,32 5,44 2,93 495 3,41 5,48 0,08 29
3 [cobretowl (8 1,02 0,66 0,21 045 0,20 0,64 1,29 1,01 0,19 4,90 1,58 347 2,46 3,01 0,05 2,41
«  |50Udoinicial humedo (g) 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000 1000
<
E G |sélidoteorico inicial (g) 890,48 894,41 902,38 912,00 922,43 936,00 927,43 926,77 924,18 923,16 927,91 925,21 917,52 907,51 922,18 918,74
5
g g  [Pesoseco (g) 963,95 977,06 99,6 905,61 912,49 920,71 908,04 912,29 918,95 900,24 919,05 916,6 901,18 902,76 918,95 906,85
sélido disuelto (g) 26,53 17,35 2,78 6,39 9,94 15,29 19,39 14,48 5,23 22,92 3,86 8,61 16,34 4,75 3,23 11,89
£ |gCudisuelto en1kg torta humeda 1,02 0,66 0,21 045 0,20 0,64 1,29 1,01 0,19 4,30 1,38 3,47 2,46 3,01 0,05 2,44
a g Cu disuelto en 1 kg de torta seca 1,14 0,73 0,23 049 0,21 0,68 1,39 1,09 0,20 5,30 2,02 3,75 2,68 3,32 0,05 2,65
& [cuimpregnado entorta (g/L) 9,28 6,21 2,16 5,06 2,54 9,99 17,71 13,85 2,47 63,71 26,01 46,33 29,77 32,59 0,62 29,93
o |agualavado(l) 0 a4 4 a4 66 32 32 30 5 30 40 45 35 35 100 70
S |pesotorta humeda (kg) 754 7,1 61,0 79,7 61,8 71,3 67,2 29,2 61,3 724 57,9 56,5 59,7 52,1 66,9 39,8
g peso torta seca (kg) 67,10 66,28 55,05 72,69 56,98 66,77 62,32 15,37 56,65 66,84 53,73 52,31 54,79 17,28 61,68 36,55
tasa lavado [m*/t s.s.) 0,00 0,66 0,80 0,61 1,16 0,48 0,51 0,66 0,44 0,45 0,74 0,36 0,64 0,74 1,62 1,92

Tabla 7.75. Resultados de las pruebas de filtracion para el fabricante 3.En amarillo: seleccién de los mejores test para realizar el balance de masas.

La eficacia del lavado es bastante baja, tiene valores muy altos de cobre impregnado. Solo en la 15 se consigue el objetivo.

La humedad requerida se consigue en la mayoria de las pruebas.

Se requiere una tasa de lavado excesivamente alta para conseguir lavar bien la torta.
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Una vez analizados los resultados se ha realizado un balance de materia para los
mejores ensayos, se ha calculado el % PLS retenido en la etapa de filtracion y se ha

comprobado si cumplen este requisito.

7.3.4. Balance de materia

En primer lugar se ha de caracterizar la pulpa de alimentacion. Para ello se toma el

volumen alimentado y el peso de sélido final seco. Para reconstituir la pulpa alimentada
se ha considerado una densidad de sélido de 4 (fn_r?” debido a valores anteriores

analizados en el laboratorio y se ha despreciado la cantidad de sélido que pasa la tela, es

decir se ha considerado que todo el solido pasa a la torta final.

Con el volumen de PLS alimentado y el volumen del mismo en el 1° filtrado se puede
saber cuanto quedo retenido tras la primera etapa. Conociendo la densidad del PLS y el
peso de solido se calcula el % p/p de PLS retenido tras la etapa de filtracion.

En el esquema siguiente se pueden ver cada una de las etapas de un ciclo de filtracion
con las corrientes de entrada y salida. EI primer recuadro representa la etapa de
filtracion, el segundo la de lavado y el ultimo la torta hiumeda final cuando se seca en la

estufa.

PLS alimentado
3,39 litroe 3,39 PLS litros
10.03 kg
PLS impregnada 4,88 liros
1,3 litros
1.6 kg 2055 g pulpa/l
1221 g sol
% Impregnadc 1.2 gL
21.12 %

torta 6,5 Kg sol. Hum
8,34 humadad
5,96 Kg s.5.

tasa lavada 0,42 litros [ kg 5.5.

Cu Impregna 218

1 filtrado 2,08 litros |

agua lavado 2,83 litros.
247 kg

3.0 kg

peso entradi 12,53 Kg
peso salidas 11,94 Kg

Figura 7.27. Balance de materia para el calculo del peso de PLS retenido tras la 1° filtracion (fabricante 1

ensayo 9)

2,5 liras 072 kg

PLS alimentado

PLS Impregnado

3,68 livros

PLS Impregnado
0.3 litras
11kg

% Impregnada

3,68 PLS litros
10,74 kg

5,26 litras.

2043 g pulpall
1204 g sel/l. pulpa
1,2 gl

LAVADO

SECADO EN ESTUFA

14,65 %

tasa lavado 0,39 litres / kg 5.5.
Cu Impregna o gl

pesa entrads 13,24 kg

|pese salidas 13,07 Kg

7,05 Kg sol. Hum
10,18 humedad
6,33 Kg 5.5

1% filtrado 2.77 litras | [..5...1 lavado 2.57 litvos |

2.7 kg

Figura 7.28. Balance de materia para el calculo del peso de PLS retenido tras la 1° filtracion (fabricante 1

ensayo 16)
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30 litros.
agua lavado
PLS alimentade PLS impregnade
32,08 litras 32,08 PLS litros
77,52 kg
PLS impregnado 42,00 liros
9,1 litros SECADO EN ESTUFA
10,72 kg 1846 g pulpa/l
944 g solfl. pulpa
5 impregnads 1,18 gl
21,27 %
torta 43,068 Kg sol. Hum
tasa lavado 0,76 litres [ kg 5.5, 7.9 humedad
cobre impreg 0 gL 39,67 Kg 5.5
1% filtrado 23 litras agua lavado 30 litras
pesa entrads 107,52 Kg 37,14 kg | l 31,5 kg |
pesa salldas 101.71 Kg

Figura 7.29. Balance de materia para el calculo del peso de PLS retenido tras la 1° filtracion (fabricante 2
ensayo 6).

25 litras. 3,22 kg

PLS alimentada PLS impragnada

315 livros 31,49 PLS litros
75,20 ky
PLS Impregnade 41,00 litros
4,5 litros FILTRACION LAVADO SECADO EN ESTUFA
10,02 kg 1834 g pulpafl
928 g sol/l.pulpa
9 impregnado 118 g/L
20,84 %
torta 41,26 Kg sol. Hum
tasa lavado 0,66 litros /[ kg 5.2 7.8 humedad
cobire imprey 0giL 38,04 Kg 5.5
1# filtrade. 23 litros agua lavado 25 liwras.
pesa entrada 100,20 Kg | 714 kg | l 26,3 kg |
peso salidas 94,65

Figura 7.30. Balance de materia para el calculo del peso de PLS retenido tras la 1° filtracion (fabricante 2

ensayo 8).
100 kg
100 litros
agua lavado
LS alimentado PLS impregnado

23,6 litros. 23,58 PLS litros.
90,2 kilos
39 litros.

PLS impregnado
8,6 litras

FILTRACION LAVADO SECADO EN ESTUFA

10,5 kg 2313 g pulpafi

1582 g sol/l. pulpa
9 impregnado 1.21 g/l
14,49 %

66,89 Ky sol. Hum
rasa lavade 1,62 litros [ kg 5.5. 7,78 humedad
cobire imprey 0,62 giL 51,69 Kg 5.5

12 filtrade 14,54 litros agua lavado 100 liwras.
18,08 kg | l 105 kg |

Figura 7.31. Balance de materia para el célculo del peso de PLS retenido tras la 1° filtracion (fabricante 3

ensayo 15).

Claramente se descarta al fabricante 2 ya que el PLS impregnado tras la etapa de
filtracion no se consigue bajar de 20%. Para tener un dato méas que nos ayude a nuestra
eleccion, se ha calculado la tasa de filtracion correspondiente a los dos ensayos mejores,
con esta tasa se puede hacer un primer calculo aproximado del area necesaria para cada
filtro.

7.3.5. Calculo de la tasa de filtracion

. ., kgs.s. kg s.s.alimentado
tasa filtracion 955 - g 55 — _ (7.43)
m2-h mZarea filtracién-h.ciclo
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Para los ensayos seleccionados, los datos de areas y tiempos de filtracién son los

siguientes:

fabricante 1 test 16 fabricante 3 test 15
kg s.s. alimentado 6,33 kg s.s. alimentado 61,68
area filtracion (m?) 0,2 grea filtracion (m?) 0,8
alimentacidn 1,0 alimentacion 3,0
8 presidn | 1,0 S presidn | 3,0
v lavado 0.5/0.5 v lavado 4,0
ul = ul =
a E Presién Il 1.0/2.0 a £ Presidn Il 4,0
% secado 2,0 % secado 4,0
= tiempo descarga 4,0 = tiempo descarga 9,0
total 12,0 total 27,0

Tabla 7.75. Célculos de tasa de filtracion para fabricante 1y 3.

Con estos datos, las tasas de filtracion son las siguientes:

kgss

fabricante 1:tasa de filtracion = ©3% = 158,25 (7.44)
'“"60
fabricante 3:tasa de filtracion = 22623 = 171,33 k‘gss (7.45)

60

Segun el disefio, la capacidad de tratamiento es de 141.000 %g, por lo tanto el area

estimada para cada filtro seria:

fabricante 1 = 158,25 %455 1kgss =1,12-1073= =891 m? (7.46)
m?h  141000°L>%

fabricante 3 =171,33 X455, 1 = 1215.1073= =823 m? (7.47)
m?h - 141000-L>> m?

Como se puede ver segun estos resultados el fabricante 3 permitiria instalar un filtro

mas pequerfio que el fabricante 1.

3
Por otra parte, el fabricante 3 obtuvo una tasa de lavado de 1,61 t’:—s lo que equivale a

3
lavar 110 toneladas de sélidos con 177 dee agua, un caudal de agua muy superior a los

85 m® del disefio. Este caudal de agua de lavado generarfa un volumen de PLS
secundario aproximadamente el doble del de disefio, y la planta de extraccion con
solventes no tiene capacidad para procesar esta cantidad de PLS.

Por lo tanto, aunque el fabricante 1 de un filtro ligeramente superior en area, se

seleccionara con este ya que cumple todos los requisitos y una tasa de lavado aceptable.
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recuperacion de cobre.

Para ver el beneficio del nuevo filtro prensa, se ha comparado con el filtro banda actual.

Para hacerlo de un modo mas visual se utilizé una misma plantilla y se introdujeron los

hundido

espesador
lixiviacion

101 m*/h pulpa
75 m*/h PLS
110 t sélidos/h

30 g Cu/L
45 gFefL
2250 kg Cu/h
3375 Kg Fe/h

CONDICIONES ACTUALES

ETAPA FILTRACION
1= filtrado

ETAPA LAVADO
2@ filtrado

a5 m’/h

Q

datos actuales de planta y los datos de la experimentacion en planta piloto.

estériles
—_—>
O 18 % humedad

22 m¥/h
110 t sélidos/h
3 gCuflL
5gFe/L
66 kg Cu/h
110 kg Fe/h
3,26 % Fe intr.
PLS primario PLS secundario
45 m3/h pLs 53 m*/hpLS
30 g Cu/L 15,7 g Cu/fL
45 gFefL 23,5 gFefL
1350 Kg cu/h 832,1 Kg Cu/h
2025 Kg Fe/h 1245,5 Kg Fe/h
60 % Fe intr. 36,90 % Fe intr.
PLS que queda en la torta tras la etapa de filtracién= 30 m*/h PLS entrada salida
densidad del PLS= 1,2 tfm® balance de Cu 2250 2248,1
peso de PLS impregnado tras la etapa de filtracion= 36t balance de Fe 3375 3380,5
% peso de PLS gue gueda impregnado tras la etapa de filtracién= 24,66 %

Figura 7.32. .Datos de entradas y salidas de los filtros banda en las condiciones actuales (marzo 2011).

hundido

espesador
lixiviacion

101 m*/h pulpa
75 m*/h PLS
110 t solidos/h

30 g Cu/L
45 g Fe/L
2250 kg Cu/h
3375 KgFe/h

CONDICIONES FILTRO PRENSA

12 filtrado

ETAPA FILTRACION

ETAPA LAVADO 42,9
2¢@filtrado

m’/h

Q

estériles
—>
O 10 % humedad

11 m*/h
110 tsélidos/h
0 gCu/L
0 gFe/L
0 kg Cu/h
0 kg Fe/h
0,00 % Fe intr.
PLS primario PLS secundario
59,5 m3/h PLS 47,4 m*/h PLS
30 g CufL 9,8 g Cu/L
45 gFe/L 14,7 gFe/L
1785 Kg Cu/h 464,52 Kg Cu/h
2677,5 Kg Fe/h 696,78 Kg Fe/h
79,33 % Fe intr. 20,65 % Fe intr.
PLS que queda en la torta tras |a etapa de filtracion= 15,5 m*/h PLS entrada salida
densidad del PLS= 1,2 t/m® balance de Cu 2250 2249,52
peso de PLS impregnado tras la etapa de filtracion= 18,6 t balance de Fe 3375 3374,28
% peso de PLS que gueda impregnado tras la etapa de filtracidn= 14,46 %

Figura 7.33. .Datos de entradas y salidas con los nuevos filtros prensa.
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Se recuperan 652,5 kg Fe/h més en el primer filtrado, lo que supone practicamente un
20% maés. Este hierro si no se recupera en el primer filtrado se perderia, bien en la etapa
de neutralizacién o bien en el liquido impregnado en la torta de descarga.

La humedad de descarga es de 10%, lo que supone una disminucién de la humedad del
8% respecto a las condiciones actuales de planta. Esto supone dos beneficios: menos
pérdidas de metales (Fe y Cu) en el liquido impregnado y mejor manejo de estériles.
Este residuo con 10% de humedad esta practicamente seco y se puede transportar como

un solido, mientras que al 18% tiene un comportamiento fluido viscoso.
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8. EVALUACION FINAL DEL PROYECTO

8.1. ESTUDIO DE VIABILIDAD ECONOMICA

Actualmente, debido a las pérdidas de hierro y a la defectuosa lixiviacion de la pirita en
CLC enumeradas Y justificadas anteriormente, se deben mantener los niveles de hierro

mediante la adicion de una solucion de sulfato ferrico que se compra. El coste de esta

solucion es 61,59 § y tiene una pureza de 12,8 % p/p Fe. Por lo tanto, el coste para CLC

61,59

esde — =
0,128

481,17 =
t Fe

Calculando el coste de la tonelada de hierro en el proceso disefiado, se podra comparar
con el coste de compra. De las tres corrientes tratadas en nuestro reactor, ni el refino ni

el precipitado tiene coste ninguno ya que son corrientes del proceso. La corriente de

acido sulfarico tiene un coste de 74 ~Ypara lixiviar una tonelada de hierro se necesita:

gracido 10 gr pptado 10°gr Fe 1téacido tacido 74€

€
, =222 —. (8.1)

gr pptado 1gr Fe 1tFe 106 gr acido - 1tFe tacido

Los otros costes importantes a considerar son los de mantenimiento y operacion. Como

gastos de mantenimiento se ha considerado un operador que este destinado a ello, con
€ . .
un coste de 30 - Hay que tener en cuenta el tiempo que se tarda en producir una

tonelada de hierro, segun el diagrama de flujos se produce 1,144 % por lo tanto para

1t Fe = ﬁ = 0,87 h = 52,2 min. Cada 52,2 min se produciria una tonelada de hierro
si la instalacion estuviera funcionando el 100% del tiempo, pero se tomé una

disponibilidad del 90%, con esto F’02—’92=58min. A efectos de célculo, se ha
simplificado a 1%. Los costes de operacion de los equipos principales calculados

anteriormente (apartado 7.2.8.3. pag.128) son de 4,9% 0 lo que es lo mismo 4,9 t%

Como solo se ha tenido en cuenta los equipos principales se ha sumado un 50% para el

resto de la instalacion, en total 7,35 %

En la siguiente tabla se representa un resumen de los costes actuales y de los costes de

la instalacion (para una base de calculo de una tonelada de hierro).
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costes actuales en CLC coste instalacion propuesta

sulfato ferrico 61,59 £/t consumo acido 3 técidoftFe

riqueza Fe 12,8 % coste dcido 74 £ft

coste tFe 481,17 € coste dcido portFe 22 ¢
coste mantenimiento (estimado) 30 €/t Fe
coste operacidn 7,35 €/t Fe
total coste port Fe 259,35 €

diferencial unitario de coste 271,82 £/t Fe

Tabla 8.1. Comparativa de costes.

balance anual
produccidn 1,14 tFefh
disponibilidad 0,9 %
horas anuales 7776 horas
produccidn Fe anual 8864,64 toneladas
disminucion de costes anual 1.966.371 euros

Tabla 8.2. Célculo de beneficios anuales.

Habrd que calcular la inversion necesaria para llevar a cabo las modificaciones
propuestas y con los beneficios anuales se puede saber el tiempo de recuperacion de la

inversion. Los equipos necesarios son:

e Equipos de filtracion a presion.

¢ Cinta transportadora.

e Silo de almacenamiento

e Reactor de acero inoxidable de 41 m® con sistema de agitacion.

e Tuberias y grupo de bombeo.

Inversion

Filtros prensa

El filtro prensa tiene unas placas de 2 metros de ancho por 2 metros de alto y una torta
de 35 mm de espesor, por lo tanto cada torta tiene un volumen de 2 -2 -0,035 =

0,14 m3. Es necesario saber la densidad aparente de la torta para saber el peso de los
solidos filtrados. Para ello se supone una densidad de solido de 4 C‘j’n—gy 1 para el agua

impregnada y se tomé una humedad media de 10% y una base de célculo de 1 m® de
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torta y tenemos del siguiente sistema de 5 ecuaciones con 5 incognitas (Vssiido, Viiquidos

Psélidm I:)Il'quido y Paparente torta-

Vsstido * Psotido = Psstido (8.1)
Vitquido * Piiquidzo = Piiquido (8.2)
Psstiao + Pliquido = Paparente torta (8.3)
—Dsilido__ _ 0,9 (8.4)

PsstidotPliquido

Vsstido + Vll’quido =1 (8.5)

Resolviendo el sistema se obtiene una densidad de torta aparente de 3,08 # Por lo

tanto en los 0,14 m® de volumen de torta entre placas se tiene 0,14 m3 - 3,08# =
0,43 t. Con una humedad del 10%, es decir, 0,43-0,9 = 0,387 t de sélido. La

. ., Ly . . t .
alimentacion de solidos de disefio a los filtros es de 141 ~- oMo los filtros prensa dan

70,5 t alimentadas

dos ciclos por hora el caudal a tratar serd de 70,5 t, por lo tanto: — =
0,387 t sdlido cada torta

182 tortas, se requieren 183 placas para procesar la corriente de estériles.

Se instalaran dos filtros prensa de 92 placas cada uno, el desglose del coste de dicha

instalacion es el siguiente:

Filtros (2) 985.000 €
Cuadro eléctrico 48.100 €
Manifold 182.000 €
Bombas lavado de tortas 73.335 £
Bombas alimentacion 44.781 €
Maontaje 250.000 €
Sumatorio 1.585.216 £
Total [+18% IVA) 1.870.555 €

Tabla 8.3. Desglose de los costes de los equipos de filtracion a presién (Jorge Blanco Avilés,

comunicacion verbal)
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Reactor para lixiviacion del precipitado

Reactor 500.000 £
Silo almacenamiento 200.000 €
Cinta transportadora 250.000 €
Bombas de descarga 30.000 €
Instrumentacion 150.000 €
Montaje 125.000 €
Sumatorio 1.255.000 €
Total (+18% IVA) 1.480.900 £

Tabla 8.4. Desglose de los costes del reactor para la lixiviacion del precipitado de neutralizacion (Jorge

Blanco Avilés, comunicacion verbal).

El coste total de los equipos asciende a 1.870.555 + 1.480.900 = 3.351.455 €. (8.2)

3.351.455€

El tiempo de recuperacion de la inversion es de —————
1.966.371@

= 1,70 afios. (8.3)
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9. RESUMEN DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Este proyecto ha constado de dos puntos principales:

e Disminucién de las pérdidas en los estériles de neutralizacion.

e Disminucidn de las pérdidas en los estériles de lixiviacion.

Respecto al primer punto, la planta tenia unas pérdidas de hierro por los estériles de

aproximadamente 1 t/h y se ha conseguido recuperar un 80% aproximadamente. Cuando
.. L . . tF
la operacion se establezca en régimen nominal se debe recuperar 1,14 Te con una

disponibilidad del nuevo proceso del 90%.

Respecto al segundo punto, con la instalacion de los nuevos filtros se mejorara la

filtracion en dos aspectos:

e Las pérdidas de metales en el liquido que impregna la torta se anula por
completo, con este tipo de filtros el lavado es mucho mas efectivo. Se elimina
por completo los 110 kg Fe/h que se perdian por este motivo.

e EIPLS que se filtra en la primera etapa es mayor, se recuperan 15 m*/h, lo que
supone un 20% mas. Esto implica que hay menor cantidad de hierro que pasa a
formar parte de PLS secundario, aunque esto realmente no se considera
pérdidas de hierro ya que estan contabilizadas en el apartado de pérdidas por
estériles de neutralizacion (seria como contarlas dos veces).

e El siguiente cuadro resume las recuperaciones obtenidas:

disminucion de pérdidas
actual nueva situacion kg Fe/h recuperados %o
filtro banda (kg Fefh) 110 0 110 100
neutralizacion (kg Fe/h) 1000 200 800 80
total 1110 200 910 81,93

Tabla 8.5.Resumen de pérdidas de hierro y resultados obtenidos.

e Para lograr llevar a cabo este proyecto es necesaria una inversion de 3.351.455 €

con un tiempo de recuperacion de la inversion de 1,70 afios.
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