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RESUMEN

El oro es uno de los metales mas importante, debido a su elevado valor
en el mercado. La obtencidén del mismo mediante el método de cianuracion es
aplicable a la mayoria de las menas de oro, pero existen otras donde dicha
extraccion no es tan efectiva. En este tipo de menas, conocida como
refractarias, es necesario llevar a cabo un tratamiento previo a la cianuracién,
para asi obtener mas del 80% del oro presente. Se estima que la tercera parte
de la produccion total de oro en el mundo proviene de minerales refractarios,
de ahi la importancia de este estudio.

Uno de los pretratamientos mas novedosos, para matrices compuestas
por sulfuros, es la biolixiviacién, donde los sulfuros que encapsulan al oro son
oxidados, gracias a la presencia de bacterias, quedando de este modo el oro
mas libre y en mejores condiciones para la posterior cianuracion.

Este pretratamiento presenta muchas ventajas frente a otros
tratamientos previos, pero posee un inconveniente, tiempos de operacién muy
elevados. Para solventar esto, se lleva a cabo un pretratamiento con
separacion de efectos, donde las dos etapas constituyente de la biolixiviacion
tiene lugar en dos reactores distintos, mejorando asi la cinética del proceso.

Este estudio se centra en el disefio de uno de los dos reactores, donde
tiene lugar una reaccién de lixiviacion, la cual consiste en la oxidacion de la
matriz de arsenopirita con sulfato férrico, en presencia de un catalizador,
sulfato de plata. Este disefio se ha realizado a partir de datos experimentales
obtenidos en el laboratorio y consiste en la determinacién de su volumen,
material, sistemas y equipos necesarios para que se lleve a cabo
correctamente la reaccion.

El volumen efectivo del reactor es de 51,4 m3, cuyas dimensiones son
4 m de didmetro por 6 m de alto, ya que se trata de un reactor tanque agitado.
El reactor posee un sistema de agitacién constituido por una turbina y cuatro
deflectores, un sistema de calefaccion formado por dos intercambiadores de
calor, un aislante térmico y una tolva con un tornillo sinfin que introducen el
sélido al reactor.

Se ha trabajado con una capacidad de tratamiento de 10t/dia y la
mezcla reaccionante posee una densidad de pulpa de 2,5%, tratando un caudal
de 277,78 l/min. También se lleva a cabo un estudio sobre los subproductos y
residuos generados en la reaccion de lixiviacion.
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1. INTRODUCCION

1.1 Justificacion y objetivo

El oro es un metal conocido desde la antigiiedad, 40.000 afos a.C. El
interés por este elemento esta basado, en principio en sus propiedades, como
son: el color amarillo, es el metal mas ductii y maleable, posee alta
conductividad eléctrica y térmica, es el mas inerte o el mas noble de todos los
elementos metélicos y presenta gran estabilidad y resistencia a la corrosion. [3]

Ademéds de estas caracteristicas, este elemento siempre ha jugado un
papel primordial en el desarrollo de la Humanidad, puesto que ha sido un
elemento determinante en casi toda la evolucidon econémica del hombre y de
los paises a lo largo de la Historia.

El oro es uno de los metales que forma parte de la corteza terrestre,
reconociéndose dos tipos de depdsitos auriferos, depdsitos en vetas y en
placeres. Aunque existe distintas clasificaciones geoldgicas, se pueden
proponer siete grupos: vetas de oro-cuarzo, depédsitos epitermales, placeres
jovenes, placeres fésiles, depdsitos con oro diseminado y menas de metales no
férreos que contienen oro.

También se ha propuesto una clasificacion de las menas de oro
orientada a la extraccién del metal:

- Menas de oro nativo

- Oro asociado con sulfuros

- Teluros de oro

- Oro en otros minerales, como arsénico y/o antimonio, plomo, cinc y
materiales carbonaceos.

Aunque estas son algunas de las clasificaciones que se pueden
encontrar, desde el punto de vista de la extraccién se pueden considerar dos
grandes grupos de menas de oro, las no refractarias, si la extraccién del oro,
mediante una cianuracidén convencional, supera el 80%, y las refractarias, si la
extraccion del oro, mediante una cianuracion convencional, no supera el 80%.

[3]

Actualmente existe muchas menas refractarias de oro repartidas por el
mundo, siendo éstas mas abundante que las no refractarias, ya que al ser mas
dificil y costosa su extraccion son menos explotadas.

La necesidad de procesar minerales refractarios cada vez mas
complejos ha generado el desarrollo y la aplicacién de nuevas tecnologias que
permitan mejorar la extraccion de metales localizados en este tipo de
depdsitos.
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1. INTRODUCCION

Se estima que la tercera parte de la produccion total de oro en el mundo
proviene de minerales refractarios. En las menas refractarias de oro este metal
estd intimamente asociado a sulfuros insolubles, tipicamente pirita vy
arsenopirita. Estos sulfuros impiden el contacto entre el cianuro y el oro en el
proceso de cianuracion, aun después de una molienda fina, resultando en
bajas recuperaciones del metal. Por la dificultad, ya sea quimica o fisica de
extraer los metales de interés, se requiere de un pretratamiento que permita
destruir la matriz de sulfuros que contienen, encapsulado o en solucion sdlida,
al oro. Entre las tecnologias usadas comercialmente se encuentran la oxidacion
a presioén, la oxidacién quimica, la tostacién y la biolixiviacion, entre otras.

La oxidacidén bacteriana o biolixiviacion, presenta ventajas con respecto
a los otros procesos alternativos, ya que es una tecnologia ampliamente
versatil, que ofrece multitud de posibilidades, en cuanto a su economia vy
complejidad, para la solucién de problemas en el campo de la recuperacién de
metales a diferentes escalas. Adicionalmente, es una tecnologia reconocida
internacionalmente como limpia.

Desde 1980, diferentes estudios de biolixiviacion a escala de laboratorio
y planta piloto se han realizado en reactores de tanque agitado y columnas Air
Lift, siendo los reactores continuo de tanque agitado los mas implementados en
las operaciones industriales a gran escala para el tratamiento de menas
refractarias. Actualmente, este proceso biotecnolégico es aplicado para la
recuperacién de oro en varias plantas a nivel comercial, entre las que se
encuentran las establecidas en Australia, Sudafrica, Ghana, Peru y Brasil. Los
resultados obtenidos demuestran que el proceso de biolixiviacion es una
alternativa técnica, econémica y ambientalmente viable, comparada con las
técnicas convencionales de oxidacién a presion, tostacion y oxidacién quimica.
[27]

La biolixiviaciébn presenta un inconveniente, su cinética, ya que es
bastante lenta, lo que supone tiempos de reaccidén bastante elevado; para
mejorar dicha cinética se lleva a cabo una separacién de sus etapas, etapa de
naturaleza electroquimica y etapa bioquimica, en dos reactores distintos.

El objetivo general que se perdigue con este estudio es:

“‘Disefiar un reactor donde va a tener lugar el pretratamiento de una
mena refractaria de oro con matriz de arsenopirita. El pretratamiento consiste
en la oxidacion de la matriz arsenipiritica mediante un agente lixiviante. El
agente lixiviante sera sulfato de hierro(lll), dada la posibilidad de su
regeneracion mediante oxidacion biologica. Para llevar a cabo el disefo se
hace uso de datos experimentales obtenidos en el laboratorio en discontinuo y
de la cinética de la reaccion, también conocida”.
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1.2.Metodologia

Los pasos que se van a seguir en este proyecto van a ser los siguientes:

- ldentificacién de la reaccion que va a tener lugar en el reactor a disefar.
Dicha identificacion se puede realizar gracias a los datos experimentales
obtenidos en el laboratorio, asi como los datos cinéticos y la
caracterizacion del mineral a tratar.

- Determinacion del destino de los productos generados en la reaccion,
tanto subproductos como residuos.

- Calculo del volumen del reactor, conocida la capacidad de tratamiento y
las variables de trabajo.

- Balance de materia del proceso

- Balance de energia

- Seleccién de sistemas, equipos, materiales y todos lo necesario para
completar el reactor, asi como el dimensionado del reactor y de los
accesorios del mismo, en funcién del volumen calculado.

1.3. Minas de oro en explotacion y reservas

La clave del valor del oro es su escasez, todo oro extraido a lo largo de
la historia en el mundo hasta 2014 asciende a aproximadamente 171.300
toneladas de oro fisico, segun las cifras de GFMS. [28]

En la tabla / se muestra una lista con la diez mayores minas de oro del
mundo que se encuentran en produccién (a fecha de 2012) en Indonesia,
Estados Unidos, Peru, Australia, Argentina y Sudafrica. En ella se muestra la
localizacion de cada mina, asi como la produccién, la empresa encargada de
su explotacién y el tipo de mineria del que se trata. La mayor mina de oro del
mundo es el yacimiento de oro de Grasberg situado en Papua, Indonesia. [5]
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Tabla I. Las diez mayores minas de oro del mundo ordenadas de mayor a menor

produccion.
Localizacion Produccion de oro Operada por Tipo de mineria
en 2011 (onzas)
Yacimiento | Papua, Indonesia 1,444,000 Freeport- Mineria a cielo
de oro de McMoRan Copper abierto y
Grasberg & Gold subterranea
Yacimiento Elko, Nevada 1,421,000 Barrick Gold Mineria a cielo
de oro Cortez | Estados Unidos abierto
Mina de oro | Cajamarca, Peru 1,293,000 Newmont Mining; Mineria a cielo
Yanacocha Buenaventura; abierto
World Bank
Mina de oro Condados de 1,088,000 Barrick Gold Mineria a cielo
Goldstrike | Eurekay Elko en abiertoy
Nevada subterranea
Mina de oro San Juan, 957,000 Barrick Gold Mineria a cielo
Veladero Argentina abierto
Yacimiento Klerksdorp, 831,000 AngloGold Ashanti Mineria
de oro Vaal Sudafrica subterranea
River
Yacimiento Carletonville, 792,000 AngloGold Ashanti Mineria
de West Wits Sudafrica subterranea
Minas de oro Santiago de 770,000 Barrick Gold Mineria a cielo
Lagunas Chuco, Peru abierto
Norte
Yacimiento Kalgoorlie, 750,000 Barrick Gold; Mineria a cielo
de oro Australia Newmont Mining abierto
Kalgoorlie
Super Pit
Mina de oro | Perth, Australia 741,000 Newmont Mining Mineria a cielo
Boddington, abierto
Australia

Como se observa en la tabla / las mismas empresas comparten
explotacion de minas, siendo las 10 empresas mineras de oro mas importantes

del mundo en 2014 segun las estadisticas de USGS, las que se muestran a
continuacion en la tabla /1.
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Tabla I. Las diez empresas mineras de oro mas importantes del mundo ordenadas de
mayor a menor produccion. [6][12]
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Empresa Localizacion de las Produccion 2014
minas o yacimientos (toneladas)
Barrick Gold Australia, Perq, 194 ,4
Argentina y EE.UU
Newmont Mining norte y sur de América, Asia, 150,7
Australia y Africa
AngloGold Ashanti Sudafrica, EE.UU, 138
Sudamerica y Australia [1]
Goldcorp Canada, México, 89,3
Centro América y Sudamérica
Kinross Gold Brasil, Chile, Ghana, 82,2
Mauritania, Rusiay EE.UU
Newcrest Mining Australia [22] 72,4
Navoi Mining and Uzbekistan 73
Metallurgical Combinat
Gold Fields Australia, Ghana, 63,6
Pert y Sudéafrica
Polyus Gold International Siberia oriental y el lejano oriente. 52,8
Sibanye Gold Sudafrica 49,4

En cuanto a las reservas de oro en el mundo, segun estimaciones del
US Geological Society, quedan unas 51.000 toneladas de reservas probadas
de oro sin extraer repartidas por todo el mundo.

Como curiosidad se muestra el siguiente caso. [4]

El mayor yacimiento de oro de Europa se encuentra en Asturias. En el
Concejo de Tapia de Casariego se ha localizado este yacimiento de oro sin
explotar. Aproximadamente 2 millones de onzas de oro se encuentran en el
subsuelo de Salave. Mas de 62 toneladas, que al precio actual del oro tienen
un valor aproximado de 2.100 millones de euros.

El yacimiento es uno de los mayores sin explotary de mas alta
calidad de toda Europa sin contar Rusia.

AsturGold, una compania canadiense de exploracion minera, adquiridé en
2009, a sus anteriores propietarios ‘Lundin Mining’, las 5 concesiones mineras
de explotacion en un area de 433 hectareas donde se encuentra este inmenso
yacimiento aurifero. Se prevé que la mina tenga una vida operativa de un
minimo de 10 afos, extrayendo una media de 125.000 onzas de oro anuales.
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2. ESTADO DE LA CUESTION

2.1. Antecedentes

2.1.1. Cianuracion directa

Desde finales del siglo XIX, la extraccién de metales preciosos, oro y
plata, se realiza normalmente por el proceso de lixiviacién cianurada directa,
mas conocidos como cianuracion, siendo un proceso ideal para menas no
refractarias. Este proceso ha ido sufriendo mejoras continuamente, siendo en la
actualidad el método usado por la mayoria de industrias del sector, dado su
simplicidad y capacidad para tratar los diversos minerales. La cianuracion se
realiza en tanques, columnas o pilas, usando soluciones diluidas de NaCN
(menores de 0,3%) en ambiente basico. [14]

La reaccién quimica general del proceso de cianuracién de oro es la r.1.

241 + 4NaCN + 0, + H,0 - 2NaAu(CN), + 2NaOH  r. 1

La secuencia a la que se somete el mineral es la siguiente:
1. Se somete la mena a una molienda convencional en varias etapas.

2. Lixiviacion en tanques agitados o en reactores pachuca, utilizando
disoluciones diluidas de cianuro, oxigeno y adicionando cal.

3. La pulpa lixiviada se hace pasar a un sistema de decantacion en
contracorriente o se filira mediante filiros de banda o de tambor.

4. El oro, disuelto como complejo cianurado (NaAu(CN),), se recuperar
mediante varios procesos:

- Proceso “Merril-Crowe”, consiste en la precipitacién del oro con polvo
de cinc, segun la reaccién 2.
2NaAu(CN), + Zn® & Na,Zn(CN), + 24u® r.2

Tras la precipitacion es necesario una purificacion y fusion del
precipitado de oro, para obtener el bullén, que es como se denomina a la
barra de oro obtenida. [14]

- Por electrodeposicion en catodos de lana de acero.

40H™ & 0, +2H,0 +4e~ r. 3
2e” + 2Au(CN),” & 2Au® + 4CN~ r. 4
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Mediante adsorcién con carboén activado. Este es el método que siguen
los procesos “Carbén en Pulpa” (C.I.P), “Carbon en Lixiviacion” (C.1.L) y
“‘Carbon en Lixiviacion con Oxigeno” (C.I.L.O). Posteriormente, se
realiza la desorcién del carbdn y se recupera el oro por electrolisis. [14]

Existen diversas teorias que dan explicacion a la disolucién de oro en la

soluciéon de lixiviacion cianurada, entre las que se encuentra: Teoria del
oxigeno, Teoria de hidrogeno, Teoria del peréxido de hidrogeno, Teoria de la
cianuracién, Teoria de la formacidon de cian6geno y Teoria de la corrosion.

El proceso de disolucién del oro en cianuro implica reacciones

heterogéneas solido-liquido.

Este proceso se ve afectado por una serie de parametros como son: el

acceso del oxigeno hasta la superficie sodlido-liquido, la concentracion de
cianuro, el pH, el efecto del alcalis y los efectos de los iones en disolucién.

o Efecto del oxigeno: la cantidad de oxigeno disuelta en la disolucion

depende de la altitud, la temperatura, tipo e intensidad de agitacion y
fuerza idnica del medio. Para concentraciones altas de cianuro la presion
de oxigeno afecta a la disolucién, siendo la velocidad de transferencia
del oxigeno menor al aumentar la densidad de pulpa y disminuir el
tamario de particula. Una oxigenacién efectiva aumenta la velocidad de
cianuracion y recuperacion de oro, disminuyendo también el consumo de
cianuro.

Efecto de la concentracion de cianuro: a presién atmosférica el proceso
de cianuracion no es funcidén de la concentracion de cianuro, ya que a
dicha presion la disolucidén de oro estd controlada por la concentracion
de oxigeno en la solucién.

Efecto del pH y del potencial: durante la cianuracion el unico complejo
estable a pH > 9 es el Au(CN),, donde se elimina la posible formacién
de HCN.

Efecto de la adicién del alcalis: esta adiccién tiene varios propositos en
el proceso; prevenir la pérdida de cianuro por hidrélisis, por C0O, del aire,
descomponer bicarbonatos del agua antes de la cianuracién, neutralizar
compuestos acidos como las sales ferrosas y férricas en el circuito de
cianuracidén y neutralizar constituyentes acidos como es la pirita.

Aunque el uso de un alcalis es esencial en la cianuracién, algunos
retardan la disolucidén del oro a ciertos valores de pH, por ellos hay que
regular el uso de los mismos.

Efectos de distintos iones en disolucién: algunos ibnes como
As,Sbh,Cu,Zn consumen oxigeno y/o cianuro lo que va a repercutir en la
velocidad de extraccion del oro. [3]
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Para que el proceso de cianuracién se dé correctamente el oro a extraer
debe estar libre y limpio, la solucidon no puede contener impurezas que inhiban
la reaccion y tiene que haber un suministro de oxigeno adecuado durante todo
el periodo que dure la reaccion.

El proceso de cianuracion presenta dificultades en la extraccion de oro
de ciertos tipos de minerales conocidos como refractarios, donde su
recuperacién resulta muchas veces menor del 30%. La refractariedad en estos
minerales y sus concentrados se debe principalmente a la forma compleja en
que se aloja el metal en el mineral, el efecto de los minerales acompanantes
sobre las reacciones que ocurren en la lixiviacion con cianuro y las
caracteristicas de la ganga .

2.1.2. Refractariedad

El elevado precio del oro y, lo que es mas importante, su relativa
estabilidad, ha hecho que se intensifique la actividad de exploracion minera en
todo el mundo para recuperar ese metal precioso. Ello ha producido el
desarrollo en el tratamiento de menas convencionales y menas mas
refractarias, buscando la economia de las operaciones existentes. [3]

El desarrollo tecnoldgico aplicado al beneficio del oro se refleja en
aspectos econémicos, como el aumento del beneficio y la reduccién de costes,
y también en el aspecto medioambiental, sobre todo en la emisién de gases y
en el tratamiento de efluentes liquidos procedentes de las plantas de
produccioén. [3]

Como ya se ha indicado anteriormente el método mas comun para la
extraccibn de estas menas sigue siendo la disolucion de oro mediante
cianuracién alcalina, aunque algunas menas, especialmente las refractarias, no
se comporten bien frente al proceso de cianuracion convencional,
caracterizandose por recuperaciones de oro bajas y elevados consumo de
cianuro, por tanto es necesario realizar un tipo de pretratamiento en este tipo
de menas; se proponen diversos:

- molienda ultrafina.

- tostacion.

- oxidacién a presion.

- oxidacién quimica.

- oxidacién biolégica o biolixiviacién.

Siendo todos ellos procesos previos a la cianuracién, y que pretenden
hacer que la mena aurifera sea facilmente atacada mediante una lixiviacion
cianurante.
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También existe un interés general por reemplazar el cianuro por otros
lixiviantes no téxicos y mas seguros desde el punto de vista medioambiental,
por ejemplo el tiosulfato, la tiourea, el bromo, el cloro, el iodo y el sulfocianuro.

[3]

Tras el proceso de cianuracién directa, la obtencién de oro debe oscilar
entorno al 90 — 96%. En los minerales auriferos no refractarios, el oro se puede
recuperar mediante este proceso, sin dificultad aparente; mientras que en los
minerales auriferos refractarios solo puede recuperarse entre el 5 — 60% de su
contenido en oro. [14]

Se considera que una mena de oro es refractaria si la extraccion del
mismo, mediante una cianuracién convencional, no supera el 80%.

Dentro de la refractariedad cada depdsito puede presentar un tipo
especial de refractariedad, que depende de los minerales asociados, sus
texturas y tamano, tamafno de los granos de oro, etc. Por esta razén, es
importante realizar una buena caracterizacidn mineralégica para definir los
posibles problemas a ser enfrentados.

2.1.2.1. Tipos de refractariedad

El oro se encuentra en la naturaleza como oro nativo, aleado, en
compuestos y en solucion sélida principalmente en sulfuros (frecuentemente
denominado como oro invisible). La refractariedad de los minerales auriferos
puede ser distinguida por su naturaleza fisica y/o quimica.

e La refractariedad quimica es relativamente rara y se debe a tres
condiciones: [3]

- Teluros de oro insoluble.

- Presencia de minerales que pueden descomponerse y reaccionar con el
NaCN.

- Presencia de minerales que consuman oxigeno.

e La refractariedad de los minerales auroargentiferos es principalmente de
naturaleza fisica. Estos minerales refractarios se clasifican en: [3]

- Minerales que contengan oro encapsulado o unido a la matriz, siendo
ésta de carbdn, pirita, arsenopirita o silicatos.

- Minerales que contengan oro con: antimonio, plomo, plata, paladio,
arsénico, etc.

- Minerales que contengan oro recubierto de mineral; estas capas de
mineral pueden ser 6xidos de hierro, cloruro de plata, compuestos de
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antimonio, manganeso o plomo. Dichas capas o peliculas se forman en
el tratamiento de la mena.

- Minerales que presenten especies que estén en proceso de
transformacion, tales como, los sulfuros que se descomponen y forman
cianicidas, tiosulfitos, arsenitos e iones ferrosos; que son consumidores
de oxigeno.

- Minerales que presentan el fenomeno de preg-robbing durante el
proceso de cianuracion, esto ocurre cuando el oro lixiviado es adsorbido
por ciertos componentes de la mena (carbono, arcillas), los cuales
retienen al oro y no dejan que pase a la disolucién de lixiviacién,
haciendo la extraccion de oro menos eficiente.

En todos los casos los minerales refractarios deben ser tratados
previamente a la cianuracién, ya sea para liberar el oro encapsulado y permitir
su contacto con el cianuro, o para destruir las especies que impiden que tenga
lugar la cianuracién.

2.1.3. Pretratamiento de menas refractarias

El objetivo o funcion de un pretratamiento es mejorar el rendimiento de
una reaccion frente al proceso sin pretratamiento, en este caso, es conseguir la
maxima cantidad de oro extraido en la etapa de cianuracion y para ello el oro
tiene que estar lo mas libre y limpio posible, esto es lo que va a realizar el
pretratamiento, conseguir que el oro esté en las mejores condiciones posibles
para el posterior ataque del cianuro.

Como se ha dicho existen diversos tipos de pretratamientos aplicables a
menas refractarias de oro, que favorecen la cianuracion posterior. [14]

2.1.3.1. Molienda ultrafina

Significa que un 80% del mineral posee una tamano inferior a 44 um.
Esto puede mejorar el proceso posterior dependiendo de la distribucién por
fracciones del oro, puede ser suficiente para mejorar los resultados de
lixiviacién. También se puede utilizar previo a cualquier otro pretratamiento. Sin
embargo la molienda ultrafina presenta una serie de inconvenientes
importantes. En primer lugar la energia eléctrica necesaria suele ser muy
elevada, la distribucién de la alimentacién también complica el disefio y la
operacidn en plantas de gran tonelaje, y ademdas existe la necesidad de
pequeinos ciclones para la separacién por tamanos, siendo estos dificiles de
instalar y mantener.
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2.1.3.2. Tostacion

Este proceso tiene como objetivo liberar las particulas de oro ocluidas o
unidas a los sulfuros (arsenopiritas) o carbon y destruir el material carbonaceo
y cualquier cianicida potencial, obteniéndose un calcinado poroso. Hasta hace
varias décadas ha sido uno de los tratamientos mas utilizados, pues consigue
eliminar 4s, S,Sb y otras sustancias volatiles una vez oxidadas, pero debido al
aumento de restricciones medioambientales, y a la aparicibn de procesos
alternativos, se ha producido un descenso en la aplicacion de la tostacion.

En este pretratamiento se pueden producir muchas reacciones de
oxidacion, dependiendo de la matriz de refractariedad, la temperatura de
tostacion y el exceso de aire.

Las principales reacciones que se dan son fuertemente exotérmicas,
teniéndose que controlar la temperatura para evitar la tostacion subita, la fusion
de calcitas y la reoclusién de oro en microgranos.

La tostacién presenta una serie de inconvenientes: si la adicién de
oxigeno no es la suficiente provoca que las cenizas generadas sigan siendo
refractarias frente al proceso de cianuracién, ademas la generacién de gases
como As,S,SbyHg dan lugar a graves problemas medioambientales lo que
exige el tratamiento de los mismo en instalaciones muy costosas antes de su
liberacion al medio. Por dltimo, la tostacién también conduce a importantes
pérdidas de plata.

2.1.3.3. Oxidacién a presion

Esta técnica se aplica a minerales o concentrados de minerales de oro
con una alta refractariedad, consiguiéndose aumentar el rendimiento hasta un
99,5%. Este proceso se realiza en autoclaves con presiones entre 15 — 20 atm
y temperaturas entre 180 — 225°C, tanto en medio acido como alcalino. Se
produce la oxidacion completa de la matriz dando lugar a una liberacién del oro
de la misma, con tiempos de residencia entre 1 — 3 horas. Algunos de sus
inconvenientes son: formacion de azufre elemental en la etapa inicial de la
reaccién, el cual provoca problemas de taponamiento en las autoclaves. Es un
proceso caro, ya que se efectua en reactores herméticos y en condiciones de
presion y temperaturas elevadas.

2.1.3.4. Oxidacién quimica

Consiste en la transformacion de los sulfuros minerales en sulfatos o
azufre elemental. Se han usado varios agentes lixiviantes para la lixiviacién de
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menas refractarias como oxigeno, agua oxigenada, acido de Caro, hipoclorito,
i6n férrico, cloro y acido nitrico. Los problemas que presenta este
pretratamiento se resumen en que la mayoria de agentes lixiviantes son
bastante caros, siendo el coste de operacion insostenible frente a la economia
del proceso. Este pretratamiento también conlleva un problema
medioambiental.

2.1.3.5. Biolixiviacion

La oxidacion bacteriana, también conocida como biolixiviacién,
biohidrometalurgia o biooxidacién, puede ser definida como un proceso natural
de disolucion que resulta de la accion de un grupo de bacterias con habilidad
de oxidar sulfuros, permitiendo la liberacién del metal contenido en el mineral.
En la literatura no se presenta una distincion clara entre el término biolixiviacion
y biooxidacién, la mayoria de las veces ambos términos son usados
indistintamente.

La biolixiviacion es un pretratamiento microbioldgico, relativamente
nuevo en comparacion con la tostacién y la oxidacién quimica. Consiste en
degradar los minerales sulfurados con la accion de ciertos microorganismos y
liberar el oro encapsulado haciéndolo lixiviable con cianuro. Este proceso
consigue alcanzar o incluso mejorar los resultados de recuperacion de metal en
cianuracién, mejorando también la economia del proceso.

La bacteria mas utilizada es Acidithiobacillus ferrooxidans, perteneciente
al grupo de los mesdfilos. Esta bacteria obtiene de la oxidacion del i6n ferroso y
de formas reducidas del azufre la energia necesaria para su crecimiento y
demads procesos vitales. Es autétrofa estricta, ya que utiliza el CO, como Unica
fuente de carbono celular. Vive en condiciones acidas y aerobias. Presenta
actividad metabdlica importante entre los 20°C y 40°C ,y tiene como 6ptimo para
la oxidacion del ién ferroso 31 °C de temperatura y pH = 1,25.

Las condiciones en el interior de un reactor de biolixiviacién de tanque
agitado se deben mantener en un intervalo donde se dé la maxima velocidad
de oxidacién de los sulfuros y un 6ptimo crecimiento celular. Las condiciones
que requieren particular atencién para este tipo de procesos son la
disponibilidad y transferencia de oxigeno disuelto y nutrientes, que se logran
con un nivel de agitacion y aireacién adecuado, que homogenice el sistema y
mantenga en suspension la concentracion de soélidos. En los sistemas de
biolixiviacion, bajos niveles de agitacién afectan las operaciones de
transferencia de masa, debido a la aparicion gradientes de temperatura, de
oxigeno disuelto, pH, potencial redox, concentracion y estratificacion del
mineral. Por otro lado, una intensa agitacién ocasiona mayor friccién entre las
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particulas y por ende una inhibicién del crecimiento celular. Por lo anterior, para
el desarrollo adecuado de estos procesos deben encontrarse los niveles de
agitacion y aireacion que proporcionen una suspension efectiva de los sdélidos y
buena dispersion del aire, que no afecte notablemente la actividad celular de
los microorganismos. El logro de esta tarea requiere consideraciones
especiales en el disefio y operacidn de los procesos de biolixiviaciéon, con
especial referencia a los fendmenos de transporte y la cinética de oxidacién
bacteriana de estos procesos. Dada la complejidad de la biolixiviacion de
sulfuros, las condiciones de mezcla (agitacion — aireacion) deben ser
determinadas para cada caso particular, y de esta forma, garantizar un buen
desarrollo del proceso.

Dentro de la biolixiviacion se distinguen claramente dos mecanismos: [14]

- Mecanismo de contacto directo: requiere un intimo contacto fisico entre
la bacteria y el mineral a lixiviar. La bacteria es capaz de interactuar
directa y fisicamente con el mineral, oxidando continuamente los
compuestos reducidos o parcialmente reducidos de azufre tales como,
sulfuros y azufre elemental a sulfato. EI mecanismo de biolixiviacién
directa puede ser descrito por las siguientes reacciones:

MS + HyS0, + 0, - MSO, + S° + H,0 1.5
S0 +20, + Hy0 > H,S0, .6

donde M es un metal divalente.

Este mecanismo para la arsenopirita sigue la reaccién 7:

4FeAsS + 130, + 6H,0 — 4H;AsO, + 4FeSO, r.7

en presencia de bacterias.

- Mecanismo de contacto indirecto: los sulfuros son oxidado por el ién
férrico, producto de la oxidacion del i6n ferroso. En este mecanismo el
papel fundamental de la bacteria es oxidar el ién ferroso, y la lixiviacion
qguimica del mineral es realizada por el i6n férrico. Este mecanismo de
biolixiviacidon puede ser descrito por las siguientes reacciones:

MS + 2Fe3* - M?* 4+ 2Fe?* +5° r. 8
2Fe?* +-0,+ 2H* » 2Fe3* + Hy,0 1.9

En la ilustracion 1 se muestra los dos tipos de mecanismos explicados.
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llustracion 1. Mecanismo de ataque bacteriano, directo
e indirecto, a un sulfuro genérico MS, donde M es un
metal divalente [14]

El segundo mecanismo, mecanismo de contacto indirecto, se compone a
su vez de dos etapas bien diferencias y de distinta naturaleza:

- Etapa de naturaleza electroquimica: consiste en el ataque quimico del
ion férrico al sulfuro. La reaccidon que se da cuando el mineral es
arsenopirita es la siguiente:

2FeAsS + 2Fe,(S0,); + 3H,0 + 202 — 2H3As0, + 6FeSO, +2S  r. 10
2FeAsS + 2Fe,(S0,)3 + 4H,0 + 40, » 2H3As0, + 6FeSO, + H,S0, r. 11

Siendo més probable la primera, reaccion 10, en la que se forma azufre
elemental

- Proceso bioquimico: consiste en la oxidacion bacteriana del ién ferroso
producido y el azufre elemental formado en la reaccién anterior. De
nuevo consideramos la arsenopirita para definir las reacciones que
tienen lugar.

4FeS0, + 0, + 2H,S0, — 2Fe,(S0,)s + 2H,0 r. 12
25 + 2H,0 + 30, —» 2H,S0,  r. 13
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Pese a la evidencia presentada a favor de los microorganismos
adheridos a la pirita por algunos autores, y la importancia de la oxidacion
directa de la pirita por los microorganismos durante las primeras fases de la
lixiviacion, hay todavia dudas de la contribucién del mecanismo directo de los
microorganismos adheridos en los procesos de disolucion de la pirita. En
algunos casos, el mecanismo de disolucion directo de la pirita ha sido
rechazado.

Recientes estudios apuntan al mecanismo de biolixiviacion indirecto
como Unico modo de disolucion del mineral. En contraste, varios autores han
demostrado que la cinética de biolixiviacion de la pirita puede ser aumentada
mejorando el contacto entre los microorganismos y la superficie del mineral.
Todas estas contribuciones son en parte contradictorias, y esta es la principal
razén para que ambos mecanismos estén hasta ahora en controversia. [32]

Segun Sand and Gehrke (2006) [31], el “mecanismo directo” no existe.
El “mecanismo indirecto” permanece y ahora comprende dos sub-mecanismos.
El mecanismo “indirecto de contacto” y el “indirecto de no contacto”. En el curso
del mecanismo “indirecto de no contacto”, el ion ferroso es oxidado por la
bacteria a ién férrico, el cual, oxida la superficie del sulfuro, donde es reducido
a ién ferroso para nuevamente entrar en el ciclo. En el mecanismo “indirecto de
contacto”, los procesos de adhesion de los microorganismos son mediados por
la capa polimérica extracelular que rodea a las células, en esta capa ocurre la
regeneracion del i6n férrico por accién de la bacteria y la reduccion a ion
ferroso por la reaccion del ion férrico con el sulfuro. La disolucion de los
sulfuros toma lugar en la interfase entre la pared celular de la bacteria y la
superficie del mineral (ilustracion 2).

Soluckan |Ehviante EP:S (con lones Fex)
|
{CuFe™, Fe¥, 50,%) J ME EP MC

b

llustracion 2. Modelo del mecanismo “indirecto de contacto”.
Bacteria rodeada por su capa de exopolimeros (EPS) y
adherida a la superficie de una pirita. MC: Membrana
citoplasmatica. EP: Espacio periplasmico. ME: Membrana
externa. Modificado de Schippers y Sand (1999).[32]
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En los ultimos anos la biolixiviacion ha sido ampliamente aplicada a
escala industrial debido a los bajos costos y a que es una tecnologia
ambientalmente viable, sin requerimientos estrictos de la composicion del
material crudo, es conveniente para la explotacién y beneficio de menas
complejas de bajo tenor. La biolixiviacién de sulfuros ha sido aplicada en el
pretratamiento de menas refractarias de oro, en la extraccidn de cobre vy
cobalto. Con el crecimiento comercial de este bioproceso, algunas
investigaciones indican que los minerales que contienen zinc, niquel,
molibdeno y manganeso son metales potencialmente recuperables a traves de
la lixiviacion bacteriana.

En la actualidad, se estima que la contribucion de la biolixiviacién es de
aproximadamente el 25% de la produccién total del mundo oro.

La biolixiviaciébn de menas refractarias de oro constituidas por pirita-
arsenopirita en reactores de tanque agitado o en pilas, usando bacterias
mesofilas como pretratamiento al proceso de extraccion de oro por cianuracién,
ha demostrado ser econdmicamente factible y una alternativa competitiva a los
procesos tradicionales de tostacion y oxidacion a presion.

La oxidacion bioldgica de sulfuros metdlicos se ha convertido en una
alternativa importante y eficiente para el manejo de minerales auroargentiferos
de caracter refractario, ya que cuenta con ventajas significativas sobre las otras
tecnologias, de las cuales las mas importantes son:

- La simplicidad y versatilidad del disefio y las operaciones, hacen esta
tecnologia apropiada para el uso en localizaciones remotas. No se
requiere de mano de obra muy cualificada.

- La puesta en marcha es corta y los costos de capital y operacion son
bajos comparados con las técnicas de tostacion y oxidacién a presién.

- Es flexible y puede utilizarse para tratar una diversidad de sulfuros
metalicos individuales 0 mezclas de minerales.

- La forma en que se puede aplicar varia desde un simple lecho fijo de
percolacién hasta sistemas de lixiviacion en tanques de agitacion.

- No requiere temperaturas ni presiones altas para su operacion, lo que
supone un bajo coste de instalaciones, al contrario que la oxidacién a
presion, donde los reactores son herméticos y en condiciones de
temperatura y presion elevadas que hacen que el proceso sea bastante
caro, o en la molienda ultrafina donde los sistemas empleados son
dificiles de instalar y mantener. Estas condiciones conllevan un
abaratamiento adicional en los costes de operacion.

- Es autogeneradora de solventes en forma de solucion de sulfato férrico,
regeneracion del mismo gracias a las bacterias, lo cual reduce de una
forma apreciable las necesidades de este reactivo en el ataque de los
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minerales. Esto supone una ventaja frente a la oxidacion quimica donde
el coste del agente lixiviante hace insostenible la economia del proceso.

- Ausencia de polucion por gases sulfurosos, ya que cualquier efluente
liquido que produce esta en una forma acuosa, que puede ser
convenientemente neutralizada y no da lugar a la formacion de
subproductos gaseosos nocivos. La biolixiviacion supone un menor
impacto ambiental con respecto a otros pretratamientos, por ejemplo en
la tostacién se generan varios gases, As,S,Sby Hg, que provocan
graves problemas, en este proceso esto no ocurre, ya que todos los
productos se encuentran en estado liquido y sélido.

Debido a sus ventajas sobre el resto de pretratamientos, se ha estudiado
en profundidad el desarrollo del mismo.

Sin embargo la biolixiviacién de las menas refractarias presenta algunos
inconvenientes. Uno de ellos muy importante es su tiempo de operacion; es un
proceso lento en comparaciéon con los demas pretratamientos. Requiere de
tiempo de operacion del orden de dias, para conseguir una extraccion del oro,
en el posterior proceso de cianuracion, del orden del 90%. Esta es su principal
desventaja, ya que esta cinética tan lenta influye negativamente en los costes
de operacion.

Por este motivo es deseable mejorar la velocidad del proceso,
mejorando la cinética del mismo.

Para ello se utiliza la biolixiviacién con separacion de efectos, la cual
consiste en realizar la lixiviacion quimica con sulfato férrico y luego regenerar
éste en un biorreactor, es decir, se realizan las dos etapas constituyentes en
dos reactores diferentes, como se muestra en la ilustracion 3, pero esta mejora
solo es posible en el mecanismo de contacto indirecto, en el cual la bacteria no
necesita contacto directo con el mineral. [14]

Fez(SOz)z (agente lixiviante)
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llustracion 3. Separacion de efectos en dos reactores distintos
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De ahi que se centre este estudio en el mecanismo de contacto
indirecto, ya que es mas facil mejorar su cinética.

Més adelante se explica el porqué del efecto positivo, sobre la cinética,
de esta separacion de efectos.

Los procesos de biolixiviacion aplicados a minerales refractarios a escala
industrial fueron empleados por primera vez en Fairview (Sudafrica) en 1986
para un concentrado de oro refractario. En la actualidad, la biolixiviacion es
exitosamente empleada, a escala comercial, en paises como Brasil, Peru,
Australia, Ghana, Sudafrica, India y China .

2.1.3.5.1. Lixiviacion de los sulfuros minerales con sulfato férrico
(etapa de naturaleza electroquimica)

Se ha estudiado la disolucion de algunos sulfuros con sulfato férrico,
entre ellos la covelina, la calcosina, la calcopirita, la bornita y la pirrotina. [14]

Cada una de ella se disuelve siguiendo una o varias reacciones.

Covelina: CuS + 2Fe3* - Cu?* + 2Fe?* +S° r. 14
Calcosina: Cu,S + 4Fe3* —» 2Cu?* + 4Fe?* +S°  r. 15
Calcopirita: CuFeS, + 4Fe3* —» Cu?* + 5Fe?* +25° . 16
Bornita: CugFeS, + 12Fe3t - 5Cu?* + 13Fe?* +4S  r. 17
Pirrotina: FeS + 2Fe3* — 3Fe?t +S r. 18

En la lixiviacién con sulfato férrico de la arsenopirita, se observa la
formacion de azufre elemental, hierro(II) y arsénico(/I1I) como productos de
reaccion. Se encuentra que la estequiometria de la reaccion es la siguiente:

FeAsS + 5Fe3t —» 6Fe?t + As3t + S r. 19

2.1.3.5.2. Regeneracion bioldgica del agente lixiviante (proceso
bioquimico)

Durante la etapa de la reaccion quimica el ion férrico se va agotando,
transformandose en i6n ferroso. Para evitar que la reaccion se detenga, debido
a la falta de reactivo (sulfato férrico), es preciso oxidar el ién ferroso formado
para asi regenerar el agente lixiviante, esta oxidacién es realizada por la
bacteria en otro tanque llamado biorreactor.

La oxidacién bacteriana del i6n ferroso puede realizarse segun dos modelos:
[14]
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- El modelo de suspensiéon bacteriana, en el que las bacterias se
encuentran dispersas en el medio liquido, con o sin agitacion.

- El modelo de pelicula bacteriana soportada, en el que las bacterias se
encuentran fijas en una pelicula formada por las propias bacterias y un
cemento de unidn constituido por sulfatos basicos de hierro. Dicha
pelicula se soporta sobre un sélido inerte. Entre todos los dispositivos
basados en el modelo de pelicula bacteriana, cabe destacar los de lecho
fijo (columnas y terreros de bioxidacion) y los contactores rotatorios
(C.B.R).

Los estudios realizados sobre este tema llevan a la conclusion de que el
modelo de particula bacteriana soportada es mucho mas efectivo [13], pues
cuando la bacteria se encuentra dispersa en un medio liquido consume energia
en el trabajo de locomocion, mientras que si forma parte de una pelicula, esta
energia se invierte integramente en el crecimiento bacteriano.

En definitiva, mediante este proceso bioldgico, se regenera el ién ferroso
generado en la reaccion de lixiviacion, para obtener ion férrico y asi realimentar
la reaccion con este agente lixiviante.

Debido a que el principal problema de la biolixiviacion es el elevado
tiempo de operacion, es decir, la mala cinética de la reaccion, se busca la
mejora de la misma, y para ello, es conveniente separa fisicamente los dos
procesos, como se ha comentado anteriormente. Esta separacion sirve para
mejorar la cinética mediante la activacion térmica. Siendo este un factor
claramente determinante, al afectar de manera opuesta a ambas etapas.

Al aumentar la temperatura, la velocidad de la etapa quimica aumenta
(mejora la cinética), pero para el proceso biolégico un aumento de temperatura
perjudica el cultivo (no favorable), de ahi a que se produzcan en tanques
separados ambos procesos, consiguiendo con esta separacion mejores
resultados de extraccién. Asi se podra trabajar en cada reactor en las
condiciones O6ptimas de funcionamiento de cada reaccion por separado,
evitando los efectos negativos de ciertas condiciones de operacion de una
etapa sobre la otra etapa.

2.2. Lixiviacion con sulfato férrico como
pretratamiento para un concentrado de
arsenopirita-oro.

La muestra a tratar va a ser un concentrado de arsenopirita-oro en la

que el oro se encuentra ocluido en la matriz de arsenopirita. En el
pretratamiento del concentrado de arsenopirita se va a dar una biolixiviacion de
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contacto indirecto, en la cual se distinguen las dos etapas, lixiviacion con
sulfato férrico y regeneracion biolégica de ion ferroso.

La lixiviacion férrica de la arsenopirita ha sido estudiada previamente a
escala de laboratorio.

Practicamente en todas las experiencias se observan espectaculares
aumentos del nivel de extraccion de oro por cianuracion tras la etapa de
biolixiviacion. Sin embargo desde el punto de vista cinético los resultados son
pobres, siendo necesarios considerar tiempo de reaccién muy elevados. De ahi
el empleo de catalizadores en el proceso, para asi mejorar la cinética,
favoreciendo la velocidad de la reaccion.

En general no se necesita que la reaccién obtenga una conversion total
para conseguir elevados rendimientos en la extraccion de oro (por cianuracion).
En muchos caso oxidaciones del orden del 60% conducen a extracciones de
mas del 90% de oro.

Como bien se observa en la reaccién, los reactivos son de distinta
naturaleza fisica asi como el catalizador, por ello la reaccién a estudiar entra
dentro del grupo de reacciones heterogéneas, en las cuales se diferencian dos
etapas:

- Difusién del reactivo hasta la superficie del mineral.
- Reaccién quimica

Segun la temperatura a la que se realice la experiencia la velocidad de la
reaccidén heterogénea (la cinética que sigue la reaccién) va a venir marcada por
una etapa u otra, es decir, para temperaturas entre 30 — 50°C la etapa quimica
marca la cinética de la reaccion (tarda mas), mientras que si la temperatura es
de 70°C , la difusividad del reactivo hasta la superficie del mineral va a ser la
que marque la velocidad (tarda mas tiempo). [14]

llustracion 4. Efecto del pretratamiento de lixiviacion férrica sobre una mena refractaria de oro con
matriz de arsenaopirita.
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Una vez estudiada la lixiviacién del concentrado con sulfato férrico, se
estudié su efectividad como tratamiento previo a la cianuracion.

Se llevaron a cabo tres experiencias de lixiviacion férrica con distintas
condiciones (tablas 111 y IV) para su posterior cianuracion (tabla V). Con este
estudio se pretende conocer la intensidad que debe tener la reaccion de
lixiviacidén para que sea efectiva la recuperacion de metales preciosos.

Tabla Ill. Condiciones de las tres experiencias de lixiviacion férrica

Pretratamiento
Lixiviacion férrica | Lixiviacion férrica Lixiviacion férrica con
con plata plata y extraccionde S

D,, (%) 3,125 3,125 3,125
T (°C) 70 70 70
Tiempo de tratamiento (h) 7 12 12
[Fe(ll)] o g/1 10 10 10
Ag anadida (mg/g cdo) 0 2 2

Tabla IV. Resultados de las tres experiencias de lixiviacion férrica

Resultados
Lixiviacion férrica | Lixiviacion férrica Lixiviacion férrica con
con plata plata y extraccion de S
As extraido (%) 25 66 67
Masa de residuo (g) 98,6 79 82
S extraido (%) 0 0 85

Tabla V. Resultados de la cianuracion de las tres experiencias de lixiviacion
férrica y de la cianuracion directa. (Condiciones de operacion: [NaCN]~2200,
pH~ 12, 24 horas de tratamiento)

Resultados
Cianuracion | Lixiviacion Lixiviacion Lixiviacion férrica con
directa férrica férrica con plata | plata y extraccionde S
Extraccion de Au (%) 65,8 62,64 79,47 90,65
Extraccion de Ag (%) 30 46 38 70
Consumo de cianuro (kg/t) 7 6,3 10,4 7

Como se observa en la tabla V, la extraccion de oro es buena con
extracciones de arsénico en el pretratamiento (lixiviacion férrica con plata) de
aproximadamente el 60% (tabla IV), lo que significa que no es necesario
alcanzar una conversién del 100% en la reaccidén de lixiviacion para obtener
resultados de extraccidon de oro en la cianuracion bastante buenos.
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2.3. Descripcion general de la reaccion

2.3.1. Caracterizacion de la mena refractaria a tratar
(concentrado arsénico-oro).

Lo mas comun en las menas refractarias de oro es que el oro esté
ocluido o encapsulado en el mineral. Alguno de los minerales mas comunes
son: pirita, arsenopirita, calcocita, galena, sulfuros-arseniuros de niquel,
minerales de uranio, silicatos, carbonatos, estibinita. EI mineral elegido para el
disefno del reactor ha sido la arsenopirita, por tanto el reactivo de la reaccién va
a ser esta, junto con el agente lixiviante.

En la tabla VI se presenta la composicién quimica de la muestra a
estudiar. Puede observarse que los componentes mas abundantes son el
arsénico, el hierro y el azufre. Los metales nobles aparecen también en las
siguientes concentraciones: 30 g/t de oro y 100 g/t de plata. Se observa una
proporciéon importante de metales ligeros como el sodio, el magnesio y el
calcio. De entre los elementos minoritarios cabe destacar el bismuto y el cobre.

Tabla VI. Composicion quimica del concentrado arsénico-oro a tratar.

23,0% As
34,6% Fe
25,0% S
10,5% Na
5,0% Mg
1,1% Ca
0,27% Cu
0,28% Bi
0,0462% Pb
0,0345% Zn
0,0030% Au
0,0100% Ag

En la tabla VII se muestran las especies minerales identificadas en esta
muestra y las técnicas por las que han sido detectadas.

Tabla VII. Especies minerales identificadas en la muestra y técnicas de deteccion.

Meétodo MO SEM EDAX Rayos X
Especie

Arsenopirita X X X X
Pirita X X X X
Pirrotina X X X
Calcopirita X X X

Bismutinita X X

Bi nativo X X
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A continuacion se presenta una coleccién de las microfotografias mas
representativas de este material, obtenidas con los microscopios oépticos y
electrénicos.
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llustracion 5. Asociacion plata-bismuto detectada por EDAX. [14]

llustracion 6. (a) Asociacion plata-bismuto (SEM), (b) Vista general del concentrado de arsenopirita al
microscopio electronico de barrido, (c) Asociacion arsenopirita-pirita (SEM). [14]

llustracion 7. (a) Particula de arsenopirita con bismuto (SEM), (b) Asociacion arsenaopirita-calcopirita (SEM),
(c) Particula de arsenaopirita y asociacion pirita-pirrotina (SEM). [14]
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(b)

llustracion 8. (a) Vista general del concentrado en la que observan particulas individuales de arsenaopirita y
de pirita y particulas mixtas de estas dos especies (MO), (b) Distintas asociaciones en el concentrado de
arsenopirita (MO), (c) Vista general del concentrado en la que se observan distintas asociaciones entre
particulas (MO). [14]

Tras la microscopia se detectaron varias asociaciones mineralégicas,
entre las que se encuentran: pirrotina-pirita (ilustracién 7, (c)), arsenopirita-
pirita (ilustracién6 (c)), arsenopirita-calcopirita (ilustracion7 (b)) y calcopirita-
bismuto-arsenopirita. Dichas asociaciones pueden conducir a la formacién de
un par galvanico; se entiende como par galvanico a la asociacion de dos
metales siendo uno de ellos mas noble (menos electronegativo) que el otro, lo
que hace que la oxidacién del metal mas electronegativo sea mas favorable,
éste es conocido como anodo y el otro metal es conocido como céatodo.

Por ejemplo en el caso de la asociacion arsenopirita-pirita, la pirita es
mas noble que la arsenopirita, o que provoca una oxidacion mas rapida de la
arsenopirita. Actuando la arsenopirita como anodo y la pirita como catodo.

En ninguna de las sesiones de microscopia se detectd la presencia de
oro. No obstante, se observo plata asociada con bismuto (ilustracién 5y 6 (a)).

2.3.1.1. Granulometria del concentrado

En la ilustracibn 9 se observa la distribucién granulométrica de este
concentrado de arsenopirita-oro. En la representacion se observa que el
tamafno medio de particula es de 86um, es decir, el 50% de las particulas
poseen dicho tamano. Mientras que el 80% de las particulas poseen un tamafo
de 136um.
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llustracion 9. Distribucion granulométrica del concentrado arsenaopirita-oro. [14]

2.3.1.2. Grado de refractariedad del concentrado arsenopirita-oro

La tabla VIII recoge las condiciones experimentales y los resultados
obtenidos en una prueba de lixiviacién con cianuro sodico del concentrado de
arsenopirita. Con un consumo de cianuro sodico de 7 kg/t de concentrado, se
ha extraido el 66% de oro, menos del 80%, que es el valor en el que se marca
la refractariedad o no de la mena. Es, por tanto, necesario tratar este material
refractario antes de su cianuracién. [14]

Tabla V. Cianuracion directa del concentrado As-Au

Condiciones experimentales
[NaCN] (ppm) 2244
pH 12,5
Masa cianurada (g) 125
Duracion (h) 24
Resultados

Extraccion de Au 65,79 %
Extraccion de Ag 30 %
Consumo de cianuro 70 kg/t
[As] (ppm) 178
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La reaccidon para la cual se va a disenar el reactor se trata de una
reaccion heterogénea, cuya cinética viene marcada por dos etapas, la etapa de
difusién y la etapa quimica.

La reaccién es la mostrada a continuacion:

2FeAsS + 5Fe,(S0,) + 6H,0 — 12FeS0, + 2H;AsO5 + 2S + 3H,S0, r. 20

En forma idnica ya se definié anteriormente (r.19)

Las arsenopirita reacciona con el sulfato férrico, agente lixiviante, en
presencia de sulfato de plata como catalizador, para dar lugar a sulfato ferroso,
acido arsenioso, azufre elemental y &cido sulfurico.

El objetivo de la lixiviacion es destruir la matriz que encapsula el oro
constituida por arsenopirita. Lo que se quiere alcanzar es la maxima cantidad
de arsénico extraido (As (I11)), para asi conseguir que el oro esté lo mas libre
posible. Para conseguirlo se definen unas variables de reaccién, las cuales se
han estudiado anteriormente a escala de laboratorio.

2.3.2. Variables que intervienen en el proceso (reaccion)

Por cianuracién directa de este concentrado de arsenopirita, sélo se
recupera el 65,8 % del oro que contiene (tabla V) y, por tanto, existe la
necesidad de someterlo a un pretratamiento. Puesto que la especie
mineralégica mayoritaria es arsenopirita, se propone, la lixiviacion con sulfato
férrico como método para eliminar su refractariedad.

Las variables que intervienen en el proceso de lixiviacién son: el tamano
de particula, el pH, la agitacion, la densidad de pulpa, la concentracién inicial
de agente lixiviante, la temperatura y el empleo de catalizadores.

e Tamano de particula: una disminucién del tamano de particula produciria
un aumento de la superficie mineral expuesta a la accion del agente
lixiviante, lo que provocaria un aumento en la velocidad de reaccion. Sin
embargo no se va a introducir un proceso de molienda puesto que se
pretende tratar un concentrado con una granulometria caracteristica y
asi se evita el coste adicional de molienda.

e pH: se trabajar con un valor de pH favorable para la etapa biolégica, es
decir, valor para el cual las bacterias presenten una actividad 6ptima en
la oxidacion del sulfato ferroso. Dicho valor es de 1,25, por ello la
variable pH debe moverse en un rango de valores muy proximos a este
valor optimo.
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e Agitacion: la reaccidn se va a llevar a cabo en las mejores condiciones
de agitacién disponibles, estando en todo momento garantizada la
suspension de las particulas sélidas en el seno del licor.

e Densidad de pulpa: es la relacion entre las fases reactantes (gramos de
sélidos por 100 mL de disolucién), y por tanto, para un volumen dado,
estd estrechamente ligado, con la concentracion inicial de agente
lixiviante, mediante la estequiometria de la reaccién. El valor de la
densidad de pulpa marca la concentracién de sulfato férrico necesaria
para cubrir los requerimientos estequiométricos de la reaccién. Fijando
un valor de densidad de pulpa, solo sera necesario estudiar la
concentracién inicial de agente lixiviante.

e Agente lixiviante: la eleccion de sulfato férrico como agente lixiviante de
debe a estudios anteriores [14] y su concentracion se va a elegir tras la
realizacién de varias experiencias a escala de laboratorio con distintos
valores de dicha concentracion.

e (Catalizador: la adicion de un catalizador presenta un efecto positivo en la
cinética de la reaccién de lixiviacion estudiada. Se ha elegido Ag*, en
forma de sulfato de plata, como catalizador , ya que en trabajos
realizados anteriormente [14] con menas refractarias cuya matriz era de
arsenopirita, se observdo que el catibn plata presentaba un efecto
catalitico positivo y por ello se decidié el empleo del mismo para la
activacion de la reaccion.

e Temperatura: es otro factor que afecta a la cinética de la reaccion, ya
gue segun a la temperatura que tenga lugar la reaccion de lixiviacion, la
etapa controlante de la reaccién va a ser una u otra, siendo esto muy
importante para la velocidad de la reaccion. Se va a elegir la temperatura
que favorezca mas la cinética de la reaccién.

Tras el estudio de las distintas posibilidades de las variables que afectan
al proceso se llega a una conclusion y por tanto a unos valores de dichas
variables para los que la reaccion es mas efectiva.

2.4. Cinética de la reaccion

2.4.1. Fundamento de las reacciones cataliticas heterogéneas.
[19]

Las reacciones heterogéneas son aquellas en las que intervienen mas
de una fase, puede afectar a cualquier agente de la reaccién, es decir, que
cada reactivo se encuentre en una fase o cada producto. Si la reaccion es
catalitica hay que contemplar el estado del catalizador. Todas las posibles
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combinaciones en las que exista dos o mas fases se trata de un sistema
heterogéneo.

Existe sistemas bifasicos (dos fases) y trifasico (tres fases), pero en este
caso nos centramos en los sistemas con dos fases.

En funcion de la naturaleza de las fases existe una clasificacion:

- F-F:  G-L, L-L (inmiscibles), V-L, L- FSC.
. SF

Se van a estudiar las reacciones heterogéneas en las que un gas o un
liquido se pone en contacto con un sdlido, reaccionan con él, y los transforman
en producto, es decir, del grupo S-F. Estas reacciones pueden representarse
por:

aA (fluido) + bB (s6lido) — productos fluidos r. 21
aA (fluido) + bB (s6lido) — productos sélidos r. 22
aA (fluido) + bB (sélido) — productos fluidos y sélidos  r. 23

En nuestro estudio se trata de una reaccidén heterogénea donde un
reactivo se encuentra en disolucién (fluido) y el otro en estado sélido, y los
productos generador son tanto liquidos como sélidos, por tanto se asemeja a la
reaccién 23.

5Fe,(S0,)s + 2FeAsS + 6H,0 — 12FeS0, + 2H3AsO5 + 2S + 3H,S0, r.20
aA (fluido) + bB (s6lido) — productos fluidos y sb6lidos .23

Donde:
- A= Fe,(50,)5 (disoluciéon acuosa de sulfato férrico)
- a=5
- B = FeAsS (arsenopirita)
- b=2

En este tipo de reacciones se puede considerar que las particulas
sOlidas no cambian de tamarno, es decir, el tamafio de las particulas es
constante debido a la formacion de producto sélido durante la reaccion (el
azufre solido formado rodea a las particulas y hace que éstas mantengan
constante su tamano).

Se ha de tener presente que, a cualquier modelo para el transcurso de
una reaccion, le corresponde una representacibn matematica, es decir, su
ecuacion cinética. En consecuencia, si elegimos un modelo hemos de aceptar
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Su ecuacion cinética, y viceversa. Si un modelo se ajusta al comportamiento
real su expresion cinética predecira y describira el proceso cinético real; si el
modelo difiere mucho del comportamiento real, su expresion cinética resultara
inatil.

Las condiciones que ha de cumplir un modelo, desde el punto de vista
de la ingenieria, son que constituya la representacion mas préxima al proceso
real y que pueda emplearse sin excesiva complicacion matematica; resulta
poco util seleccionar un modelo que se aproxime mucho a la realidad, pero que
sea tan complicado que resulte inaplicable, aunque esto ocurre con demasiada
frecuencia.

Para las reacciones no cataliticas (se ha supuesto no catalitica porque
asi podemos ajustarla a un modelo, ya que el catalizador es una disolucién y
no un solido y por ellos esta suposicion facilita el estudio de la cinética y el
disefio no alejandose mucho del sistema real) se consideran dos modelos
idealizados: modelo de conversion progresiva y modelo de nucleo sin
reaccionar o también conocido como modelo del niicleo decreciente.

- Modelo de conversion progresiva: el fluido reaccionante penetra y
reacciona simultdneamente en toda las particula sélida, por tanto el
reactivo sdélido se esta convirtiendo continua y progresivamente en toda
la particula. En este caso las particulas sélidas tienen elevado nivel de
porosidad.

- Modelo de nucleo sin reaccionar: la reaccion tiene lugar primero en la
superficie exterior de la particula sélida; después la zona de reaccién se
desplaza hacia el interior del sdlido, dejando atrds el material
completamente convertido y sélido inerte, al que denominaremos
‘ceniza” . De este modo durante la reaccion existira un nucleo de
material sin reaccionar, cuyo tamano ir4d disminuyendo a medida que
transcurre la reaccion . En este caso las particulas sodlidas tiene bajo
nivel de porosidad.

Al comparar ambos modelos con la operacién real, se observa, en
general, materiales sélidos que no han reaccionado, rodeados de una capa de
ceniza. El contorno del nucleo que no ha reaccionado puede no estar siempre
tan perfectamente definido como se representa en el modelo, sin embargo la
observacion de un elevado numero de casos, indica que la mayor parte de las
veces, el modelo de nucleo sin reaccionar se ajusta mejor al comportamiento
real que el modelo de conversion progresiva.

De ahi que se proceda a deducir las ecuaciones cinéticas para el modelo
de ndcleo sin reaccionar, aunque en esta deduccién se supone por
conveniencia que el fluido que rodea al sélido es un gas, esto se puede
extender con facilidad a todos los fluidos, tanto gases como liquidos.
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2.4.1.1. Modelo del nucleo sin reaccionar para particulas esféricas

de tamano constante.

Conve(snon - Niicleo sin Conversifn
baja reaccionar alta
Tiempo Tiempoo
— —_—
| 1 i 1
11 1 T Zonzde
[ | | | reaccion |
13 ) ! 0 [ A
| | ] | |
°< ‘ -
R I
S 2 I |
S E ! :
g B | | ‘
K | | ] |
Q { | < | | o | | =
R 0 R 0 R R 0 R
Posicidn iadial

llustracion 10. De acuerdo con el modelo de ndcleo sin reaccionar la
reaccion se efectua en una capa estrecha que se va desplazando hacia el
interior de la particula sdlida. El reactivo se convierte completamente a
medida que la capa se va desplazando. [19]

Este modelo fue desarrollado por Yagi y Kunii (1955), considerando que

durante la reaccion se presentan sucesivamente las cinco etapas siguientes,
las cuales pueden ser observadas en la ilustracién 11:

Etapa 1: difusién externa del reactivo A (fluido) hasta la superficie del
sélido a través de la pelicula de fluido que le rodea.

Etapa 2: penetracion y difusion interna del reactivo A, a través de la capa
de ceniza hasta la superficie del nicleo que no ha reaccionado o

superficie de reaccion.

Etapa 3: reaccion del reactivo A con el sdélido (reactivo B) en la superficie

de reaccion.

Etapa 4: difusion interna de los productos fluidos formados a través de la
capa de ceniza hacia la superficie exterior del sdlido.

Etapa 5: difusion externa de los productos fluidos formados a través de

la capa fluida hacia el seno del fluido.
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Pelicula gaseosa 1\ r~Superficie de

Superficie de reaccion \————~_/ laparicula Tistea
~
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Y 4
G \

rf

c
Posicion radial

llustracion 11. Representacion de las concentraciones de

los reactivos y de los productos para la reaccion aA(g) +

bB(s) = rR(g) + sS(s) en el caso de una particula que no
cambia de tamario. [19]

Es frecuente que no se presente alguna de estas etapas; por ejemplo, si
no se forman productos fluidos o si la reaccién es irreversible, las etapas 4 y 5
no contribuyen directamente a la resistencia a la reaccion.

2.4.1.1.1. Cinética del modelo de nucleo sin reaccionar o nucleo
decreciente

Las resistencias de las distintas etapas suelen ser muy diferentes, por
tanto se ha de tener en cuenta que la etapa que presente mayor resistencia,
sea mas lenta, sera la etapa controlante de la velocidad.

Se desarrollan las ecuaciones de conversion para particulas esféricas en
las que las etapas 1, 2 y 3, sucesivamente, seran las controlantes (4 y 5 no se
consideran). Se extendera entonces el andlisis a particulas no esféricas y a
situaciones donde debe considerarse el efecto combinado de estas tres
resistencias.
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e Ladifusion através de la pelicula gaseosa como etapa controlante

aA (g) + bB (s) - productos .23

Cuando la etapa controlante es la resistencia de la pelicula gaseosa, el
perfil de concentracion del reactivo A en fase gaseosa sera el representado en
la ilustracion 12. Se observa en ella la falta de existencia de reactivo en la
superficie, por tanto, el potencial de concentracion C,, — Cy, Se reduce a Cyy Yy
es constante durante el transcurso de la reaccibn. Como es conveniente
deducir las ecuaciones cinéticas basandonos en la superficie disponible,
efectuaremos los calculos con referencia a la superficie exterior constante de la

particula.

Concentraclion del reactivo

en lase gaseosa

Superficie dal nacl2o que
S& eI1ICoge s rEaccionar

—Superiicia ¢s 12 particulz

Conceniracion
en 2] cuzipo
peincipal del ga=

| Para unz reaccion
_'/- wreversible,
' Cy=0

- ) R

Posicifin radial

llustracion 12. Representacion de una particula reactante cuando
la difusion a través de la pelicula gaseosa es la resistencia

controlante. [19]

_uA e kg(CAg - CAS) = kgCAg ec. 1

Teniendo en cuenta que por la estequiometria de la ecuacion dNg = b -
dNy ec. 2 , se puede escribir:

-1dNg, -1 1dNg

= = ec. 3
Sext dt Sext b dt
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Sext = 4MR? ec. 4

dNg = pg -dVg = pg-d (gnrf) = 4mpgr2dr, ec. 5

Sustituyendo en ec. 4y ec. 5 en el segundo término de e. 3, se obtiene la ec. 6:

-1 1dNg _ -1 14mpgrédr, _

— 1 — — pprédre
Sextb dt  4mR2b  dt

R2dt

1_
5 ec. 6

Igualando ec. 1y ec. 6, se obtien la ec. 7:

2
—ppredre

rqr = D RgCag ec. 7

Ordenando términos e integrando la ec. 7 se obtiene la ecuacién final, ec. 8:
—pg ('°
Rz )i
3
‘R
t:pB—[l—(E)] ec. 8
3b'kg'CAg R
Designando por t al tiempo necesario para la reaccion completa de una
particula y haciendo r, = 0, en la ec. 8, se obtiene la ec. 9:

t
rcz-drczb-kg-CAg-jdt
0

PR
T =

= ec. 9
3b-kgCag

El radio del ndcleo sin reaccionar en funcion del tiempo fraccional,
referido a la conversidn completa, se calcula dividiendo las ecuaciones 8y 9:

t=1- (%)3 ec. 10

Que también puede escribirse en funcién de la conversion fraccional, ec.

12’ recordando que 1— xp = (volumen del nucleo sin reaccionar) _ g”;i _ (%)3 ec.
=TT

volumen total de la particula ‘3}

11
§=1—(1—x3)=x3 ec. 12

Se obtiene asi la relacion del tiempo con el radio y la conversion.
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e La difusion a través de la capa de ceniza como etapa controlante

Niclzo sin
reaccionsr

en fase paseosa

Concentracion del reactivo

Posicion radial

llustracion 13. Representacion de una particula reactante cuando la
difusion a través de la capa de ceniza es la resistencia controlante. [19]

La ilustracién 13 representa el caso en el que la difusion a través de la
capa de ceniza controla la velocidad de la reaccion. Para deducir una expresion
entre el tiempo y el radio se ha de efectuar un analisis en dos etapas:

- Primero se considera una particula que ha reaccionado parcialmente,
escribiendo las relaciones de flujo para este caso. Después se aplica
este tipo de relacion a todos los valore de 1., es decir, integramos
entre Ry 0.

Se considera una particula que ha reaccionado parcialmente, como se
representa en la ilustracién 13 . Tanto el reactivo A como la superficie limite del
nucleo que no ha reaccionado, se desplazaran hacia el centro de la particula,
pero la disminucion del nucleo que no ha reaccionado es unas 1000 veces
menor que la velocidad de desplazamiento de A hacia la zona sin reaccionar ,
la relacién entre estas velocidades es aproximadamente igual a la relacién
entre las densidades del sdélido y del gas. Por consiguiente, en todo momento
puede suponerse que el nucleo sin reaccionar permanece estacionario por lo
que respecta al gradiente de concentracién de A en la ceniza. Esta hipétesis de
condiciones estacionarias para la difusion de A en cualquier instante y para
cualquier radio del nucleo sin reaccionar, permite una gran simplificaciéon en el
planteamiento matematico indicado a continuacion. De acuerdo a esta
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hipbtesis, la velocidad de reaccion de A, en cualquier instante, viene dada por
su velocidad de difusién hacia la superficie de reaccidn, es decir:
_1 dNA _1 dNA

= ——2 = 3
YOS ar T amrz ar <€

—uy =D, A ec. 13
Seiguala ec. 3y ec. 13:

—dNy4
dt

Ordenando e integrando la ecuacion ec. 14, se obtiene la ec. 15:

—dNy (Tc 1 Cac=0
f r—zdr = 47TDef dCy

dt Jp Cag=Cas

dc
= 4nr2Ded—rA = constante ec. 14

TANg (11N _
= (rc =) =4nD.Cy ec. 15

La ecuacién 15 representa las condiciones de una particula reactante en
cualquier momento.

- Segundo: se considera la variacion del tamafno del nucleo sin reaccionar
con el tiempo. Para un determinado tamafo del nucleo sin reaccionar,

dN . . . . .
d—t“‘ es constante; sin embargo, a medida que el nacleo disminuye la

capa de ceniza sera mayor originando una disminucién de la velocidad
de difusién de A. En consecuencia la integraciéon de la ecuacidon anterior
con respecto al tiempo y a otras variables, conducirda a las relaciones
buscadas. Como esta ecuacion cinética contiene tres variables: t,N, y 7,
ha de eliminarse una de ellas o ponerse en funcion de las otras dos
antes de efectuar la integracién. Del mismo modo que para la difusidén en
pelicula, se expresa N, en funcién de r.; esta relacién viene dada por la
ecuacion siguiente que sustituida en la ecuacion anterior separando
variables e integrando conduce a la ecuacidén que buscamos:

Introducimos el parametro b:

dN,  1dNy
dat b dt ¢

Sustituyendo en el primer término de la ec. 151a ec. 2, se obtiene la ec.16:

ﬂ(i_l)__l%(i_l)_
w =7 v a \n R = 4nD,Cy, ec. 16
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A continuacién se sustituye la ec. 5 en la ec. 16 y se simplifica obteniendo la
ec.17.

4
dNg = pg-dVy = pg - d (gm‘f) = 4mpgprAdr, ec.5

,drey 11
(~ampor 35) (7~ ) = bmPeCa
C

(—psr?S2) (- =2) = bDCyy ec. 17

re R

Separando variable e integrando la ec. 17, se obtiene la ec. 18:

e /1 1 t
- — ——|r2dr, = bD,C ]dt
pBL (Tc R)rc L e“Ag 0
_ _peRE [ (1) Lo (T 3]
t= [1 3(%) +2(%)| ec 18
El tiempo necesario para la conversion completa de una particula se

obtiene cuando r, =0 enla ec. 18:

R2
r=-L2%_  ec 19
6bDoCag

El transcurso de la reaccion, en funcién del tiempo necesario para la
conversién completa, se calcula dividiendo ec. 18 entre ec. 19:

5=1—3(%)2+2(%)3 ec. 20

T

Que en funcion de la conversion fraccional también se puede escribir la
ec. 20 como la ec. 22

%nr? 3
1_XB:éT[R3=(E) ec. 11
3

(1- xB)§ = (%)2 ec. 21

2
f=1-3(1-xp)3+2(1-x;) ec 22

T
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e Lareaccion quimica como etapa controlante

La ilustracion 14 muestra los gradientes de concentracion dentro de una
particula cuando la etapa controlante es la reaccién quimica. Como el
transcurso de la reaccion es independiente de la presencia de cualquier capa
de ceniza, la cantidad de sustancia reactante es proporcional a la superficie
disponible del nacleo sin reaccionar. Por consiguiente, la velocidad de reaccion,
basada en la unidad de superficie del nudcleo sin reaccionar, para la
estequiometria dada, resulta:

_uA == kSCAgCB = ksCAg ec. 23

N, AldNy
YT dt T s bar O
S = 4mr? ec. 24
dNg = pg -dVg = pg - d Gm’f) = 4mpgridr,  ec.25

Sustituyendo en los términos de la ec. 2, las ec. 24y ec. 25 se obtiene la
ec. 26:

-11dNg _ —1 14mpgrédre _

1 —pgdr
= — —ZPETTe e, 26
Sbdt  4mrlb  dt b dt

Igualando la ec. 23 con ec. 26:

—ppdrc .
% = bksCsy e€c.27

Ordenando e integrando términos de ec. 27, se obtiene la ec. 28.:

Te t
—pB.f dr, =bk;CAgf dt
R 0

_ _PB _
t——bk;CAg (R—1) ec28

El tiempo necesario, 7, necesario para la reaccidon completa se obtiene
cuando ., = 0, en la ec. 28:

R
=LY e 29
bkyCag

La disminucion del radio o el aumento de la conversion fraccional de la
particula en funcién de t se calcula por combinacién de la ec. 28y ec. 29:

fo1-  ec30
T R
%nr? 3
1—3cB=4 3=(E) ec. 11
TR

3
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1
(1—xp)s =<

2 ec. 31

t 1
D=1 (1-xp)5

T

ec. 32

Concentracian del reactivo

|
|
|
|
R o ¢ A R
Posician radial

llustracion 14. Representacion de una particula reactante cuando la
reaccion quimica es la resistencia controlante, en el caso de la reaccion

A(g) + bB(s) — productos. [19]

Tabla IX. Cuadro resumen de la ecuaciones principales deducidas segun cual sea la

etapa controlante de la reaccion.

La difusion a través de la pelicula
gaseosa como etapa controlante

La difusion a través de la capa de
ceniza como etapa controlante

La reaccion quimica como
etapa controlante

2

PB

pp - R [ rc 3] ppR? 7. € _
t=0———|1-\— =—[1_3_ +2(= ] t=—= (R—r1.)
3b-kg'CAg (R) 6bDeCAg (R) (R) bksCAg ¢
PR _ peR? = PeR
3b-ky - Cay " 6bD,Cyy bksCag
t reyd t 7o\ 2 Ten3 t 7
—=1-(= - =1-3(= - -—=1-=
T 1 (R) T 1 B(R) Z(R) T R
t 2
—=1-(1—xp) =xp -=1-3(1—-x5)3+2(1 —xp) -=1-—(1-xp)3
T
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2.4.2. Estudio cinético
2.4.2.1. Ensayos preliminares

El primer ensayo se realizé con una concentracion de sulfato férrico muy
superior a la estequiométrica, para que el agente lixiviante siempre estuviera en
exceso. Se fij6 un valor de densidad de pulpa de 1%, lo que conlleva a una
concentracién estequiométrica de ion férrico de 8,4 g/l. Se eligié un valor de
concentracién de ién férrico de 30 g /I, el cual cubria el férrico requerido para la
reaccion de arsenopirita y el consumido por la disolucién de otras especies
disueltas en el concentrado.

Los resultados obtenidos fueron los mostrados en la tabla X:

Tabla X. Resultados de la lixiviacion férrica del concentrado de arsenopirita
(Condiciones de operacién:[Fe(III)] = 30 g/l Dp = 1%, T = 70°C)

Tiempo (min) [Fe(1D)] g/l [As] g/l %As extraido
0 0,00 0,000 0,00
5 0,28 0,030 1,30
15 0,46 0,040 1,74
30 0,73 0,090 3,91
60 1,00 0,200 8,70
120 1,42 0,265 11,52
300 2,44 0,313 13,61
480 3,19 0,372 16,17
1350 5,73 0,528 22,96

Se observan resultados pobres de la extraccion de arsénico, ya que a un
tiempo de 5 horas (30 min) solo es extraido 13,61%, y al final de la prueba
(22 horas aproximadamente (1350 min)) se obtiene tan sélo una recuperacion
del 22,96% de arsénico.

Los resultados obtenidos en estas condiciones muestran que la
lixiviacion con sulfato férrico tiene lugar con una cinética muy lenta. Se sabe
que a estos valores de concentracién de sulfato férrico pueden tener lugar
fendmenos de hidrdlisis que podrian inhibir de alguna manera la reaccién. [14]

Para comprobar este fenébmeno se llevo a cabo otra prueba con una
concentracién de sulfato férrico distinta, se eligié 10g/l con una densidad de
pulpa de 0,5%, para que también hubiera un gran exceso de agente lixiviante.

Los resultados obtenidos fueron los mostrados en la tabla X/
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Tabla Xl. Resultados de la lixiviacion férrica del concentrado de arsenopirita
(Condiciones de operacion:[Fe(111)] = 10 g/l Dp = 0,5%, T = 70°C)

Tiempo (min) [Fe(ID)] g/l [As] g/l %As extraido
0 0,00 0,000 0,00
30 0,46 0,052 4,50
60 0,70 0,095 8,30
219 1,58 0,240 20,90
300 1,82 0,300 26,10
420 2,50 0,400 34,80

Segun se observa en la primera hora (60 min) para ambas pruebas se
han alcanzado alrededor del 8,5% de extraccion de arsénico. Sin embargo al
cabo de 5 horas (30 min) en la prueba de 30g/!l la extraccién es del 13,61%,
mientras que en la prueba de 10g/l, la extraccién es del 26,10%.

Parece por tanto conveniente trabajar con concentraciones menores de
sulfato férrico, que ademas presentan la ventaja de tener un pH mayor de 1,25
que puede ser ajustado a este valor con acido sulfurico.

Tras realizar estos ensayos exploratorios iniciales, los resultados
obtenidos (tablas X y X/) muestran que la lixiviacién de la arsenopirita con
sulfato férrico tiene lugar con una cinética muy lenta, siendo esta mas notable
en el ensayo 1 (tabla X).

Parece necesario estudiar qué fendmeno controla la cinética de la
reaccion. El control del proceso lo puede ejercer la velocidad de cada una de
las dos etapas que lo componen:

- la etapa de reaccion quimica propiamente dicha.
- la etapa de difusion del reactivo hasta la superficie del mineral.

En el caso de la arsenopirita, como en el de los sulfuros en general, esta
ultima etapa consiste en la difusidén del sulfato férrico a través de la capa de
azufre elemental que se forma como producto de la reaccion quimica, y que se
va depositando sobre la superficie a lixiviar, conocida como capa de ceniza.

Se sabe que si la concentracidn de agente lixiviante se mantiene
constante durante la lixiviacion, la cinética del proceso sigue la ec. 33 si la
reaccién quimica es el paso limitante, el mas lento, y la ec. 34, si lo es la
difusién del reactivo a través de la capa de producto formada.

Las ecuaciones cinéticas de ambas etapas son las siguientes:

k-t=1-(1- x)l/s ec. 33 ecuacién control quimico

kp-t=1- %x -(1- x)2/3 ec. 34 ecuacion control difusional
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2.4.2.2. Estudio de la lixiviacion férrica catalizada con plata

Para mejorar los datos cinéticos del proceso de lixiviacion, se estudio la
catalisis con sulfato de plata.

Se llevaron a cabo dos pruebas sobre la lixiviacion férrica bajo las
mismas condiciones. Una pequefa cantidad de plata (5mg/g de concentrado)
fue anadida a uno de ellos, mientras que la otra no contenia nada de este
catalizador.

Los resultado obtenido se muestra en las tablas X/l'y XIII.

Tabla XIl. Resultados lixiviacion sin catalizador (Condiciones de operacion:[Fe(I111)] =
10 g/l Dp = 0,5%, T = 70°C)

Tiempo (min) %As extraido
0 0,00
30 4,50
60 8,30
219 20,90
300 26,10
420 34,80

Tabla XllIl. Resultados lixiviacion con catalizador (Condiciones de
operacion:[Fe(Ill1)] = 10 g/l Dp = 0,5%, T = 70°C, 5mg Ag/g cdo)

Tiempo (min) %As extraido
0 0,00
30 23,50
60 33,40
120 48,60
180 55,70
240 62,60
420 78,30
600 87

Tras 7 horas (420 min) de reaccion, se observa una significativa mejora
al empelar sulfato de plata como catalizador, alcanzadndose una extraccion del
78,30% de arsénico, frente al 34,80% obtenido en las misma condiciones de
operacion pero sin catalizador.

Por tanto la adiciéon de Ag* ejerce un efecto positivo sobre la cinética de
la lixiviacidn férrica de la arsenopirita de este concentrado.
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Gréfica 1. Lixiviacion férrica catalizada con sulfato de plata y sin catalizar con
10 g/l de Fe(III),0,5 % de densidad de pulpa,70 °C y pH = 1,25

La diferencia entre la reaccion sin catalizar y la catalizada es de un
aumento del 43,5% en la extraccion de arsénico, por lo que claramente es

necesario su empleo para favorecer la cinética del proceso.

La cantidad de plata adicionada también se marcé de acuerdo a los
resultados de varias experiencias, en las que el resultado obtenido define la
eleccion tomada. Tras 12 horas de reaccion y a las condiciones indicadas, se
obtienen los resultados mostrados en la tabla X/V:

Tabla XIV. Resultados de la cantidad de plata adicionada (Condiciones de
operacion:[Fe(II11)] = 10 g/l Dp = 1%, T = 70°C)

Ag (mg/g de concentrado) | As extraido
0 20 %
1 78 %
2 79 %
3 81 %
4 83 %
5 83 %
11 81 %
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Por tanto, segun los resultados obtenidos, la cantidad de catalizador a
adicionar va a ser de 4 —5mg/g de cdo. Estos resultados se obtienen en un
ensayo donde se realiza a una escala inferior que industrialmente, ya que son
resultados de ensayos de laboratorio. Estudios posteriores [17] demuestran
que al aumentar la cantidad de mineral tratado es necesario una menor
cantidad de catalizador, por tanto se puede bajar la cantidad del mismo
anadidaa 0,5mg Ag/g cdo.

La grafica 2 muestra los resultados de la tabla X/V. Como se observa la
extraccion de arsénico aumenta bruscamente en presencia de plata.

ExtraccionAs 80 T*M_F *
(%) 70

0 2 4 6 8 10 12

Adicién Ag (mg/g cdo)

Gréfica 2. Influencia de la cantidad de plata afnadida para la lixiviacion férrica
del concentrado de arsenaopirita

2.4.2.3. Concentracion de sulfato férrico

Debido a los resultados obtenidos en los ensayos preliminares (tablas X
y X/, es logico comparar dos experiencias, una con [Fe(III)] =10 g/l
(realizada anteriormente) correspondiente a la tabla X/II de resultados y otra, al
menos, con una concentracién inferior, [Fe(IlI)] =5 g/l, ambas catalizadas
con sulfato de plata.

Los resultados obtenidos para la concentracién de sulfato férrico de
5 g/l fueron los mostrados en la tabla XV:
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Tabla XV. Resultados de la lixiviacion férrica del concentrado de arsenaopirita
(Condiciones de operacion:[Fe(I11)] =5 g/l Dp = 0,5%, T = 70°C,

5mg Ag/g cdo)
Tiempo (min) %As extraido

0 0,00

15 14,30

30 19,60

60 29,10
120 47,00
180 52,20
360 65,70
420 69,60

Para un tiempo de 7 horas (420 min) la extraccién del arsénico para
[Fe(1II)] = 10 g/l es de 78,30% (tabla X//l), mientras que en la experiencia de
5 g/l dicha extraccion es del 69,60%.

Comparando ambas experiencias, se observan mejores resultados de
extraccion de arsénico para una concentracion inicial de sulfato férrico de

10 g/L.

2.4.2.4. Influencia de la temperatura

Un factor que influye sobre la cinética de la reaccion es la temperatura.
Segun la temperatura a la que se realice la experiencia el proceso de lixiviacion
va a venir controlado por una etapa u otra, es decir para temperaturas entre
30 — 50°C la etapa de reaccion quimica marca la velocidad de la lixiviacion,
mientras que si la temperatura es de 70°C o mas, la difusién del reactivo va a
ser la que marque el proceso (etapa mas lenta).

Esto queda demostrado tras la realizacién de cuatro ensayos a escala
de laboratorio a distintas temperaturas, sus resultados verifican dicha
afirmacién.

Se realizaron pruebas de lixiviacion a diferentes temperaturas,
30°C, 40°C,50°C y 70°C, con una concentraciéon de sulfato férrico de 10 g/L,
Dp =0,5% y catalizada con plata (5mg Ag /g cdo), y tras un tiempo de
reaccion de 3 horas (180 minutos) los resultados (tabla XV/) marcaron de
forma clara cuadl era la temperatura mas adecuada.
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Tabla XVI. Resultados tras lixiviacion a varias temperaturas en las condiciones
indicadas y 180 min de reaccion. (Condiciones de operacion:{Fe(I11)] = 10 g/l
Dp =0,5%, T = 70°C, 5mg Ag/g cdo)

Temperatura As extraido
30°C 7,8%
40°C 14,9 %
50°C 27,9 %
70°C 55,70 %

Los resultados de las experiencias realizadas a las distintas
temperaturas quedan representados en la gréfica 3, observandose de manera
mas contundente las diferencias entre las curvas de los 30°C, 40°C y 50°C, y la
curva de los 70°C.

ExtraccionAs 100

90
80
70 a=gmm 30 grados
60 el 40 grados
50 /d( 50 grados
40 e=iem 70 grados
30
20 /, !
: —+——

o pfla=——

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
Tiempo (min)

60

Grafica 3. Representacion de la extraccion de As (%) frente al tiempo de reaccion de los

cuatro ensayos realizados a las temperaturas indicadas.

La temperatura a la cual la reaccion tiene un mejor rendimiento es de 70°C.

Como se observa en la gréfica 3, a la temperatura de 70°C la curva de
lixiviacion tiene una forma totalmente diferente al resto de las curvas. Esto
puede ser indicio de que a 70°C la cinética tenga un control diferente al de las
pruebas realizadas a menor temperatura.
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Por ello se va a proceder a someter los resultados de los cuatro ensayos
(30°C, 40°C, 50°C y 70°C) a las ecuaciones de las dos etapas de proceso (ec. 33
y ec. 34) para observar asi cual es el mejor ajuste de cada ensayo, es decir, Si
se ajusta mejor al modelo de control difusional (ec. 34) o al de control quimico
(ec. 33)

Los resultados obtenidos de someter los cuatro ensayos a las
ecuaciones ec. 33y ec. 34 se muestran en la tabla XVII.

Tabla XVII. Constante cinéticas y coeficiente de correlacion para control quimico y
difusional de los cuatro ensayos.

ENSAYOS CONTROL QUIMICO CONTROL DIFUSIONAL
T (°C) R? K (min™1) R? K, (min™")

30 0,995072 0,000144 0,949447 2,0-107°

40 0,996277 0,000312 0,956001 6,7-107°

50 0,985478 0,000566 0,968210 2,5-107°

70 0,929309 0,000873 0,998941 2,8-107*

Como se observa en la tabla XVII, la reaccién de lixiviacion catalizada
para 30,40 y 50 °C obedece a la ecuacion 33 ( ecuacién control quimico ), ya
gue R? es mayor en los tres casos para ese control y, ademas, la
representacion de grafica 3 es lineal.

Por otro lado la reaccion de lixiviacion catalizada a 70 °C es definida por
la ecuacién 34 (ecuacion de control difusional), siendo mayor R? para dicho
control y siendo la representacién de la gréfica 3 , claramente, diferente a las
demas, no lineal.

El proceso pasa de estar controlado quimicamente a temperaturas
bajas, a un control difusional a temperaturas altas. A temperaturas bajas la
velocidad de la reaccién quimica es tan lenta, que es mucho menor que la
velocidad de difusibn y en consecuencia la velocidad estd controlada
quimicamente. A la temperatura de 70°C la reaccidon quimica se acelera,
alcanzando una velocidad mucho mayor que la velocidad de difusion y por
tanto el control del proceso pasa a ser difusional.

Se puede concluir que el proceso de lixiviacion del concentrado de
arsenopirita con sulfato férrico requiere ser activado tanto con la adicion de
sulfato de plata como catalizador, como con activacién térmica.

En la gréfica 4 se muestra el ajuste de los valores experimentales al
modelo de control quimico para las pruebas realizadas a 30,40 y 50°C. Se
observa que en las tres pruebas el ajuste es bastante bueno.
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Grafica 4. Ajuste al modelo de control quimico para la lixiviacion férrica
catalizada de concentrado de arsenopirita a 30,40 y 50°C. [Fe(ll)] =10 g/

Las pendientes de las rectas obtenidas al representar 1—(1 —x)/3
frente al tiempo se corresponden con los valores de las constante cinéticas de
la reaccién para cada temperatura.

En la grafica 5 , al igual que la anterior, se representa el ajuste de los
valores experimentales al modelo de control difusional para la prueba realizada
a 70°C. Se observa de nuevo que el ajuste es bastante bueno.
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Grafica 5. Ajuste al modelo de control difusional para la lixiviacion férrica
catalizada de concentrado de arsenopirita a 70°C. [Fe(lll)] =10 g/I
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En los procesos quimicos, la constante cinética se ve muy influenciada
por la temperatura. La relacién entre la constante cinética, k, y la temperatura
es dada por la ecuacién de Arrhenius (ec. 35).

k=A e Ea/RT o 35

En la grafica 6 se representa el logaritmo neperiano de la constante
cinética frente al inverso de la temperatura para pruebas en las que se ha
observado control quimico (30,40 y 50°C). Se puede ver que los puntos de
adaptan a una recta de cuya pendiente se puede obtener el valor de la energia
de activacion para la reaccién. El valor de la energia de activacion calculada a
partir de los datos experimentales es 13,3 kcal/mol, siendo éste un valor tipico
de los procesos controlados quimicamente.

Ln kp

-8 \ @ experimental

\ —— Lineal (experimental)
-10

0,00305 0,0031 0,00315 0,0032 0,00325 0,0033 0,00335

-9

1/T (1/K)

Gréfica 6. Representacion de Arrhenius para la lixiviacion férrica del concentrado de
arsenopirita

2.4.2.5. Conclusiones respecto a la cinética

En la tabla XVIIl se muestra el resumen de todas las variables que
afectan al proceso, asi como el valor de cada una de ella. Estas van a ser las
condiciones de operacion de la reaccidén de lixiviacion dentro del reactor
heterogéneo en el que va a tener lugar.
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Tabla XVIII. Variables del proceso con su valor

Tipo Valor
pH 1,25
Agitacion mecanica 215,4 rpm
Densidad de pulpa (Dp) 0,5%
Agente lixiviante Fe,(S0,)5 10g/1
Temperatura 70°C
Catalizador Ag,S0, 0,5mg Ag/ g de cdo

2.5. Efectividad del pretratamiento

Se compararon entre si cuatro pruebas, con diferentes condiciones, para
demostrar la efectividad del pretratamiento. La primera consistié en una
cianuracién directa, la segunda en una cianuracion con un pretratamiento
previo que consistidé en una lixiviacion férrica, la tercera igual a la segunda pero
se anadié un catalizador (Ag™) a la reaccién de lixiviacion, y la cuarta y Ultima,
fue igual a la tercera pero con una extraccidén del azufre sélido generado como
producto.

A continuacion se muestran los resultados experimentales obtenido para
un tiempo de reaccion de 24 horas. (combinacion tablas /ll, IVy V)

Tabla XIX. Resultados de la efectividad del pretratamiento
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Tipo de pretratamiento % As extraido Au Ag | Consumo CN
Sin pretratamiento (1) 0% 65,79 % 30 % 7kg/t
Lixiviacion férrica (2) 25 % (7 horas) 62,64 % 46 % 6,3kg/t
Lixiviacion férrica + Ag (3) 66 % (12 horas) 79,47 % 38 % 10,4 kg/t
Lixiviacion férrica + Ag + extracciéon S (4) | 67 % (12 horas) | 90,65 % 70 % 7kg/t

La grafica 7 es una representacion comparativa de los resultados de
extraccion de oro y consumo de cianuro para los distintos pretratamientos
realizados.

Puede concluirse que la lixiviacidn férrica catalizada con plata aumenta
considerablemente la extraccién de oro en la posterior etapa de cianuracion.
Cuando la lixiviacion férrica se completa con una etapa de extraccidén del azufre
elemental formado, se obtiene los mejores resultados de extracciéon de oro con
un consumo de cianuro bastante inferior. Los resultados también son mejores
respecto a la extraccion de plata. La extraccion de este metal casi de duplica
cuando se extrae el azufre, aumentando del 38% al 70 %.
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Grafica 7. Extraccion de oro y consumo de cianuro para los distintos tratamientos
realizados al concentrado de arsenopirita

2.6. Conclusiones del estudio de laboratorio

e La temperatura es un factor determinante en la cinética de la lixiviacion de
concentrado de arsenopirita con sulfato férrico. A temperaturas inferiores a
50°C, la reaccién de lixiviacién es controlada quimicamente. A 70°C la
reaccion catalitica obedece a una cinética parabdlica lo cual es indicativo de
control difusional.

e Se va a trabajar a unatemperatura de 70°C ya que los resultados muestran
que es necesario la activacion térmica de la reaccion para mejorar su
cinética y esta es la temperatura a la que se obtienen mejores resultados de
extraccion de arsénico.

e La adicion de un catalizador supone una mejora en la cinética, por tanto es
necesario catalizar la reaccion. El catalizador elegido es sulfato de plata, ya
que estudios anteriores sobre este tipo de minerales demuestran su
efectividad. La cantidad elegida es 0,5mg Ag/g cdo. La mayoria de plata
anadida se recupera en el residuo una vez eliminado el azufre.
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e La concentracién inicial de sulfato de hierro(lll) también ha sido estudiada y
queda demostrado que es necesario 10 g/I.

e Los resultados finales demuestran la efectividad del pretratamiento, ya que
los valores obtenidos en la cianuracion con un previo pretratamiento
(lixiviacion), son notablemente mejores que los obtenidos en la cianuracion
directa (sin pretratamiento).

2.7. Subproductos y residuos

Como toda reaccién, la lixiviacion con sulfato férrico genera unos
productos, que quedan reflejados en la reaccién 20.

Dos de estos productos son el acido arsenioso (As(IIl)) y azufre
elemental (S). Se van a estudiar los efectos que tienen ambos, para determinar
si se tratan de subproducto, con un valor afadido, o residuos, que deben ser
tratados y desechados.

2.7.1. Arsénico(lll): residuo ( tratar/desechar )

En el ambito minero-metallrgico, se producen diferentes efluentes
liquidos los cuales pueden contener una serie de elementos disueltos que son
considerados peligrosos desde el punto de vista ambiental. Uno de estos
elementos peligrosos es el arsénico. Para cumplir con los requerimientos
ambientales, se debe dejar en disolucién un contenido de arsénico inferior
a0,5mg/ly el producto solido obtenido debe ser muy estable bajo la condicién
en la cual se quiere almacenar.

El arsénico se puede presentar en dos estados de oxidacion, As(IIl)y
As(V), aquellos compuestos en los que el arsénico presenta estado de
oxidacién de +3 son potencialmente mas tdxicos que los que presentan
estados de oxidacion de +5, siendo la toxicidad del estado +3
aproximadamente 10 veces mayor que la del estado +5; en nuestro caso se
obtiene As(III). Ademas de esto, los sistemas de eliminacion mediante
filtracion, resinas de intercambio, precipitacién y 6smosis inversas, son mas
eficientes cuando la especie esta en estado de oxidacion +5. Por ello el
proceso de eliminaciédn del arsénico se inicia con la oxidacion del
As(IIT) a As(V).
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OXIDACION

El objetivo principal de la oxidacién es convertir el As(III) soluble a
As(V), que es seguido por la precipitacion de As(V). En primer lugar, As(I1I)
soluble se oxida. El arsénico esta presente principalmente como As(V) y, como
tal, es probable que sea en la fase sdlida.

La oxidacion de As(111) en As(V) se lleva a cabo por oxidantes quimicos
tradicionales tales como: cloro (Cl,), el diéxido de cloro (Cl0,), ozono (0s),
peréxido de hidrégeno (H,0,), comunmente agua oxigenada, cloramina
(NH,Cl), permanganato (Mn0,), y ferrato (Fe0Z™).

Las siguientes ecuaciones expresan la estequiometria de las reacciones
de oxidacion: [33]

Cly: As(OH); + OHCl - AsO3~ + Cl+4H* .24

ClO,: As(OH); + 2Cl0O, + H,0 - As03™ + 2Cl0O, + 5HY .25

05: As(OH);+ 05 - AsO;” +0,+2H" .26

H,0,: As(OH); + H,0, > AsO3~ +3HY +H,0 r.27

NH,Cl: As(OH); + NH,Cl + H,0 - AsO;~ + NH + Cl- + 3H* r. 28
MnO;: 3A4s(0OH); + 2Mn0O, — 3A4s0;™ + 2Mn0O, + 7TH* + H,0 .29
Fe0}™: 3As(OH); + 2Fe0}™ + H,0 - 3As03™ + 2Fe(OH); + 5H* . 30

Se va a elegir uno de los oxidante quimicos para la oxidacion del As(II1)
y va a ser el peréxido de hidrégeno, debido a que los productos generados no
provocan ningun inconveniente al medio, siendo agua, sin necesidad de ser
tratado. Ademas de ser un reactivo barato en comparacién con el resto de
oxidante utilizados.

En este caso la reaccién de oxidaciéon por peréxido de hidrégeno seria la
siguiente:

H3AsO3; + H,0, » H3AsO, + H,0 r. 31
As(lll) - As(V) r.32

PRECIPITACION

Por precipitacion quimica se entiende la formacion, por accién de los
reactivos apropiados, de compuestos insolubles de aquellos elementos
contaminantes que interviniendo en la composicion de un flujo residual liquido,
se pretendan eliminar del mismo.
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La principal aplicacion que este proceso quimico presenta para el
tratameinto de residuos peligrosos, se centra en la eliminacibn de metales
pesados mediante la formacién de los correspondientes hidroxidos, que son
posteriormente separados en un decantador. Entre los metales pesados a los
que es factible su aplicacidn se encuentra: arsénico, cadmio, cromo, cobre,
plomo, mercurio, niquel y zinc.

Este proceso de precipitacion ocurre, generalemnte, en tres etapas:

- Ajuste del pH
- Adicion de un agente precipitante
- Floculacién

Tras la precipitacién es necesario un decantador para separar el efluente
tratado de los lodos (metales pesados). En vez de un decantador también
podemos usar un filtro, esto seré en funcién del tipo de precipitado formado.

El efluente producido puede requerir, segun los casos, un tratamiento
posterior. En cuanto al lodo o precipitado, rico en metales pesados, puede
someterse a un proceso de deshidratacion, para posteriormente destinarlo a la
eliminacién mediante incineracion controlada o a su alamacenamiento en
deposito de seguridad. En nuestro caso el precipitado formado va a ser
almacenado en un deposito para su retirada una vez se haya acumulado una
cantidad considerable.

Los agentes precipitante usados puedes ser varios, entre los que se
encuentran: monoxido de calcio (Ca0), aluminio (Al), ion férrico (Fe(II1)), ion
bario (Ba (II)), entre otros.

Las reacciones que tiene lugar en funcion del agente precipitante elegido
son las siguiente:

Ca?*: Ca(OH), + As®>* — Ca3(A4s0,), r. 33

Ba?*: Ba?* + As®t > BaHAsO, pH =925 r. 34 [9]

Ba?*: 3Ba’* + 24503~ — Bas(4s0,), \  pH=1275 r.35 [9]
Fe3%: H3AsO, + Fe,(50,); » FeAsO, (s) | +S0;~ r. 36

Se ha elegido como agente precipitante el i6n férrico (Fe (111)), en su
forma de sulfato férrico (Fe,(S0,)3), ya que se encuentra presente en la
disolucién a precipitar, por ello, con su eleccién reducimos el coste que supone
anadir un agente precipitante externo. [23]

En este caso la reaccion de precipitacion del As(V) seria la siguiente:
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2H;As0, + Fe,(50,)5 = 2FeAs0, (s) + 3H,S0, r. 37
As(V)aq - As(V)s r. 38

El procedimiento de eliminacion del arsénico de disoluciones acuosas
mediante la adicién de Fe(III), considera basicamente la fijacion del arsénico
en forma de arseniato de hierro(lll). Ademas, como ya es sabido, el arsénico
debe estar oxidado en forma de As(V). El compuesto formado presentara
distintos comportamientos dependiendo de las condiciones experimentales en
que se haya obtenido.

Normalmente en las condiciones de precipitacion del arseniato de
hierro(lll), se produce un producto de forma amorfa y no siempre la estabilidad
de este precipitado es la adecuada, sobre todo cuando la prevision es
almacenarlo durante periodos de tiempo prolongados.

Las condiciones mas adecuadas y favorables para que se produzca la
precipitacion del arsénico(V) son: pH = 4,5, relacion molar Fe/As de 4,
temperatura 25°C y 30 min de precipitacion.

2.7.2. Azufre elemental: subproducto ( vender)

El estado del azufre en su forma natural es sélido y de aspecto cristalino.
Es un elemento quimico amarillo brillante y pertenece al grupo de los no
metales. Es esencial ya que es imprescindible en diversos sectores de la vida.

A continuacién se muestran algunos de sus posibles usos segun la
forma o estado en el que se encuentre:

e La mayoria de azufre se convierte en &cido sulfurico. El acido sulfurico
es extremadamente importante para muchas industrias de todo el
mundo. Se utiliza en la fabricacidén de fertilizantes, refinerias de petréleo,
tratamiento de aguas residuales, baterias de plomo para automoviles,
extraccion de mineral, eliminacién de éxido de hierro, fabricacion de
nylon y produccion de &cido clorhidrico.

e El azufre puede ser utilizado como un pesticida y fungicida. Muchos
agricultores que cultivan alimentos organicos usan azufre como un
pesticida natural y fungicida.

e El azufre se utiliza para vulcanizar caucho. Se asegura que el caucho
mantiene su forma. El caucho vulcanizado se utiliza para fabricar
neumaticos del coche, suelas de zapatos, mangueras y discos de
hockey sobre hielo, entre otras cosas.

e El azufre es también un componente de la pdlvora.
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Como se observa en el siguiente diagrama (ilustracion 15) el azufre es
un componente mayoritario en la agricultura (fertilizantes) y la industria quimica
(produccién de H,S0,), asi como un aditivo para el caucho (vulcanizador) y la
metalurgia.

SUSTANCIAS Y CAMPOS DE APLICACION DE LOS MINERALES INDUSTRIALES
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Arcilla
Arena silicea
Attapulgita/Sepiolita
Azufre
Barita y prod. deriv.

Bauxita y aliimina

Co mponente mayo ritario

Aditivo, componente minoritario

Interviene en el proceso Industrial

llustracion 15. Importancia del azufre en las distintas industrias. [34]

Debido a que las principales aplicaciones o usos del azufre son su
transformacion en acido sulfurico, aplicacién en fertilizante y su participacion en
el vulcanizado, se van a desarrollar estas tres aplicaciones.

ACIDO SULFURICO

Mas del 90% del azufre utilizado se convierte en acido sulfurico. De toda
la lista de compuestos quimicos que se producen industrialmente el &cido
sulfarico es el producto que anualmente se fabrica en mayor cantidad, y por
tanto, es el producto quimico més importante en el mundo. La importancia de
este compuesto quimico llega hasta tal punto que su producciéon ha sido
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utilizada como uno de los medidores que indican la capacidad o fortaleza
industrial de un pais.

Resulta dificil creer que un producto quimico tan reactivo como el acido
sulfarico es, al mismo tiempo, uno de los productos técnicos que mas se
utilizan y uno de los mas importantes. Se emplea porque es un &cido
inorganico bastante fuerte y barato.

En este punto, podemos plantearnos cual es la razén por la cual el acido
sulfarico es tan importante, y la respuesta nos la encontramos en la amplia
gama de aplicaciones que permite este acido, entre las que podemos destacar:

e Obtencién de abonos y fertilizantes, entre los que cabe destacar al
sulfato amoénico y los derivados de los superfosfatos de calcio. La
industria de fertilizantes es el usuario mas grande y consume 50 — 65%
del total de acido sulfarico producido.

e En la industria quimica organica. Un ejemplo es la produccion de
plasticos y fibras sintéticas, pigmentos, pinturas y rayén. Por ejemplo el
TiO, es un pigmento blanco usado en pinturas y plasticos y su
produccion consume grandes cantidades de &cido sulfarico.

e Obtencién de otros productos quimicos, como es el caso de los
procesos de produccién del &cido clorhidrico y el acido nitrico.

e Se encuentra en la formulacion de detergentes. Es parte de la
produccion de la materia prima basica para los detergentes utilizados
tanto en la industria como en el hogar.

e Fabricacién de colorantes, algunos de los cuales son sulfatos metélicos.

e Produccién de acido para baterias eléctricas, actlia como electrolito,
especialmente en baterias como las empleadas en los automéviles.

e Es importante en la industria petroquimica donde es utilizado como
catalizador en varias reacciones, asi como purificador de la mayoria de
las fracciones que se obtienen de la destilacion del petrdleo (gasolinas,
disolventes, naftas, kerosenos...).

e Desatascador de tuberias tanto de uso doméstico como industrial .

e Es muy importante para el medioambiente, debido a su utilidad en la
depuracion de aguas residuales y, por supuesto, en la potabilizacién.

Haciendo un recorrido a lo largo de la historia, sobre la produccion de
acido sulfurico, se puede hablar de dos grandes procesos de produccion del
mismo:

e En Inglaterra, 1746, Roebuck de Birmingham introdujo el proceso de las
cdmaras de plomo. Esta invencidon permiti6 obtener una mayor
conversion (< 78%). Fue un interesante, pero ahora obsoleto proceso,
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ya que una de las desventajas que han hecho desaparecer este proceso
es que puede producir &cido de una fuerza de solo 78%.

e En Inglaterra, 1831, Phillips descubri6 el proceso de contacto, cuya
patente incluia las caracteristicas esenciales del proceso de contacto
moderno, en particular el paso de una mezcla de diéxido de azufre y aire
sobre un catalizador, seguido por la absorcion del trioxido de azufre en
acido sulfurico del 98,5% al 99%. Todas las plantas nuevas de acido
sulfarico utilizan el proceso de contacto.

Dicho proceso comprende tres etapas:
1. Obtencion de S0,, depuracion de los gases: S+ 0, - S0, r. 39
2. Catalisis, conversion de SO, a SO;: SO, + %02 - S0; .40

3. Absorcion de SO5:  SO; + H,0 — H,S0, r. 41

Como todas estas reacciones son exotérmica, parte de la energia
liberada durante el proceso se emplea para generar vapor que alimente
turbinas y generadores de electricidad, con lo cual se reduce el precio
del producto pues el costo de la electricidad de las plantas de H,S0, es

pequeno.

Se obtiene anualmente en todo el mundo unos 150 millones de
toneladas de acido sulfarico, siendo la distribucién de la produccién en el
mundo la mostrada en la ilustracion 16.

B Espafa

Canada

B Reino Unido

E Polonia

M Franica
OAlemania Federal
OJapdn

Elex URSS
Estados Unidos
B Otros

llustracion 16. Distribucion de la produccion mundial de acido sulfurico (de menor
a mayor) [11]
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FERTILIZANTE

Este elemento es reconocido como nutriente esencial desde 1804, aun
cuando por muchos siglos antes de esta fecha, se aplicaban al suelo
compuestos en base a azufre con resultados positivos sobre el crecimiento de
las plantas, pero sin que esta respuesta se atribuyera al azufre.

Actualmente, el azufre junto al calcio y el magnesio, es uno de los tres
nutriente secundarios que requieren las plantas para un crecimiento normal y
saludable. El término “secundario” solo se refiere a la cantidad y no a la
importancia del nutriente. La deficiencia de un nutriente secundario es tan
perjudicial como una deficiencia de nitrégeno, fésforo o potasio. Ademas, el
azufre juega un rol importante en la formacién de aminoacidos y es parte
constituyente de algunas enzimas, coenzimas y vitaminas.

En los ultimos anos, las deficiencias de este nutriente se han vuelto mas
frecuentes y la importancia del azufre en la produccién de cultivos es cada vez
mas reconocida.

Funciones del azufre en las plantas:

e Se encuentra en algunos aminoacidos, cisteina y metionina, por lo que
pasa posteriormente a ser componente de las proteinas vegetales. La
mayor parte del azufre absorbido por las plantas, aproximadamente el
90%, se utiliza para ese proposito.

e ElI azufre es esencial para la formacion de la clorofila. Es un
constituyente principal de una de las enzimas necesarias para la
formacion de la molécula de clorofila.

e Forma parte de algunas vitaminas tales como tiamina y biotina.

e Es parte constituyente de la coenzima A, que actua a nivel de la
respiracion celular, y en la sintesis y degradacion de &cidos grasos.

La fertilizacién con azufre puede dar lugar a los siguientes efectos
favorables: incremento en la resistencia al frio, incremento en la tolerancia a la
sequia, control de ciertos patdgenos del suelo y aumento en la tasa de
descomposicion de los residuos vegetales y abono verde.

La mayoria de los fertilizantes que contienen azufre, por lo general se
pueden dividir en dos grupos:

1) Los abonos que contienen sulfato:
Los fertilizantes que contienen sulfatos proporcionan la mayor parte del
azufre fertilizante aplicado a los suelos. Las fuentes mas importantes y
populares son el sulfato de amonio, superfosfato simple (SSP), sulfato de
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potasio, sulfato de magnesio y potasio, y el yeso. Estos materiales tienen
las ventajas de suministrar azufre en una forma de sulfato que esta
inmediatamente disponible para absorcidn por la planta.

Tabla XX. Cantidades de azufre en varios fertilizantes

Fertilizante %S
Sulfato de Amonio 24
Sulfato de Calcio (yeso) 15— 18
Sulfato de Magnesio 14
Sulfato de Potasio 18
Superfostato 10,5
Potassium magnesium sulfate 22

2) Los abonos que contienen azufre elemental
fertilizantes que contienen azufre elemental son los portadores de azufre
mas concentradas. Sin embargo, el azufre elemental ha de ser oxidado en
forma de sulfato. La mayoria de fabricantes ofrecen especialmente
formulas de azufre que contiene nitrégeno o nitrégeno-potasio-fésforo
(NPK); fertilizantes tales como urea-azufre, azufre elemental, fosfato
modificado.

Para el afo 2050, los aumentos en la poblacion mundial duplicara la
demanda de alimentos. Para lograr y mantener el nivel de produccién de
alimentos necesarios para satisfacer este crecimiento, la agricultura mundial
incrementara sustancialmente el rendimiento del cultivo. Muchos estan
familiarizados con los nutrientes de nitrégeno, fésforo y potasio, pero pocos son
conscientes de la necesidad y el valor de azufre como fertilizante agricola. La
aplicacién juiciosa en suelos deficientes en azufre, sera una manera rentable
de producir méas alimentos y cubrir las necesidades de la poblacion.

VULCANIZADO

El caucho natural es pegajoso en clima caliente, y duro y quebradizo o
fragil en clima frio, y aunque es elastico no recupera su forma con rapidez ni
por completo cuando se estira. Para formar un elastomero con propiedades
utiles, el caucho debe ser vulcanizado.

A partir del caucho surge la vulcanizacion, proceso mediante el cual el
caucho crudo es calentado en presencia de azufre y otros compuestos, con el

74



2. ESTADO DE LA CUESTION

fin de hacerlo mas duro y resistente, evitar que sea pegajoso y provocar una
elasticidad mucho mayor.

El proceso de vulcanizacidn se refiere a la reaccidn quimica producida
cuando el azufre actia sobre los dobles enlaces de carbono presentes en el
elastbmero (caucho) y se construyen enlaces transversales entre cadenas de
polimeros. Los puentes de azufre se tensan cuando el caucho se estira; la
tensién se alivia solo cuando se deja que el caucho adopte la conformacion
original.

Con este proceso lo que se pretende es mejorar las caracteristicas del
caucho mediante la adiccion de azufre, principalmente, aunque puede ser
sustituido por metaloides semejantes como el selenio y teluro o por
compuestos capaces de liberar azufre por disociacién térmica. El azufre puede
provocar por si mismo el encadenamiento transversal, pero el proceso es lento
y toma horas para completarse. Otros productos quimicos se afnaden al azufre
durante la vulcanizacion para acelerar el proceso y ayudar a otras funciones
benéficas. En la actualidad, el tiempo de curado es mucho menor comparado
con los procesos de curado con azufre de hace algunos anos.

El caucho vulcanizado tiene mas fuerza, elasticidad y mayor resistencia
a los cambios de temperatura que el caucho no vulcanizado; ademas es
impermeable a los gases y resistente a la abrasion, accién quimica, calor y
electricidad. También posee un alto coeficiente de rozamiento en superficies
secas y un bajo coeficiente de rozamiento en superficies mojadas por agua.

Este fendbmeno, puede producirse a diversas temperaturas
comprendidas entre el punto de fusion del azufre y los 160°C. La vulcanizacion
se produce mas rapidamente a esta ultima temperatura, pero la experiencia ha
demostrado que los mejores resultados son los obtenidos cuando se vulcaniza
a 120°C, lo que exige en cambio, prolongar por mas tiempo la operacion.

El grado de vulcanizacién del caucho depende de varios factores, tales
como el tiempo que dura el tratamiento, la temperatura, la presién y la cantidad
de azufre agregado. Parece ser que el fendmeno de la vulcanizacion es el
resultado de una verdadera combinacion quimica en la que el caucho admite
varios grados de combinacion con el azufre hasta alcanzar la sobresaturacion.
El caucho suave tiene de 1 a 3% de azufre por peso, mientras que el caucho
duro tiene de 20 a 30% de azufre.
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APLICACIONES

- La principal aplicacion del caucho vulcanizado son los neumaticos.
Como dato informativo se sabe que los Estados Unidos, Europa,
Ameérica Latina, Japén y Oriente Medio en conjunto producen cerca de
1.000 millones de neumaticos al afio. De ahi su importancia.

- La vulcanizacién de zapatos también es una practica comuan, que otorga
al calzado una mayor flexibilidad, dandole al usuario un caminar mas
cémodo y sano, que ademas se comporta como un zapato que lucira
como nuevo durante mucho mas tiempo, debido a la gran resistencia
que se le otorga el tratamiento que recibe.

- Otra aplicacion del caucho vulcanizados es la fabricacibn de
componentes para absorber los impactos, por ejemplo, los paragolpes
de los automoviles.

- Asi como en diversos elementos: mangueras, discos de hockey, bolas
de boliche, piezas bucales de los saxofones, entre otras.
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3. OBJETIVO Y DATOS DE PARTIDA

3.1. Objetivo

El objetivo del trabajo consiste en disefar el reactor heterogéneo en el
que va a tener lugar el pretratamiento de una mena refractaria de oro en matriz
de arsenopirita, dicho pretratamiento consiste en una reaccién de lixiviacion del
concentrado de arsenopirita-oro, con sulfato férrico.

El disefio del reactor se basa en datos experimentales, obtenidos en el
laboratorio en discontinuo sobre la muestra a ftratar, es decir, sobre el
concentrado de arsenopirita-oro y sulfato férrico como agente lixiviante. Gracias
a estos ensayos, son conocidos los factores que afectan al disefio: la cinética,
el tamano de particula, el pH, la agitacién, la densidad de pulpa, el agente
lixiviante, la temperatura y el tipo y cantidad de catalizador empleado.

El pretratamiento va a mejorar el posterior proceso de cianuracion,
obteniendo una extraccion de oro superior a la obtenida sin pretratamiento. La
efectividad de dicho pretratamiento también ha sido estudiada, quedando
demostrado dicha mejora.
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llustracion 17. Esquema general del proceso de extraccion de oro de una mena refractaria.
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3.2. Alcance
e Diserio del reactor
- Determinacion del volumen
- Demanda de agente lixiviante

- Determinacion de cantidades de reactivos y productos a lo largo del
proceso (balance de materia)

- Balance de energia
- Dimensionado del tanque
- Eleccién del material del tanque
- Agitacioén: tipo de agitador, dimensiones del mismo, rpm
- Sistema de calefaccién: tipo
- Aislamiento térmico del tanque
e Estudio de subproductos y residuos generados en la reaccion
- Tratamiento a realizar sobre el arsénico

- Utilidad del azufre

3.3. Datos de partida

En la tabla XVIII, se muestran todas las variables que afectan al proceso,
asi como el valor de cada una de ella. Estas van a ser las condiciones de
operacidbn de partida de la reaccién de lixiviacion dentro del reactor
heterogéneo en el que va a tener lugar.

Por otra parte los resultados obtenidos de la extraccion de arsénico de la
experiencia realizada en el laboratorio con las condiciones de operacion de la
tabla XVIIltambién estan reflejado anteriormente en la tabla X/II.

Se muestra de nuevo ambas tablas para recordar dichas variables y resultados.

Tabla XVIIl. Variables del proceso con su valor

Tipo Valor
pH 1,25
Agitacion mecanica 215,4 rpm
Densidad de pulpa (Dp) 0,5%
Agente lixiviante Fe,(50,)4 10g/1
Temperatura 70°C
Catalizador Ag,S0, 0,5mg Ag/ g de cdo
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Tabla Xlll. Resultados lixiviacion con catalizador (Condiciones de
operacion:[Fe(111)] = 10 g/l Dp = 0,5%, T = 70°C, 5mg Ag/g cdo)

Tiempo (min) %As extraido
0 0,00
30 23,50
60 33,40
120 48,60
180 55,70
240 62,60
420 78,30
600 87

Con las condiciones experimentales seleccionadas, los valores
experimentales (%As extraido) se ajustan a la ecuacién de control difusional,
ecuacion 34, donde el valor de k, es de 2,8-107* (tabla XVI/))

2
kp-t=1—§x—(1—x)2/3 ec.34

2
28-107%-t=1 —3¥ - (1-x)%3  ec.34

Los valores de capacidad de tratamiento sobre los que se va a realizar la
determinacioén del volumen del reactor se basan en valores de capacidad reales
de plantas que se encuentran en funcionamiento, alguna de estas plantas se
muestran en la tabla XX/, incluyendo la ley que tiene el oro en cada una de
ellas. [20][21]

Tabla XXI. Capacidades de tratamiento y ley del oro de plantas de extraccion de oro
en funcionamiento. [20][21]

Planta Ley (g/t) Capacidad de tratamiento (t/d)
Palpa (Peru) 0,03 —2,2 25
Caraveli (peru) 17 30
Calpa (peru) 1 500
MOLLEHUACA (peru) 15 -30 20
Kori chaca (BOL) 0,6 —0,8 20000
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Como se indica en el diagrama de la ilustracién 18, el disefio de un

reactor conlleva la eleccidon de diversos parametros, como el tipo de operacion,
las fases presentes, el grado de la mezcla, etc, asi como el desarrollo de
balances de materia y energia.

Cinética guimica:
Vel. de reaccion
Ec. cinética

Tipo operacién:
Continua
Discontinua

Semicontinua

-
v

Grado de mezcla:
Ideal
Real

Disefio del
reactor

/

Regimen teérmico:

Isotermo
Adiabatico

Fases presentes:
R. Homogénea

R. Heterogenea

Fenomenos fcos. de
fransporte:
Cant. de movimiento
Materia
Energia

Termodinamica:
Calor de reacc.
Equilibrio gco.

llustracion 18. Diagrama del diserio de un reactor. [26]

Algunos de los parametros mostrados ya estan definidos para nuestro

reactor, gracias al estudio a nivel de laboratorio sobre el que se ha trabajado.
Otros parametros se van a ir decidiendo a lo largo del estudio en funcién de los
célculos realizados.

Cinética quimica:

la cinética de

reaccion ya esta definida
perfectamente, siguiendo la misma una ecuacién de control difusional
(ec. 34).
Tipo de operacion: existen una serie de ventajas y desventajas sobre la
operacidn en continuo y discontinuo. A continuacién se muestran
algunas de ella en la tabla XXII.
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Tabla XXIl. Ventajas (V) y desventajas (D) de La operacion en continuo y en

discontinuo
Operacion en discontinuo Operacion en continuo
1 Generalmente mejor para pequerios | Mejor para producciones indefinidas
voluiimenes de produccion (V) de un producto o conjunto de
productos (V)
2 Mas flexible en operaciones
multiproducto (V)
3 Generalmente requiere de un capital Generalmente requiere un capital
relativamente bajo (V) relativamente alto (D)
4 Fdcil de parar y limpiar (V)
5 Requiere de un tiempo de parada No hay tiempo (V) pero las paradas
inherente entre cargas (D) provocadas por mantenimientos
inesperados pueden ser costosas (D)
6 El coste de operacion puede ser Coste de operacion relativamente
relativamente alto (D) bajo (V)
7 | Estado no estacionario implica control Estado no estacionario implica
de proceso y una uniformidad de control de proceso y una
producto mds dificil de conseguir (D) uniformidad de producto menos
dificil de conseguir (V)

Considerando las ventajas y desventajas y posicionandonos en nuestro
caso, se ha decidido trabajar en continuo, ya que se trata de un elevado
volumen de produccion, se reducen los tiempos de carga, descarga y parada,
el coste de operacién se reduce y se trabaja en estado no estacionario, lo que
implica un control del proceso y mayor uniformidad de los productos.

Fases presentes: se trata de un reactor heterogéneo, ya que se ha

definido anteriormente asi debido a la presencia de reactivos vy

productos tanto fluidos como sélidos.

Régimen térmico: se trata de un sistema isotermo que trabaja a una
temperatura constante de 70°C, ya que dicha temperatura es la mas
Optima para la cinética de la reaccion.

Los reactores mas usados en los procesos biohidrometalurgicos son los
reactores de tanque agitado y las columnas Air Lift, siendo los primeros los mas
ampliamente utilizados a escala de laboratorio e industrial, debido a ventajas
técnicas y econdmicas. Los reactores continuos perfectamente agitados
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presentan una mayor transferencia de masa, mezcla y suspension de sélidos,
comparados con las columnas Air Lift.

La mezcla en los procesos de lixiviacion es una operacién esencial para
asegurar la transferencia de masa y calor, suspension de sélidos y alcanzar un
grado de uniformidad para mantener unas condiciones adecuadas,
minimizando el desarrollo de gradientes de concentracion, temperatura 'y pH en
el interior del reactor (ref. 24).

4.1. Diseno del reactor [18]

Consideremos el reactor a emplear, reactor mezcla completa continuo,
con caudales constantes de sdlido y liquido (disolucion en nuestro caso), a la
entrada y a la salida del reactor. Suponiendo que la composicién del liquido es
uniforme y que el flujo del sélido es de mezcla completa.

La conversidon xg del reactivo en una particula, depende del tiempo de
permanencia en el reactor, y la correspondiente ecuacién cinética.

Como el tiempo de permanencia en el reactor no es el mismo para todas
las particulas, se ha de calcular una conversion media xz de las particulas del
material. Si se supone que el sdélido se comporta como un macrofluido se
pueden aplicar el modelo de segregacion, por tanto, para los sélidos que salen
del reactor podemos escribir la ecuacién 36.

%zf xg E-dt ec.36 xp <1
0

Encontramos que si una particula permanece en el reactor un tiempo
superior al necesario para su conversion completa, la conversion calculada es
mayor del 100%, o sea que xz > 1; como esto no tiene sentido fisico xz valdra
la unidad para particulas con tiempo de residencia mayor que t. Para
garantizar que estas particulas no contribuyen a la fraccion convertida,
modificamos esta ecuacidn escribiéndola en la forma:

T
E=fxB-E-dt ec.37
0

Para el reactor mezcla completa continuo ideal se sabe que trabaja en
estado estacionario, todas las propiedades dentro del reactor son uniformes. La
alimentacion pierde instantdneamente su identidad y se transforma en la
corriente de salida. No todas las particulas pasan el mismo tiempo dentro del
reactor, sino que existe una distribucion del tiempo de residencia (DTR).
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Funcién distribucion de tiempo de residencia (E(t))

El tiempo de residencia es aquel tiempo que las moléculas o particulas
permanecen en el reactor, este varia de unas particulas a otras en el caso de
reactores mezcla completa y por lo tanto aparece una distribucién de tiempo de
residencia del material en el reactor.

La funcién que define dicha distribuciéon se denomina E(t) y se define
como la fraccion de la corriente de salida que ha permanecido en el reactor un
tiempo entre t y t + dt.

Funcién distribucién de tiempo de residencia adimensional (E(8))

Se utiliza para comparar reactores de distinto tamarno. Con dicha funcion
adimensional se obtiene una curva adimensional la cual permite comparar la
curva de reactores de distintos tamaros.

Por ello vamos a obtener la ecuacién adimensional a partir de la ec. 37:

£
@=fxB-E-dt ec.37
0

ec.38

D
Il
&y o+

t es constante, por tanto de derivada de ec. 38 respecto del tiempo queda de la
siguiente forma:

1
d@zgdtﬁdtzde-t_ ec.39

_ E(6)
E(Q)zt-E(t)eE(t)zT ec.40

Sustituyendo las ec. 39 y ec. 40 en la ecuacién del modelo de
segregaciéon (para macrofluidos) de funcién distribucion de tiempo de
residencia (ec. 37), se obtiene la ecuacion de xz para la funcion distribucién de
tiempo de residencia adimensional (ec. 41):

o t 0 E(H) _ 6
xB:ij'E'dt:f xdeet:ijE(g)de
0 0 t 0

6
E=fxB-E(9)-d9 ec.41
0

A partir de esta ultima ecuacién (ec. 41) se calculan nuestras incégnitas,
es decir, se obtendra en valor de tiempo medio de residencia (t) para una
conversion media fijada (xg = 0,5) y con dicho tiempo y haciendo uso de la
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capacidad de tratamiento de plantas reales de extraccion de oro y fijada un
densidad de pulpa, es posible obtener el volumen del reactor.

Se toma ese valor de ¥ ya que en general no se necesita una
biodegradacion total del sulfuro presente (conversion total de la reaccién) para
conseguir elevados rendimientos de extraccion de oro. En muchos casos
oxidaciones del orden del 60% conducen a extracciones de mas del 90% de
oro (demostrado en los resultados de extraccién de oro de la tabla XIX), efecto
que se debe ala corrosién preferencial en zonas de unién oro-sulfuro, donde el
sulfuro actia como anodo y se corroe. Ademas la inclusiéon de oro en la red
cristalina del sulfuro produce dislocaciones en ésta que facilitan su corrosién
selectiva. De ahi que se fije un valor de x = 0,5 ya que no es necesario
conversiones superiores para obtener valores satisfactorios en la posterior
cianuracién, y es absurdo llegar a mayores conversiones, ya que lo que
provoca es un mayor consumo de tiempo, reactivos y energia para obtener
resultados muy préximos.

4.2. Seleccion de materiales, sistemas y equipos

El reactor de tanque agitado se puede considerar el reactor quimico
basico, modelando a gran escala el matraz de laboratorio convencional. El
rango de tamanos del reactor va de unos pocos litros hasta varios miles de
litros. Se utilizan para reacciones gas-liquido, liquido-liquido, ya sean
homogéneas o heterogéneas, y para reacciones que involucran solidos en
suspension que se mantienen en suspension por la agitacién. Como el grado
de agitacion esta bajo el control del disefiador, los reactores de tanque agitado
son particularmente adecuados para reacciones en las que se requiere una
buena transferencia de masa o de calor. [29]

Cuando trabaja como proceso continuo, la composicion en el reactor es
constante e igual a la corriente del producto, y, excepto para reacciones muy
rapidas, esto limitara la conversién que se pueda obtener en una etapa.

Las necesidades energéticas para la agitacién dependera del grado de
agitacion requerido y seran desde unos 0,2 kW /m3 para una mezcla moderada
hasta 2 kW /m3 para mezclar intensamente. También hay que tener en cuenta
la transferencia de calor a aportar o eliminar de los tanques agitados. [29]

Todas estas caracteristicas permiten la eleccion de este tipo de reactor,
ya que contiene todos los elementos necesarios para que nuestra reaccion
transcurra correctamente.
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- Agitacion: para favorecer contacto entre el concentrado de arsenopirita-
oro, el agente lixiviante, sulfato férrico y el catalizador, sulfato de plata.
También favorece la transferencia de masa y de calor que se necesita.

- Sistema calefactor o refrigerador: necesaria para mantener la mezcla a
la temperatura a la que tiene lugar la reaccién, 70°C .

- Se puede trabajar de forma continua.

- El tamano es variable en funcion de las necesidades, en un amplio
rango.

- Se utiliza para reacciones heterogéneas donde intervienen sélidos.

4.2.1. Alimentacion del concentrado arsenopirita-oro en el
reactor

Para adicionar el concentrado de arsenopirita-oro al reactor se hace uso
de un tornillo sinfin, el cual proviene de una tolva de alimentacién o carga,
donde se almacena dicho concentrado, segun la ilustracién 19.

llustracion 19. Sistema de alimentacion al reactor del
concentrado arsenopirita-oro.

El empleo de un tornillo sinfin para la adicion del concentrado se debe a
su capacidad de dosificacion precisa y constante, dicha adicién se realiza a un
caudal determinado segun la capacidad de tratamiento.
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Se introduciran x kg de concentrado al minuto de manera dosificada, es
decir, anadiendo siempre la misma cantidad de sélido por unidad de tiempo, y
esto se consigue gracias al tornillo sinfin.

La tolva de alimentacién o carga va a tener una capacidad que viene
marcada segun cada cuantos dias se quiera cargar la misma y segun la
capacidad de tratamiento del reactor.

Tolva de alimentacioén o carga

Es la encargada de recibir el material a tratar, se fabrica de diferentes
dimensiones, tanto en altura y cotas de boca de entrada, para compatibilizar
cualquier aplicacion. Fabricada en acero inoxidable en las diferentes calidades
con la posibilidad de ser desmontable.

Tornillo sinfin

Este equipo estd disefiado para realizar el transporte de material
mediante una espiral basado en el principio de Arquimedes. Se usa para
materiales sueltos. Consisten en un tornillo rotatorio helicoidal que gira en un
canal en forma de U. Tienen la posibilidad de trabajar en diferentes angulos,
siempre y cuando sea adaptado para tal fin. Disefiados para transportar
cualquier tipo de material bien residuos organicos en el tratamiento de aguas,
transporte de sdlidos en infinidad de industrias y aplicaciones de toda indole,
son equipos los cuales se disefan segun necesidades: tipo de material a
transportar, inclinacién, caudal a transportar, velocidad de translacion de los
materiales, etc. Segun el uso que le queramos dar éstos se fabricaran de
diferentes formas y materiales, como son los aceros inoxidables y aceros
antidesgaste, cambiando su geometria, tanto estructural como la espiral.

Tienen infinidad de combinaciones con lo que le da la capacidad de
adaptarse a cualquier tipo de proceso, pudiendo combinar la posicion de la
tolva de carga, boca de salida, grupo de accionamiento, posicién de trabajo etc.
Son sistemas baratos y faciles de mantener en comparacién con otros
sistemas, como las cintas transportadoras. Se usan para transportar sélidos a
corta distancia, y cuando se requiere cierta elevacién (ascension). También se
pueden usar para suministrar un flujo medido de sélidos. [29]

Su disefio permite una dosificacién exacta, precisamente adaptada a
cada aplicacién. Los moédulos especificos de producto garantizan una gran
constancia de dosificacion, garantizando asi la excelente calidad del producto.
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llustracion 20. Tornillo sinfin para
transportar solidos.

4.2.2. Tanque (material y espesor de pared)

Se tienen que considerar varios factores al seleccionar materiales de
ingenieria, pero en el caso de plantas de procesos quimicos las
consideraciones primordiales generalmente son la elevada temperatura y la
capacidad para resistir la corrosién. ElI material seleccionado debe ser
suficientemente fuerte y se ha de poder trabajar facilmente. Se debe
seleccionar el material mas econémico que satisfaga tanto los requisitos del
proceso como los mecanicos, el material tendra el coste mas econdémico
durante la vida util de trabajo de la planta, permitiendo su mantenimiento y
reemplazo. También se han de considerar otros factores tales como la
contaminacion del producto y la seguridad del proceso. [29]

Las caracteristicas mas importantes a considerar cuando se selecciona un
material de construccién son:

1. Propiedades mecénicas

Resistencia a la traccion

Rigidez

Tenacidad

Dureza

Resistencia a la fatiga

Resistencia a la fluencia
2. Efecto de la temperatura, ya sea elevada o baja
3. Resistencia a la corrosion
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4. Cualquier propiedad especial requerida; tales como conductividad
térmica, resistencia eléctrica, propiedades magnéticas.

5. Facilidad de fabricacién

Disponibilidad de tamanos estandares

7. Coste

o

ACEROS AL CARBONO [29]

El acero con baja concentracion de carbono (acero al carbono) es el
material de ingenieria mas comunmente utilizado. Es barato, esté disponible en
una amplia gama de formas y tamanos, y se puede trabajar y soldar facilmente.
Tiene una resistencia a la tensién y ductilidad buena.

Los aceros al carbono y el hierro no son resistentes a la corrosion,
excepto en ciertos ambientes especificos, tales como &cido sulfdrico
concentrado y alcalinos causticos. Son adecuados para su uso con la mayoria
de disolvente orgéanicos, excepto los disolventes clorados, pero trazas de
productos de corrosion pueden causar decoloracion.

El acero al carbono es susceptible a la formacion de grietas por
corrosién por tensidn en ciertos ambientes.

La resistencia a la corrosién de los aceros de baja aleacion (menor que
5% de elementos en aleacion), en los que se afaden los elementos aleados
para mejorar la resistencia mecanica y no la resistencia a la corrosién, no es
significativamente diferente de la de los aceros al carbonos normales.

Los hierros con concentraciones de silicio elevadas (14% a 15% de Si)
tienen una elevada resistencia a los &cidos minerales, excepto el acido
fluorhidrico. Son particularmente adecuados para el uso con acido sulfurico en
todas las concentraciones y temperaturas. Sin embargo, son muy fragiles.

Una opcion que mejora este tipo de aceros frente a la corrosién es la
aplicacién de recubrimientos protectores. Se utiliza una amplia gama de
pinturas y otros recubrimientos organicos para la proteccion de las estructuras
de acero al carbono. Las pinturas se usan principalmente para la proteccion de
la corrosion atmosférica. Se han desarrollado pinturas especialmente
resistentes a productos quimicos para equipos de procesos. Se usan pinturas
de caucho clorado y las pinturas basadas en epoxi. En la aplicacion de pinturas
y otros recubrimientos, una buena preparacion de la superficie es esencial para
asegurar una buena adherencia de la pelicula de pintura o recubrimiento.
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ACEROS INOXIDABLES [29]

Los aceros inoxidables son los materiales que se utilizan frecuentemente
como resistentes a la corrosion en la industria quimica.

Para aportar resistencia a la corrosion el contenido en cromo debe estar
por encima del 12%, y cuanto mayor sea el contenido en cromo, la aleacion
serd mas resistente a la corrosién en condiciones oxidantes. Se anade niquel
para mejorar la resistencia a la corrosion en ambientes no oxidantes.

Como se ha enumerado un aspecto importante a tener en cuenta en la
eleccion del material mas adecuado es el costo del mismo. En la tabla XX/l se
ofrece una indicacion del coste de algunos de los metales mas comiunmente
utilizados. El coste real de los metales y las aleaciones fluctia mucho,
dependiendo de los movimientos de intercambio mundial de metales.

Tabla XXIIl. Coste relativo de los metales (Febrero 2008). [29]
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Metal Tipoo | Precio | Precio Tension max. permisible | Razon relativa
grado | ($/1b) | (€/kg) (ksi = 1000 psi) de costes

Acero al carbono A — 285 0,46 0,92 12,9 1
Acero inoxidable 304 20 2,0
austenitico 1,44 2,89

Aleacion de aluminio | A03560 1,19 2,39 8,6 1,3
Cobre €10400 3,92 7,87 6,7 18,8
Niguel 99% Ni 12,87 25,82 10 41,1
Incolo N08800 4,66 9,35 20 6,7
Monel N04400 9,16 18,38 18,7 15,6
Titanio R50250 3,63 7,28 10 5,9

Como se observa el metal mas barato es el acero al carbono, triplicando

su coste el acero inoxidable. Pero la falta de resistencia a la corrosion del acero
al carbono nos obliga a descartarlo como material para el tanque,
decidiéndonos, por tanto, por el acero inoxidable.

Dentro de los aceros inoxidable existen una multitud de tipos, pero para
el caso en el que nos encontramos es posible centrarnos en dos tipos de
aceros inoxidable caracteristicos: acero inoxidable austenitico grado 304 y
acero inoxidable austenitico grado 316.

El acero inoxidable tipo 304 es unode los grados mas comunmente
utilizados. Ambos aceros inoxidables 304 y 316 se utilizan en la industria de
alimentos y bebidas. Los silos, las cubas, los tanques de queso y de frutas y los
tanques de vino a menudo son hechos ya sea de acero inoxidable 304 o 316.
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El acero inoxidable tipo 316 se utiliza a menudo en aplicaciones marinas
como los accesorios de un barco.

Visualmente, no hay ninguna diferencia entre ambos, tanto el acero
inoxidable grado 304 como el grado 316 se pulen, cristalizan y terminan de la
misma manera. Ambos tipos son aceros inoxidables austeniticos. Esta
propiedad contribuye a su ductilidad y capacidad de ser facilmente moldeados
y soldados. Esto también significa que estos aceros no son magnéticos. El
cromo en los aceros inoxidables también afiade un cierto nivel de resistencia a
la corrosion al metal.

En una forma sencilla se puede decir que la diferencia entre el acero
inoxidable de grado 304 y el acero inoxidable de grado 316 es la mostrada en
la tabla XXIV.

Tabla XXIV. Composicion de los aceros grado 304 y 316.

AlISI304 AlISI316
Cromo 18% 16%
Niquel 8% 10%
Molibdeno 0% 2%

La presencia de molibdeno es tal vez la mayor diferencia entre los
aceros inoxidables 304 y 316. Con la adicidon de molibdeno al acero inoxidable
de grado 316, se mejora la resistencia a la corrosién y a las picaduras, en
particular contra los cloruros (tales como el agua de mar y las sales de
deshielo). Es esta proteccidén superior contra la corrosion que hace del acero
inoxidable grado 316 diferente al 304.

Acero inoxidable de grado 304

El acero inoxidable de grado 304 es considerado el mas versétil y
ampliamente utilizado de los aceros inoxidables austeniticos. El tipo de acero
304 es capaz de satisfacer una amplia variedad de requisitos fisicos por lo que
es un material ideal para utilizar en aplicaciones tales como cubiertas de
ruedas, equipos de cocina y tanques de almacenamiento.

El 304 proporciona una buena resistencia al ataque acido moderado,
pero se considera inferior si se compara con el tipo de acero 316.

Acero inoxidable de grado 316

Cuando se compara con el tipo de acero 304, el acero inoxidable 316 se
considera mas resistente al calor y proporciona una resistencia superior a la
corrosion, debido a la presencia del elemento de molibdeno.
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El acero inoxidable 316 se considera mucho mas resistente a una serie
de soluciones quimicas tales como el acido sulfurico, bromuros y yoduros. Su
capacidad para soportar dichas soluciones hacen del acero 316 el material de
uso preferido para aplicaciones a ser instaladas en entornos médicos vy
farmacéuticos.

Este acero también posee propiedades antibacterianas y es de muy bajo
mantenimiento. Las aplicaciones construidas en este tipo de material
representan la solucién perfecta para su uso en entornos de trabajo humedos.

Existe tanques que se encuentran tapados y otros que no lo estan. Esto
va a depender de las necesidades de cada proceso. Si se necesita una presién
determinada, una temperatura determinada, etc, sera necesario tapar los
tanques. La tapadera de los tanques seran del mismo material que el tanques y
vendra provista de varios orificios o entradas que permitan la alimentacién tanto
de sdélidos como de liquido. La ventaja que presenta la presencia de una tapa
es que se evita la pérdida de calor de la mezcla dentro del reactor. Por tanto, si
se necesita mantener una determinada temperatura dentro del reactor la
tapadera va a ser necesaria, evitando con ella la pérdida de dicha energia.

Espesor minimo practico de pared [29]

ExistirA un espesor minimo de pared del tanque requerido para
garantizar que cualquier recipiente es suficientemente rigido para soportar su
propio peso, y cualquier carga adicional. El cédigo ASME BPV Sec. VIII D.I

ips - 1. . . ./
especifica un espesor minimo de pared de oin (1,5 mm) sin incluir la corrosién

permisible, e independientemente de las dimensiones del recipiente y material
de construccion. Como guia general del espesor de la pared de cualquier
recipiente no debe ser menor que los valores dados a continuacién, que
incluyen una corrosion permisible de 2 mm:

Tabla XXV. Espesor minimo de pared segun las dimensiones del recipiente. [29]

Diametro del recipiente (m) Espesor minimo (mm)
1 5
la?2 7
2a?25 9
2,5a3,0 10
3,0a3,5 12
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4.2.3. Equipos para el mezclado (agitacion) [29]

La preparacion de mezclas de sélidos, liquidos y gases es una parte
esencial de la mayoria de los procesos de produccion en las industrias
quimicas y conexas, cubriendo todas las etapas del proceso desde la
preparacién de los reactivos hasta la mezcla final de los productos. Por ello el
agitador mecanico es el componente mas importante en un reactor donde se
produce una mezcla de sélidos y liquidos. La agitacion tiene el propdésito de
aumentar la velocidad de la transferencia de calor, mantener las particulas en
suspension y mantener mezclado el contenido del reactor.

En los sistemas de lixiviacion, bajos niveles de agitacion afectan las
operaciones de transferencia de masa debido a la aparicién gradientes de
temperatura, de oxigeno disuelto, pH, potencial redox, concentracién y
estratificacién del mineral.

El equipo usado depende de la naturaleza de los materiales y del grado
de mezcla requerido. A menudo la mezcla se asocia con otras operaciones,

tales como la reaccién y la transferencia de calor.

Mezclado en tangues agitado

Recipientes de mezcla equipados con alguna forma de agitacién son los
tipos de equipos mas comunmente usados para la mezcla de liquidos viscosos
y la preparacion de disoluciones por disolucion de sdlidos.

llustracion 21. Disposiciones de agitadores y
patrones de flujo. [29]
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En la ilustracién 21 se muestra una disposicién tipica del agitador y los
deflectores en un tanque agitado, y el patron de circulacién generado. La
mezcla se produce por la circulacion del volumen de liquido y, a escala
microscépica, por el movimiento de remolinos turbulentos creados por el
agitador. El flujo global es el mecanismo de mezcla predominante requerido
para la mezcla de liquidos miscibles y para sélidos en suspension. La mezcla
turbulenta es importante en operaciones que involucran transferencia de masa
y calor, que se pueden considerar como procesos controlados por el
cizallamiento.

El agitador consta de un motor al que se conecta un eje el cual lleva
montados los alabes o paletas. Hay una amplia variedad de disefios de paletas.

El agitador mas adecuado para una aplicacion en particular dependera
del tipo de mezcla requerida, la capacidad del reactor y las propiedades del
fluido, principalmente la viscosidad.

Los tres tipos principales de rodetes que se usan para numeros de
Reynolds elevados (baja viscosidad) se muestra en la ilustracién 22. Se
pueden clasificar de acuerdo con la direccion predominante del flujo que sale
del rodete.

- Las turbinas de aspas planas (Rushton) (ilustracion 22 (a)) son
esencialmente dispositivos de circulacion radial, adecuados para
procesos controlados por mezclas turbulentas

- Las hélices y las turbinas con aspas con angulo de ataque (pitch-bladed
turbines) (ilustracidén 22 (b) y (c)) son esencialmente dispositivos de flujo
axial, adecuados para la mezcla del volumen del fluido

\

| //,{/
j IJ”E! DJD [:L

Turbina de palas  Turbina de palas  Turbina de palas Propulsor de
planas montadas planas montadas ~ curvadas montadas turbina envuelta
en disco centralmente centralmente

llustracion 22. Tipos de rodetes basicos. (a) Rodete de
turbina. (b) Turbina de aspas con angulo de ataque. (c) Hélice
marina. [29]
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En caso de manejar fluido méas viscosos se utilizan modelos en los que
la paleta dista poco de la pared del recipiente, por ejemplo se usan agitadores
helicoidales, de ancora y de pala, (ilustracion 23), y otras formas especiales.

llustracion 23. Agitadores de baja
velocidad. (a) Pala. (b) Ancora. (c)
Helicoidal. [29]
Se puede utilizar la tabla de seleccion dada en la ilustracion 24, que ha
sido adaptada de una tabla similar dada por Penney (1970), para realizar una

seleccidn preliminar del tipo de agitador, basandose en la viscosidad del liquido
y el volumen del tanque.

|Ancla, helicoidal
10? \\ — |

\ Palas

Rodete (420 rpm)
o turbina
|

Viscosidad del liquido, Ns/m?

Turbina o
rodete
(1750 rpm) o

10 10

Volumen del tanque, m*

llustracion 24. Guia para la seleccion del agitador
[29]
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Para poder situarnos en una zona dentro del diagrama (ilustracion 24) es
necesario conocer la viscosidad del liquido dentro del reactor asi como el
volumen de mezcla. El volumen de mezcla es conocido y el valor de la
viscosidad se puede determinar.

4.2.3.1. Deflectores

Los deflectores son sistemas que evitan la formacién de remolinos, los
cuales son placas verticales perpendiculares a la pared del tanque.

En la seccién circular deben instalarse deflectores en la pared, éstos
deben ser tres a 120° o cuatro a 90", incluyendo el disefio estandar cuatro
deflectores localizados cada 90° en la pared del reactor. El ancho del deflector
es normalmente equivalente a 1/10 6 1/12 del diametro del tanque.

Sin deflectores el liquido puede formar un remolino en la parte central
del agitador, teniendo un mezclado real muy pequeno. La instalacién de
deflectores cambia efectivamente el flujo de rotatorio, el cual es esencialmente
estatico a una mezcla mas efectiva del flujo, disminuyendo la formacién de
vertices y remolinos.

Los deflectores también aseguran que el flujo atraviese la zona del
agitador, donde los gradientes de velocidad son mas altos. Adicionalmente, los
deflectores promueven el flujo axial, permitiendo una mejora en la velocidad de
mezcla .

Agitador

Tanque

\ Deflector

llustracion 25. Tanque agitado con 4
deflectores colocados a 90°
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4.2.4. Sistema de calefaccion [29]

La manera méas sencilla de transferencia de calor a un recipiente de
proceso o de almacenamiento es colocar una camisa externa o un serpentin
interno. Dentro de las industrias quimica y farmacéutica, camisas de
refrigeracion externa son generalmente preferidas, ya que el tanque resulta
mas facil de limpiar y se evita la corrosion del sistema de tubos debido a su
contacto directo con la mezcla. Si estos métodos no proporcionan suficiente
area de transferencia de calor entonces se retira una corriente del recipiente,
se bombea a través de un intercambiador de calor y se devuelve al recipiente.

4.2.4.1. Reactores encamisados

J Camisas convencionales.

El tipo de camisa mas comunmente usado es el que se muestra en la
ilustracién 26. Consiste en un cilindro exterior que rodea parte del
recipiente. EI medio de refrigeracion o calentamiento circula en un
espacio anular entre las paredes de la camisa y el recipiente y el calor se
transfiere a través de la pared del recipiente. Generalmente se instalan
deflectores de flujo en el espacio anular para aumentar la velocidad del
liquido que fluye a través de la camisa y aumentar el coeficiente de
transferencia de calor. El espacio entre la camisa y la pared del reactor
dependera del tamarfio del reactor, pero normalmente esta entre 50 mm
para reactores pequefios y 300 mm para reactores grande.

|
_

N

llustracion 26. Reactores encamisados. [29]
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llustracion 27. Reactor real con camisa
convencional

Camisas de media tuberia.

Las camisas de media tuberia estan formadas por secciones soldadas
de tuberia, cortadas por la mitad a lo largo del eje longitudinal, a la pared
del reactor. La tuberia generalmente esta enrollada alrededor del reactor
en una hélice. Se puede seleccionar la distancia entre centros de los
serpentines y el area que recubren para proporcionar el area de
transferencia de calor requerida. Los tamafios de tuberias estandares
usados, varian desde 60 hasta 120 mm de didmetro externo. El montaje
de medias tuberias hace fuerte a la camisa, capaz de soportar mas
presion que un disefio de camisa convencional.

ydhgjx-en.alibaba.coii

llustracion 28. Reactor con camisa
de media tuberia
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J Camisas con hendiduras.
Las camisas con hendiduras son similares a las convencionales, pero se
construyen con placas mas finas. La camisa se refuerza con un patrén
regular de hendiduras hemisféricas hechas presionando la placa y
soldada a la pared del reactor.

Seleccion de la camisa

A continuacién se enumeran los factores a considerar cuando se selecciona
el tipo de camisa a usar:

1. Coste: los disefios se pueden clasificar por su coste, desde mas
economico hasta el mas caro, en:

Sencillo, sin deflectores
Boquilla de agitacién
Deflectores en espiral
Camisa con hendiduras
Camisa con media tuberia

2. Velocidad de transferencia de calor requerida: seleccionar una camisa
con deflector es espiral 0 media tuberia si se necesitan velocidades
elevadas.

3. Presién: como orientacién general, segun el intervalo de presiones, los
disefos se puede clasificar en:

Camisas, hasta 10 bar
Camisas con hendiduras, hasta 20 bar
Media tuberia, hasta 70 bar

4.2.4.2. Serpentines internos

La forma mas econdmica y sencilla de superficie de transferencia de
calor para instalar en el interior de un reactor es un serpentin helicoidal. Se
puede fabricar un serpentin que tenga una distancia entre centros y un
didmetro con el &rea necesaria y que se adecue a la aplicacién. El diametro de
la tuberia usada para la bobina normalmente es igual a D, /30, donde D, es el
diametro de la vasija. La distancia entre centros del serpentin por lo general es
alrededor de dos veces el diametro de la tuberia. Los serpentines pequeios se
pueden sostener ellos mismos, pero si los serpentines son grandes sera
necesario alguna estructura soporte. Se usan serpentines de vuelta sencilla o
multiple.
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llustracion 29. Serpentin interno. [29]

llustracion 30. Conjunto de serpentines internos reales en un
reactor

4.2.4.3. Intercambiadores de calor

La técnica mas comun de recuperacidén de energia es la utilizacion de
calor en corrientes de procesos con elevada temperatura para calentar una
corriente mas fria, asi como parte o todo el coste del enfriamiento de la
corriente caliente. Generalmente se utilizan intercambiadores convencionales
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de carcasa y tubo. El coste de la superficie del intercambiador de calor que se
necesita puede ser mayor, debido a la temperatura reducida de las fuerzas
impulsoras comparadas con el calentamiento y enfriamiento mediante los
suministros auxiliares, o menos, debido a la inferior necesidad de
intercambiadores. El coste de recuperacion se reducira si las corrientes estan
localizadas convenientemente préximas.

La cantidad de energia que se puede recuperar depende de la
temperatura, el caudal, la capacidad de calor, y el posible cambio de
temperatura, en cada corriente. Una fuerza impulsora con una temperatura
razonable se debe mantener para guardar el area de intercambio con un
tamano practico. El intercambiador mas eficiente sera uno en el que las
circulaciones en la carcasa y el tubo estan en contracorriente. Generalmente se
utilizan intercambiadores con pasos multiples de los tubos por razones
practicas. Con pasos multiples en los tubos la circulacion es parte en
contracorriente y otra parte en paralelo y pueden ocurrir cruces de temperatura,
lo que reduce la eficiencia de la recuperacién de calor.

Las corrientes de procesos calientes que salen de un reactor o una
columna de destilacion se utilizan frecuentemente para precalentar las
corrientes de alimentacion ( intercambiadores de “efluente-alimentacién” o
“alimentacion-residuo” ).

En un proceso industrial existen muchas corrientes calientes y frias y
habrd una distribucién Optima las corrientes para la recuperacién de energia
por intercambio de calor. El problema de sintetizar una red de intercambiadores
de calor es el objetivo de muchas investigaciones.

Sahda fluido del proceso

Entrada fluido refrigerante

Salida fluido
refrigerante

Entrada fluido del proceso

llustracion 31. Intercambiador de calor de carcasa y tubos.
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4.2.5. Recuperacion de la energia

Las corrientes de procesos a presiones o temperaturas elevadas, vy
aquellas que contienen material combustible, tienen energia cuya recuperacion
puede ser util. Si es econdmico recuperar la energia contenida en una corriente
particular depende del valor de la energia que se pueda extraer de forma util y
del coste de la recuperacion. El valor de la energia esta relacionado al coste
marginal de la energia en el lugar. Puede valer la pena recuperar la energia de
una corriente de proceso en un lugar donde los costes de energia son elevados
y no donde los costes de energia primaria son bajos. El coste de la
recuperacién sera el coste de capital y de operacion de cualquier equipo
adicional necesario. Si el ahorro excede el coste total anual, incluyendo los
gastos de capital, entonces la energia recuperada generalmente vale la pena.
Los costes de mantenimiento se deben incluir en el coste anual.

En algunos procesos, el funcionamiento econémico depende de una
recuperacioén eficiente de la energia y en todos los procesos el uso eficiente de
técnicas de recuperacion de energia reduciran el coste del producto.

4.2.6. Aislamiento térmico

El aislamiento térmico es necesario para garantizar la seguridad, reducir
las pérdidas de energéticas (calor-frio) y para aumentar la sostenibilidad de los
procesos. [15]

Razones basicas para el aislamiento térmico de equipos y procesos:

- Proteccién personal.
Para proteger al personal de lesiones producidas por el contacto con las
superficies de los equipos y tuberias a altas o bajas temperaturas.

- Mejorar la seguridad del proceso.
Para mantener una temperatura 6ptima en las tuberias o tanques de
almacenamiento de productos liquidos 0 gaseosos que a su vez eviten
la corrosién producida por condensaciones ( altos niveles de humedad /
punto del rocio).También para evitar la congelacion de los equipos que
trabajan a muy baja temperatura.

- Reduccién de las pérdidas de calor y frio, economizando energia.

Para reducir la pérdida o ganancia de calor y por lo tanto reducir la
cantidad de energia necesaria para mantener el equilibrio del proceso y
asi ahorrar los costes. Optimizando el aislamiento se reducen los costes
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de instalacion proporcionando el maximo ahorro de energia durante la
vida util de la instalacion.

- Reduccién del impacto ambiental.
Optimizando la eficiencia de aislamiento para maximizar el potencial de
ahorro de CO,(reduccion de costos de emision de (CO0,), asi como
proporcionar una proteccién contra futuros costes de la energia.

El uso de materiales y sistemas innovadores de aislamiento, tales como
los sistemas de baja emisividad, ayudan a proporcionar el maximo
ahorro de energia potencial a la vez que mejoran la proteccion del medio
ambiente en el equipo industrial.

- Aumento de la sostenibilidad de los procesos y equipos.
Los productos de aislamiento térmico estén disefiados para proporcionar
una conductividad térmica 6ptima para cada aplicacién. La conductividad
térmica del aislamiento se mide en la escala de temperatura de acuerdo
con la norma EN 12667 para los productos planos y EN ISO 8497 para
las secciones de la tuberia.

El rendimiento térmico de los productos estd garantizado por un estricto
control de calidad, tanto interno como externo.

Dentro de todos lo aislantes térmicos que existen para el aislamiento
industrial, hay que centrarse en uno, ya que se trata de un aislamiento de un
tanque. El material mas adecuado para el tipo de aislamiento que buscamos
se trata de lana mineral de roca. A continuacién se muestran varias
variedades del mismo asi como las ventajas que ofrece este material.

La lana mineral de roca es la mejor solucion para el aislamiento
térmico de tanques de almacenamiento y otros cuerpos cilindricos con
temperatura de operacion hasta 750°C. [2]

La lana mineral de roca ofrece las siguientes ventajas:

- Excelente capacidad como aislante térmico en un amplio rango de
temperaturas.

- Muy baja permeabilidad al aire, que favorece y mejora la capacidad del
aislamiento térmico.

- Buenarepelencia a la humedad.

- Alta resistencia a la compresion.

- Aislantes rapidos y faciles de instalar.

- Material incombustible.

- Soporta altas temperaturas.
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- 100% libres de asbestos.
- No corrosivo.
- Genera economia y protege el medio ambiente

Alguno de sus variedades son las siguientes:

TECH SLAB 2.1. [15]

Panel semirrigido de lana de roca. Utilizado como aislamiento térmico y
acustico para tanques y depositos, cisternas, hornos y salas de maquinas. La
conductividad térmica del mismo en funcién de la temperatura es la mostrada
en la tabla XXVI.

Tabla XXVI. Conductividad térmica del Tech Slab 2.1. en funcion de la temperatura

Temperatura (°C) 50 100 200 300

A(W/(m-K) 0,043 0,053 0,082 0,124

El comportamiento de reaccién al fuego y de resistencia térmica de este
producto no varia con el tiempo ni al ser sometido a la temperatura maxima
declarada

TECH SLAB MT 3.1. [15]

Panel semirrigido de lana de roca, utilizado como aislante térmico y
también absorbente acustico. Es empelado en equipos industriales tales como
calderas, hornos, transporte y almacenamiento de fluidos. Su conductividad
térmica, en funcion de la temperatura, es la mostrada en la tabla XXVII.

Tabla XXVII. Conductividad térmica del Tech Slab MT 3.1. en funcidn de la
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temperatura
Temperatura (°C) 50 100 200 300 400 500 600
AW/(m-K) 0,041 0,048 0,068 0,097 0,134 0,183 0,248

El comportamiento de reaccion al fuego y de resistencia térmica de este
producto no varia con el tiempo ni al ser sometido a la temperatura maxima
declarada
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TECH SLAB MT 4.1. [15]

Panel rigido de lana de roca. Este es utilizado como aislamiento térmico,
acustico y calorifugado en aplicaciones de alta temperatura en grandes
depdsitos y hornos industriales.

La conductividad térmica presentada por el mismo se muestra en la tabla

XXVIII.
Tabla XXVIIl. Conductividad térmica del Tech Slab MT 4.1. en funcion de la
temperatura
Temperatura (°C) 50 100 200 300 400 500 600
AW/(m-K) 0,041 0,047 0,065 0,089 0,128 0,155 0,201

El comportamiento de reaccién al fuego y de resistencia térmica de este
producto no varia con el tiempo ni al ser sometido a la temperatura maxima
declarada.
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Los reactores usados para procesos establecidos generalmente son
disefios complejos que se han desarrollado durante varios anos para adaptarse
a los requisitos del proceso, y son disefios Unicos; sin embargo, es conveniente
clasificar los disefios de los reactores en las siguientes grandes categorias:

- Reactores de tanque agitado
- Reactores tubulares

- Reactores de lecho relleno

- Reactores de lecho movil

- Reactores de lecho fluidizado

En nuestro caso se ha elegido el reactor tanque agitado, ya que es el
mas acertado para la reaccién que va a tener lugar; los motivos de la eleccion
son los siguientes.

Los reactores de tanque agitado consisten en un tanque equipado con
un agitador mecanico. Frecuentemente estos reactores tiene una camisa
calefactora o de refrigeracion. Trabajan como reactores en discontinuo o de
forma continua. Se pueden usar varios reactores en serie o en paralelo (ref.
16).

5.1. Determinacion del volumen del reactor en
funcidén de la alternativa elegida.

A partir de la teoria explicada en el punto 4.1. se va a comenzar el
calculo del volumen del reactor mediante los siguientes pasos.

PASOS:

1. Fijar la capacidad de tratamiento (t/dia).

2. Con la D, (densidad de pulpa) y la capacidad de tratamiento se
determina el caudal de tratamiento, Q, en [/min.

3. Con la DTR (funcién distribucion de tiempo de residencia adimensional).
y la cinética (ecuacién cinética, ec. 34), se determina la conversion
media x¥ y el tiempo medio de residencia (t). Suponiendo el reactor
tanque agitado ideal (mezcla completa).

4. Fijado un objetivo de conversion media (x), se toma su tiempo de
residencia correspondiente (t).

5. Con el tiempo de residencia (t) y el caudal de tratamiento (Q), se calcula
el volumen del reactor (V).
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Pasos 1 y 2:

Para determinar el volumen necesitamos el caudal de tratamiento (Q) y
el tiempo medio de residencia (t).

El caudal se obtiene mediante la capacidad de tratamiento y la densidad
de pulpa (D,) del reactivo (mineral).

Se toman varios valores de la capacidad de tratamiento de varias
industrias dedicadas a este proceso (tabla XX]).

La densidad de pulpa ya se fijo anteriormente en la experiencias de las
que se ha partido (Dp = 0,5%).

Capacidad de tratamiento (k_g) k_g I
min _ min _

¢= Dp (k_g) kg min
! !
Dp = 0.5% = 0.5 g cdo 1kg 1000mL_0005kg
P =00 = Y2700 mL disolucion 1000 g 1L 0 1
kg
Q= min__ _ L
o,oosk—g min

l

Los valores de caudal obtenidos en funcién de varias capacidades de
produccion y con una densidad de pulpa constante se muestran en la tabla
XXIX.

Tabla XXIX. Resultados de caudal a partir de capacidad de tratamiento

Capacidad de tratamiento Caudal
t/dia kg/h kg/min Q (I/min)
10 416,7 6,9 1388,9
15 625,0 10,4 2083,3
20 833,3 13,9 2777,8
25 1041,7 17,4 3472,2
30 1250,0 20,8 4166,7
35 1458,3 24,3 4861,1

Pasos 3 y 4:

El tiempo medio de residencia se obtiene de la siguiente forma:

Hay que buscar el valor de tiempo medio de residencia (t) que le
corresponde a un valor de x fijado por nosotros, en este caso buscamos
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x = 0,5, por tanto, el valor de t que de x = 0,5 sera el buscado y el que se
usara para el paso 5.

Para calcular el x se considera el modelo de segregacion completa,
donde se obtiene la ecuacidn 41 (desarrollada en el apartado 4.1):

0
Jf=f x-E(6)do ec.41
0

Como se observa se trata de una integral definida, para resolverla se
representan las variables que hay dentro de la integral en los ejes cartesianos
(x e y) y el area que queda bajo la curva y dentro de los limites de la integral
corresponde al valor de x.

Para calcular el area bajo la curva se utiliza el método de los trapecios, este
consiste en sumar los areas de todos los trapecios que conforman el area total
bajo la curva.

b+ B
Atrapecio = T “h ec.42
Por tanto:
b+ B
X = T ‘h ec.43

Aplicando el método a la integral a resolver tendriamos:

oY Y Ol e EOL

2 = B ) (6i+1 - GL) ec.44

Datos experimentales

Se determinan valores de conversién, x, mediante la ecuacién de control
difusional (ec. 34), ya que se ha demostrado que la reaccion se ajusta
perfectamente a la cinética definida con esa ecuacion a la temperatura de 70°C,
por tanto, dando valores a la x cualesquiera se obtendran valores de t, ya que
k, tiene un valor conocido (tabla XVII). Los valores que se obtienen de esta
ecuacion van a ser los datos mediante los cuales se va a determinar el
volumen del reactor.

Por tanto al final se tendran tantas parejas de valores de tiempo y x,
como valores de x supongamos desde 0 hasta 1 en la ecuacién 34.

Despejando de la ec. 34 el tiempo se obtiene la siguiente ecuacion:
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1 —%x(l —x)2/3
t= ec.45
kp

Sustituyendo en la ec. 45 el valor de k, correspondiente (tabla XVIl) se

obtiene la ecuacion sobre la que se van a determinar las parejas de valores
gue veamos convenientes.

1 —%x(l —x)/3
t =
2,8-107%

ec.46

En la tabla XXX se muestran las parejas de valores obtenidas de la
ecuacion cinética de control difusional (ec. 34).

Tabla XXX. Valores obtenidos de la ecuacion cinética

%As extraido

* T 100 t (min)
0,00 0,00
0,05 1,01
0,10 4,16
0,15 9,58
0,20 17,47
0,24 24,58
0,30 41,52
0,33 52,50
0,40 78,41
0,45 102,55
0,49 122,62
0,50 131,09
0,55 164,65
0,56 169,79
0,60 203,99
0,63 227,04
0,65 250,08
0,70 304,26
0,75 368,39
0,78 417,46
0,80 445,26
0,85 539,37
0,87 583,49
0,90 659,13
0,95 824,81
1,00 1190,48
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La tabla XXX queda representada en la gréfica 8, donde se aprecian
perfectamente los puntos de trabajo que se han supuesto. Una vez que se
tienen los datos finales con los que se va a trabajar ya se puede comenzar a
resolver las ecuaciones que dan lugar al volumen del reactor.

% As extraido frente al tiempo
1,00

x=% As
extraido/100

0,80

0,60

0,40 —

0,20

0,00

0,00 200,00 400,00 600,00 800,00 1000,00 1200,00 1400,00

Tiempo (min)

Gréfica 8. Representacion de todos los valores de x-t

Resolucion de la integral (ec. 41) para obtener el valor de t buscado sabiendo
x=0,5

t = tiempo medio de residencia

9 =

&

E@®) =e7?

x-E@) =x-e7?
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Se comienza suponiendo t = 120 min, mediante el método de los
trapecios se determina el valor de x, como se ha explicado anteriormente.

Tabla XXXI. Determinacién de x, para unt = 120 min.

Se obtiene un x = 0,42 inferior al valor fijado (x = 0,5)

t =120 min
X t ] E(6) x-E(6) b+B
2
0 0 0,000 1,000 0,000
0,05 1,01 0,008 0,992 0,050 0,000
0,1 416 0,035 0,966 0,097 0,002
0,15 9,58 0,080 0,923 0,138 0,005
0,2 17,47 0,146 0,864 0,173 0,010
0,235 24,58 0,205 0,815 0,191 0,011
0,3 41,52 0,346 0,707 0,212 0,029
0,334 52,50 0,437 0,646 0,216 0,020
0,4 78,41 0,653 0,520 0,208 0,046
0,45 102,55 0,855 0,425 0,191 0,040
0,486 122,62 1,022 0,360 0,175 0,031
0,5 131,09 1,092 0,335 0,168 0,012
0,55 164,65 1,372 0,254 0,139 0,043
0,557 169,79 1,415 0,243 0,135 0,006
0,6 203,99 1,700 0,183 0,110 0,035
0,626 227,04 1,892 0,151 0,094 0,020
0,65 250,08 2,084 0,124 0,081 0,017
0,7 304,26 2,536 0,079 0,055 0,031
0,75 368,39 3,070 0,046 0,035 0,024
0,783 417,46 3,479 0,031 0,024 0,012
0,8 44526 3,710 0,024 0,020 0,005
0,85 539,37 4,495 0,011 0,009 0,011
0,87 583,49 4,862 0,008 0,007 0,003
0,9 659,13 5,493 0,004 0,004 0,003
0,95 824,81 6,873 0,001 0,001 0,003
1 1190,48 9,921 0,000 0,000 0,002
X = 0,419863485
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Opcidn 2
Se prueba con un nuevo valor de t = 240 min
Tabla XXXII.. Determinacion de x, para un t = 240 min
t =240 min
X t 6 E(0) x - E(0) b+B-h
2
0 0 0,000 1,000 0,000
0,05 1,01 0,004 0,996 0,050 0,000
0,1 4,16 0,017 0,983 0,098 0,001
0,15 9,58 0,040 0,961 0,144 0,003
0,2 17,47 0,073 0,930 0,186 0,005
0,235 24,58 0,102 0,903 0,212 0,006
0,3 41,52 0,173 0,841 0,252 0,016
0,334 52,50 0,219 0,804 0,268 0,012
0,4 78,41 0,327 0,721 0,289 0,030
0,45 102,55 0,427 0,652 0,294 0,029
0,486 122,62 0,511 0,600 0,292 0,024
0,5 131,09 0,546 0,579 0,290 0,010
0,55 164,65 0,686 0,504 0,277 0,040
0,557 169,79 0,707 0,493 0,275 0,006
0,6 203,99 0,850 0,427 0,256 0,038
0,626 227,04 0,946 0,388 0,243 0,024
0,65 250,08 1,042 0,353 0,229 0,023
0,7 304,26 1,268 0,281 0,197 0,048
0,75 368,39 1,535 0,215 0,162 0,048
0,783 417,46 1,739 0,176 0,138 0,031
0,8 445,26 1,855 0,156 0,125 0,015
0,85 539,37 2,247 0,106 0,090 0,042
0,87 583,49 2,431 0,088 0,076 0,015
0,9 659,13 2,746 0,064 0,058 0,021
0,95 824,81 3,437 0,032 0,031 0,030
1 1190,48 4,960 0,007 0,007 0,029
X = 0,54701431

Se obtiene un valor de x = 0,547, supera el valor fijado. Por tanto el valor
de t, estara entre 120 min y 240 min.
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Opcidtn 3
Se va a probar con t = 185 min.
Tabla XXXIII. Determinacion de x, para un t = 185 min
t = 185 min
x t 6 E(0) x - E(6) b+B-h
2
0 0 0,000 1,000 0,000

0,05 1,01 0,005 0,995 0,050 0,000
0,1 4,16 0,022 0,978 0,098 0,001
0,15 9,58 0,052 0,950 0,142 0,004
0,2 17,47 0,094 0,910 0,182 0,007
0,235 24,58 0,133 0,876 0,206 0,007
0,3 41,52 0,224 0,799 0,240 0,020
0,334 52,50 0,284 0,753 0,251 0,015
0,4 78,41 0,424 0,655 0,262 0,036
0,45 102,55 0,554 0,574 0,259 0,034
0,486 122,62 0,663 0,515 0,250 0,028
0,5 131,09 0,709 0,492 0,246 0,011
0,55 164,65 0,890 0,411 0,226 0,043
0,557 169,79 0,918 0,399 0,222 0,006
0,6 203,99 1,103 0,332 0,199 0,039
0,626 227,04 1,227 0,293 0,183 0,024
0,65 250,08 1,352 0,259 0,168 0,022
0,7 304,26 1,645 0,193 0,135 0,044
0,75 368,39 1,991 0,137 0,102 0,041
0,783 417,46 2,257 0,105 0,082 0,024
0,8 445,26 2,407 0,090 0,072 0,012
0,85 539,37 2,915 0,054 0,046 0,030
0,87 583,49 3,154 0,043 0,037 0,010
0,9 659,13 3,563 0,028 0,026 0,013
0,95 824,81 4,458 0,012 0,011 0,016
1 1190,48 6,435 0,002 0,002 0,012

X = 0,50008558

Con este valor de de t se ha conseguido el valor de de x fijado, por tanto
ya tenemos el valor de tiempo medio de residencia para el siguiente paso.

t = 185 min
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Se representan x-E(9) frente a 6, de las tres opciones (tabla XXXI,
XXXIl'y XXXIII), el area bajo la curva que se obtiene tras dicha representacion
es el valor de x.

x-E(©) frente 2 O
0,250
)
=
% 0,200 {A\
0,150 f
0,100 1
0,050 ¢
0,000 & <> *
0,000 2,000 4,000 6,000 8,000 10,000 12,000
e
Gréafica 9. Representacion de los valores de
x - E(08) frente a@ presentados en la tabla Ill.
D x-E(©) frente a ©
w
% 0,350
0,300
0,250
0,200
0,150 \
0,100 \
0,000 &
0,000 1,000 2,000 3,000 4,000 5,000 6,000

()

Grafica 10. Representacion de los valores de
x - E(0) frente a0 presentados en la tabla IVII.
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x-E(O)

0,300

x-E(©) frente a ©

0,250
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0,150
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0,050

N—~——

¢

0,000
0,000

1,000

2,000

3,000

4,000

5,000

6,000

7,000
o

Paso 5:

Grafica 11. Representacion de los valores de
x - E(0) frente a@ presentados en la tabla XXXIII.

Ya es posible determinar el volumen teniendo el caudal de tratamiento
(Q) y el tiempo medio de residencia (t):

V=0 (#) -t(min) =1 ec.47

Dp =0,5%

t = 185 min

Se determina el volumen para varias capacidades de tratamiento, los
resultados se muestran en la tabla XXXIV.

Tabla XXXIV. Resultados del volumen segun la capacidad de tratamiento

Capacidad de tratamiento
t/dia kg/h kg/min Q (I/min) Volumen (1) | Volumen (m3)
10 416,67 6,94 1388,89 256944,44 256,94
15 625,00 10,42 2083,33 385416,67 385,42
20 833,33 13,89 2777,78 513888,89 513,89
25 1041,67 17,36 3472,22 642361,11 642,36
30 1250,00 20,83 4166,67 770833,33 770,83
35 1458,33 24,31 4861,11 899305,56 899,31
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Segun la produccién elegida para el disefio del reactor le correspondera
un volumen del mismo, por ejemplo para producir una media de 10 t/dia es
necesario un reactor de volumen 256,94 m3 tomando como Dp = 0,5% Y
t =185 min. En nuestro caso vamos a ftrabajar a dicha capacidad de
tratamiento.

El volumen del reactor obtenido es muy grande para un unico reactor,
por tanto vamos a intentar reducir dicho volumen modificando una de las
variables que afecta al disefio, como es las densidad de pulpa (Dp).

Al aumentar la densidad de pulpa el volumen del reactor baja, a
continuacion se va a determinar el nuevo valor de densidad de pulpa que dé
lugar a un reactor de volumen inferior al calculado.

Para ello se comienza determinando la demanda de agente lixiviante.
Una vez determinada dicha demanda se obtendra un nuevo valor de densidad
de pulpa y se procedera al calculo del nuevo volumen.

5.2. Determinacion de la demanda de agente
lixiviante

5.2.1. Determinacion de la demanda de Fe(III) tedrica

Se parte de:

- La estequiometria de la reaccién de lixiviacion de arsenopirita con sulfato
férrico, r. 20.

- Las condiciones de operacién definidas en la tabla XVIII.

- La composicion del concentrado arsénico-oro a tratar de la tabla VI.

Segun la tabla VI, en 100 g de concentrado hay 23 g de As que son:

23 g As 1 mol FeAsS
= 0,307 mol As - ——— = 0,307 mol FeAsS
74,92 g/mol As 1 mol As

162,77 g FeAsS
0,307 mol FeAsS = 49,97 g FeAsS — 49,97% FeAsS
1 mol FeAsS

118



119
5. CALCULOS

Célculo demanda Fe(I11):

g cdo 1000 mL 49,97 g FeAsS 1mol FeAsS 10 mol Fe3*

0,005 . .
mL 1L 100 g cdo 162,77 g FeAsS 2 mol FeAsS
55,85 g Fe®* g Fe(Ill)
1mol Fe3+ L

Para una conversién del 100%

Para x = 0,5 (conversion 50%) — 4,29%("1) +0,5 =2, 14gp+(m)

gcdo 1000 mL Sg cdo

0,005
mL 1L L
2,14 g Fe (I111)/L Fe (111
A4g Fe (IN/L _ o 4p99 Fe UID)
5gcdo/L gcdo

5.2.2. Determinacion de la demanda de Fe(III) experimental

Siguiendo los resultados experimentales de la tabla XXXV, para grado
de conversidon 0,5 (%As extraido), el valor de la concentracion de Fe(IIl)
aproximada es de 6,59 g/, partiendo de una concentracion inicial de 10 g/I
(para grado de conversidn cero).

Tabla XXXV. (Condiciones de operacién{Fe(III)] = 10 % pH = 1,25, Dp = 0,5%,
T =70°C, 5mg Ag/g cdo)

Tiempo (min) | [Fe (II)] g/L | [Fe] g/L | [Fe (I1II)]g/L | [As] g/L %As extraido

0 0,00 10,00 10,00 0,000 0,00
30 1,44 10,25 8,81 0,270 23,50
60 2,44 10,25 7,81 0,384 33,40

120 3,75 10,40 6,65 0,559 48,60

180 4,26 10,60 6,34 0,640 55,70

240 4,68 10,70 6,02 0,720 62,60

420 5,53 11,10 5,57 0,900 78,30

600 5,97 11,60 5,63 1,000 87

El consumo de Fe(Ill) para un grado de conversién de 0,5
(% As extraido) es de:

Fe(III) inicial menos Fe(111) cuando la extraccion de arsénico es del 50%

Fe (111 Fe (111 Fe (111
(o8 Fe i gFe() . . gFe(ID

J )
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3,41g Fe (II1)/L Fe (111
gFedID/L _ o cgp 9F€UID
59 cdo/L gcdo

0,682 %va a ser la demanda de agente lixiviante, a partir de ella se

puede variar la densidad de pulpa y la concentracidén del agente lixiviante pero
conservando dicha demanda.

Como se observa el valor experimental es mayor que el teérico, ya que
en el calculo tedrico se considera que el férrico reacciona exclusivamente con
la arsenopirita, y en realidad eso no es asi, ya que el idn férrico reacciona con
mas especies. Por tanto experimentalmente el consumo de férrico es mayor
que tedricamente. Esto queda verificado con los resultados obtenidos.

Si aumentamos la concentracion de Fe(I1I) de 3,41 g/l hasta 20 g/l se
obtienen el siguiente valor de densidad de pulpa, trabajando con los datos
experimentales que son los que dan un mayor consumo de agente lixiviante

Fe(lll
20 gf() g Fe(Il) g cdo
= 0,682 —— - Dp = 29,32
D < g cdo ) g cdo
P \Tdisolucion
Dp =2,93%

Con 2,93% de densidad de pulpa se consume todo Fe(IIl), los 20 g/,
pero eso no es conveniente porque el potencial bajaria mucho y la reaccién no
se da correctamente, por ello se marca una densidad de pulpa menor para que
se consuma menos de 20 g/l de Fe(Ill) y asi siempre haya un sobrante del
mismo.

Se elige Dp = 2,5%

Fe(Ill Fe(Ill Fe(lll
[FedID] (Cd)o] — 068227 Ez ) [Fetn)] = 17,05 g—l( )
o5 9 ] g cdo
Fe(lll Fe(lll Fe(Ill
ZOg—() — 17,05g i =2 959—() quedan sinreaccionar

l l ’ l

Dando un valor de [Fe(lllI)] =17,05g/l consumido y [Fe(lI)]=
2,95 g/l sin reaccionar.
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Determinacién de la concentracion de Fe(IIl) tebrica para los nuevos
valores de densidad de pulpa obtenidos:

xg Fe (1ID/! g Fe (I
293 gcdo/l ———— - [Fe(II)] = 12
293gcdo/l gedo [Fe(I11)] ,57 g/1
x gFe(ID)/! g Fe (1)
ot g cdo/l - Fe(llID]=1

25g cdo/1 ’ g cdo - [Fe(I1I)] = 10,73 g/l

En la tabla XXXVI se presenta una resumen de todos los resultados
obtenidos en la determinacion de la demanda de agente lixiviante.

Tabla XXXVI. Resumen de la demanda de sulfato férrico y la densidad de pulpa

Dp =0,5% Dp = 2,93% D, = 2,5%
gFe(Il)/g cdo [Fe(I1ID)] [Fe(I1l)] [Fe(IID)]
Tebrica 0,429 2,14 g/1 12,57 g/1 10,73 g/1
Experimental 0,682 3,41 g/l 20g/1 17,05g/1

Se llega a la conclusion de tomar un valor de D, = 2,5%, para volver a

determinar el volumen del reactor, y que éste sea inferior al obtenido en la tabla
XXXV.

5.2.3. Recalculo del volumen con Dp = 2,5%

Tomando el nuevo valor de densidad de pulpa se obtienen los siguientes
valores de volumen, mostrados en la tabla XXXVII.

Dp =25%
t = 185 min

Tabla XXXVII. Recalculo del volumen del reactor con el nuevo valor de densidad de

pulpa.
Capacidad de tratamiento
t/dia kg/h kg/min Q (I/min) Volumen (1) | Volumen (m3)
10 416,67 6,94 277,78 51388,89 51,39
15 625,00 10,42 416,67 77083,33 77,08
20 833,33 13,89 555,56 102777,78 102,78
25 1041,67 17,36 694,44 128472,22 128,47
30 1250,00 20,83 833,33 154166,67 154,17
35 1458,33 24,31 972,22 179861,11 179,86
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El resultado demuestra que al aumentar la densidad de pulpa hasta
2,5% el volumen del reactor baja considerablemente. Para una produccion de
10 t/dia y con una Dp = 0,5% es necesario un reactor de volumen 256,94 m3y
con las mismas condiciones de produccién y una Dp = 2,5% el reactor
necesario es de 51,39 m3.

5.3. Cantidades de reactivos y productos en el
proceso (balance de materia)

En la reaccion de lixiviacion ademas de obtenerse como productos los
indicados en la reaccion 20 (Fe(II),As(III) y S) se obtiene el Fe(III) que queda
sin reaccionar y que se he determinado anteriormente, pero la cuestién es si
los 20 g/l de Fe(lll) que se necesitan a la entrada del reactor, se obtienen
todos del biorreactor o si es necesario anadir externamente una cantidad.

A continuacién se van a determinar las cantidades de reactivos y
productos que hay en todo el proceso (balance de materia), para asi poder
determinar si es suficiente con la cantidad de Fe(Ill) que se genera en el
proceso.

Del reactor sale como  producto una  disolucibn  de
Fe (II), As (I11) y el Fe (III) y un sélido que contiene, S° y el mineral que no ha
reaccionado. El sélidose separa mediante filtracion del resto, que esta en
disolucion, quedando por un lado un sélido y por otro una disoluciéon con
Fe(Ill), Fe(1l)y As (III).

Dicha disolucion es introducida en el biorreactor, donde las bacterias se
encargan de oxidar el Fe(Il) a Fe(Ill). Una vez que salga del biorreactor la
mezcla va a contener, ademas del Fe(I1]) oxidado, el As (I1I), que provenia de
los productos del reactor.

Ese As(III) tiene que ser eliminado, al tratarse, como se ha desarrollado
anteriormente, de un residuo; su eliminaciéon consta de una etapa de oxidacion
a As(V), seguido de la precipitacion a arseniato férrico, As(V) en estado sdélido.
Posteriormente tendra lugar una separacion solido-liquido, quedando en el
liquido la disolucion de sulfato férrico (Fe(I11)) que es introducida en el reactor.

En el esquema mostrado en la ilustracion 32 queda reflejado todo el
proceso que va a tener lugar tras la reaccion de lixiviacion. De forma
esquematica se representan las reacciones que van a tener lugar en cada
paso, asi como los procesos fisicos producido.
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El objetivo de este esquema es ir determinando las concentraciones de
cada reactivo y producto en todas las etapas, para asi poder concluir si es
necesario anadir sulfato férrico comercial o si basta con el regenerado en el

proceso.
arseniato (s)
reaccmn reaccion 2
As® — As(s A: - AsS
I+
Fe
I+
Mineral As
FeAsS )8 5 Fo
Au . ~ solido liquide °
sulfuros liquido ‘ As ,Fe”
C———— ————| BIORREACTOR
REACTOR 2 3+
@ Fe — Fe
Sélido

(1]

S

Mineral sin reaccionar

llustracion 32. Esquema general del proceso

5.3.1. Reactor (reaccidn de lixiviacion con sulfato férrico)

Se procede al calculo de los productos de la reaccién de lixiviacion con
sulfato férrico, se van a determinar las concentraciones de Fe(II), As(IIl) y la
cantidad de S, la concentracién de Fe(III) que no reacciona ya se ha calculado
anteriormente.

Arsénico (As(11I))

Se parte de un valor de Dp = 2,5%, conocida la composicién del
concentrado, segun la Tabla VI, se sabe que el concentrado contiene 23% de
As, lo que significa que de 100 g de cdo de arsenopirita-oro, 23 g son de
arsénico, por tanto la concentracién de arsénico sera:
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2,5gcdo 1000ml 23 gAs _575gAs
100 ml 11  100gcdo !

Dp =2,5% =

Estos gramos seria si la reaccion se da completamente, es decir, para
conversion completa (x = 1), pero como la conversion fijada es de x = 0,5:
As As
5,75 gT 10,5 = 2,8759T
Todo el As(III) que aparece como producto proviene del arsénico
presente en la arsenopirita, por tanto ya se tiene el valor de la concentracion de
arsénico producida

[As(IID)] = 2,88 g/l
Hierro (Fe(Il))

Anteriormente se calcul6 la concentracion inicial de Fe(I11) necesaria y
se decidié anadir 20 g/l de Fe (I1I1I), de los cuales se consumian en la reaccion
17,05 g/l. Por tanto esa concentracion de Fe(I1I) se va a convertir en Fe(II)
segun la reaccion 20 (se hace esta aproximacién aunque la estequiometria no
sea 1 a1, porque no todo el Fe(I1I) consumido pasa a Fe(II) sino que es parte
del Fe(III) es consumido por otras especies presentes). Pero en los reactivos
existe mas hierro, presente en la arsenopirita (FeAsS), el cual se va a
transformar también en Fe(II) segun la reaccién 20.

A continuacion se va a calcular dicha cantidad, que sumada a los
17,059/l seréd la concentracion final de Fe(Il) que se obtiene en el reactor
como producto.

2,5gcdo 1000 ml 23 gAs g As
Dp =2,5% = . . =575 —
100 ml 11 100 g cdo l
g As g As

5,75 I 0,5 = 2,875T

En la arsenopirita, un mol de As corresponde con un mol de Fe, por tanto
ya es posible determinar la cantidad de Fe presente en la arsenopirita que se
convierte en Fe(II).
gAs 1molAs 1molFe 55,85 gFe g Fe

= 2,143 —

2,875 .
l 74,92 g As 1molAs 1molFe l

La concentracion total de Fe(II) sera:

17,05 % (procedentes del Fe(I1l)) + 2,143 gT(procedentes de FeAsS =
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+2

Fe
17,05%+ 2,143 gT = 19,193 g

[Fe(ID] = 19,2 g/1

Se parte de un valor de Dp = 2,5%, conocido composicion del
concentrado, segun la tabla VI, se sabe que el concentrado contiene 23% de
As, lo que significa que de 100 g de cdo de arsenopirita-oro, 23 g son de
arsénico, por tanto la concentracién de arsénico sera:

2,5gcdo 1000ml 23 gAs g As
Dp =2,5% = . . =575 ——
100 ml 11 100 g cdo l
As As
575 2. 05 = 2,875 L

l l

En la arsenopirita, un mol de As corresponde con un mol de S, por tanto
ya es posible determinar la cantidad de S presente en la arsenopirita que se
convierte en S°:

gAs 1molAs 1molS 32gS§
I 7492 gAs 1molAs 1molS

2,875 = 1,23 g S por litro tratado

Como todo el azufre presente en los producto proviene del azufre
presente en la arsenopirita, ya esta determinado los gramos de azufre
producidos por litro tratado.

§=123g

[H,S0,]generado

Siguiendo la estequiometria de la reaccién 20:

gAs 1molAs 1molFeAsS 3mol H,S0, 98 g H;SO,4
Il 7492gAs 1molAs 2molFeAsS 1molH,50,
gH,50,
l

2,88

= 5,65

[H2804] = 5,65%(producto)

Se genera como producto 5,65 g/l de é&cido sulfarico acuoso, que se
encontrara disuelto en la fase liquida, que una vez separada del sdlido, pasara
al biorreactor, donde es empleado como reactivo en la oxidacién del ién ferroso
a ion férrico.
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5.3.2. Separacion 1 S/L (S)

Esta etapa del procesos consiste en la separacion de un sdlido de un
liquido. El sélido contiene el azufre generado como producto, asi como el
mineral que no ha reaccionado. Mientras que el liquido se trata de una
disolucién que contiene Fe(III) que queda sin reaccionar, Fe(ll) generado
como producto y As(III) generado como producto. Estas especies en
disolucion se presentan en forma de sulfato férrico, sulfato ferroso y é&cido
arsenioso, respectivamente.

Solido: S = 1,23 g/!

Liquido/Disolucion:[Fe(I11)] = 2,95 g/L,[Fe(I)] = 19,2 g/1, [As(II])] = 2,88 g/1

5.3.3. Biorreactor

En esta etapa del proceso se produce la regeneracion del agente
lixiviante, donde el Fe(II) generado en la reaccion de lixiviacion como producto,
se transforma en Fe(I1) segun la siguiente reaccion 12.

4FeS0, + 0, + 2H,5S0, — 2Fe,(S0,)s + 2H,0 1.12

Se tiene que [Fe(II)] generado como producto en la reaccion de
lixiviacion es 19,2 g/1.

Se supone un conversion total en el biorreactor, y teniendo en cuenta la
estequiometria, que es uno a uno, todo el Fe(II) es transformado en Fe(III):

[Fe(I1I)] = [Fe(I)] = 19,2 g/1

Pero hay que tener en cuenta que quedaba Fe(III) sin reaccionar en el
reactor, 2,95 %

Por tanto la concentracion de Fe(I11) final a la salida del biorreactor es:

Fe(lll
19,2%+ 2,95% = 22,15 gl#

[Fe(IID)] = 22,15%

En el biorreactor entra toda la disolucién que se separd en la primera
separacién S/L, la cual contenia As(I11), ademas de Fe(Ill) y Fe(II). Como ya
se ha explicado, en el biorreactor tiene lugar una oxidacion bacteriana donde
se encuentran las bacterias encargadas de realizar la oxidaciéon de Fe(II) a
Fe(l1l), dichas bacterias trabajan en unas condiciones determinadas y es

126



5. CALCULOS

importante comentar que el arsénico (As(/11)) introducido en el biorreactor no
va a generar ningun problema sobre ellas.

Varios estudios de la toxicidad del arsénico sobre bacterias y arqueas se
han desarrollado. Existen estudios que demuestran que cierto tipo de
microorganismos son capaces de tolerar grandes cantidades de arsénico a
través de un mecanismo de eliminacion de éste. Se observd que la
concentracién de As(I1I) tiene un fuerte efecto sobre el crecimiento de A.
ferrooxidans y A. thiooxidans en concentrados de pirita y arsenopirita. La
disminucion en la velocidad de crecimiento ocurre a concentraciéon de As(I11)
de 10 g/l y estas bacterias fueron capaces de crecer hasta concentraciones de
As(V) de 40g/1. [16]

Dichas concentraciones son inferiores a las que se introducen en el
biorreactor, por tanto, no existe ningun tipo de problema.

[As(1ID)] = 10% < [As(ID)] = 2,88 g/I

[As(V)] = 40% no se tiene este tipo de arsénico

[H,S04]necesario

Se necesita como reactivo acido sulfurico, se va a determinar la cantidad
necesaria para la oxidacion completa del ion ferroso, para saber si con el acido
generado como producto en el reactor es suficiente o hay que afadir mas acido
sulfurico externamente. Dicha cantidad necesaria se determina siguiendo la
estequiometria de la reaccién 12.

gFe(l) 1molFe(Il) 1molFeSO, 2mol H;S0, 98 g H,;S0,
l 55,85 g Fe(Il) 1molFe(ll) 4 molFeAsS 1mol H,SO,
gH2504
l

19,2

= 16,84

[H2504] = 16, 84%(reactivo)

Como se observa es necesario una cantidad mayor de &acido de la
generada, es decir, de la que esta presente en la disolucién de entrada del
biorreactor, por tanto es necesario la adicion de acido externo hasta alcanzar el
valor necesario.

Como aun no se ha realizado el balance de todo el proceso, no se sabe
si en otras reacciones posteriores interviene el acido sulfurico, por tanto, una
vez concluido el balance se determinard la necesidad de é&cido en el
biorreactor.
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5.3.4. Reaccion oxidacion
[As(II1)] = 2,88 g/l

Consiste en oxidar el As(111) a As(V), segun la reaccién 31, mediante un
agente oxidante, elegido el agua oxigenada, ya que el producto generado es
agua, que no produce contaminacién ni hay que eliminarlo. Como se observa
en la reaccion 31, la relacion de los arsénicos es uno es a uno, por ello, todo el
As(III) se transforma en As(V) con una conversion total.

[As(V)] = 2,88 g/l

[H,0,]necesario

Se sigue la estequiometria de la reaccién 31

gAs 1mol As mol As
2,88 . = 0,03844
l 74,92 g As
0.03844 mol As 1mol H3AsO;  1molH,0, 34gH,0, g H,0,
’ l 1molAs  1mol H;AsO; 1molH,0, !

[H,0;]necesario = 1,31 gT

5.3.5. Reaccion precipitacion
[As(V) aq] = 2,88 g/1

Consiste en precipitar el As(V) en un sdlido, FeAs0,, segun la reaccion
37, para poder separarlo de la disolucién, se hace empleo de dicha reaccién,
donde el agente precipitante es el sulfato férrico, que se encuentra presente en
la disolucion, y asi se evita la adicién de otro agente precipitante externo. Esta
reaccién va a consumir sulfato férrico que hay que determinar para los pasos
posteriores.

As(V) s 6 arseniato (s) = 2,88 g = 2,88 g por litro tratado

[Fe(III)]consumido
gAs 1molAs mol As
2,88 . = 0,03844
l 74,92 g As
mol As 1mol Fe** 5585g Fe’* g Fe?™*

0,03844 . . =2,
l 1 mol As5t 1mol Fe3*
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9

[Fe (III)]consumido = 2,15 ]

En el biorreactor se obtuvo como productos 22,15 g/l de Fe(III), si en la
reaccion de precipitacion se han consumido 2,15 g/l, quedara una
concentracion de Fe(III) de:

g g g

22,15—=-2,15—=120
l l l

g
[Fe(III) ]final =20 T

[H,S0,]generado

De nuevo se obtiene como producto de la reaccion &cido sulfarico, se va
a determinar la cantidad obtenida. Dicho valor es importante, ya que se puede
introducir en el reactor junto con el sulfato férrico, y sumado a la cantidad de
acido sulfarico que se produce en el reactor (5,65 g/l), hace que la cantidad
necesaria a anadir de acido en el biorreactor, sea inferior.

gAs 1molAs 1molFeAsS 3mol H,SO, 98 g H,S0,
Il 7492gAs 1molAs 2molFeAsS 1molH;S0,
gH?50,
l

2,88

= 5,65

[H28504] = 5,65%(product0)

Pues se tiene 5,65 g/l del reactor + 5,65g/1 de la precipitacion = 11,3 g/l H;S04
Esa es la cantidad de &cido producida en el proceso - 11,3 g/l H,SO,
La cantidad de &cido necesario en el proceso — 16,84 g/l H,SO,

La cantidad de acido que hay que anadir externamente seria:

16,84% - 11,3% — 5,54 g/l H,S0,

Esta adicién es llevada a cabo sobre el biorreactor, donde se encuentra
un medidor de pH, el cual sirve para controlar y regular el pH dentro del
biorreactor, ya que éste debe oscilar sobre un valor de 1,25. El ajuste del pH se
realiza con la adicién de este 4cido sulfurico en el mismo tanque. La cantidad a
adicionar es ya conocida, 5,54 g/l , es la cantidad que junto con la proveniente
del reactor (de la reaccion de la lixiviacion) y de la reaccién de precipitacién, se
necesita para oxidar todo el sulfato ferroso a sulfato férrico. Esta cantidad de
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acido sulfurico externa se va a afadir poco a poco al biorreactor, ya que a la
vez de servir para la oxidacion del sulfato ferroso va a servir para regular y
mantener el pH en el valor 6ptimo deseado.

5.3.6. Separacion 2 S/L (FeAsO0, (s) de la disolucién)

Consiste en separa el sélido, FeAs0, (As(V)(s)), precipitado en el paso
anterior (r. 37), de la disolucién, la cual contiene Fe,(S0,);. Dicho sélido se
desecha y la disolucion se conduce a la entrada del reactor.

A continuacién se muestra una tabla resumen (tabla XXXVIIl) con todos
los valores de reactivos y productos en todas las etapas del procesos.

Tabla XXXVIII. Tabla resumen del balance de materia (concentraciones)
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REACTOR BIORREACTOR OXIDACION PRECIPITACION
(g/Do(g) | Entrada | Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
[Fe(IID)] 20 2,95 2,95 22,15 22,15 22,15 22,15 20
[Fe(ID)] — 19,2 19,2 0 — — — —
[As(11])] — 2,88 2,88 2,88 2,88 0 — —
S (s) - 1,23 - - — — — —
[As(V)] - - - - - 2,88 2,88 0
As(V)(s) — — — — — — — 2,88
[H,50, ] 5,65 11,30 16,84 0 — — — 5.65
[H,0,] - — — — 1,31 0 — —

Se van a determinar los valores de cada reactivo y producto en base 24
horas. Esto se realiza multiplicando por el caudal en [/dia.

Q = 277,78 [/min

min

I 60
Q = 277,78 —-

l
= 16666,8— = 1,67 - 10*l/h
min 1 h /

—1666681 24h—4000()3zl—4 105 1/d
0= “h 1dia “d /

Se multiplica cada una de las concentraciones por un valor de caudal:

Q=4-10°1/d




Para evitar que salgan valores muy grandes se pasan las concentraciones de

gramo a kilogramos, por tanto la transformacion a realizar es:

Disoluciones — [%] - 4-10

5

dia 1000 g

El resultado se muestra en la siguiente tabla:

l 1kg kg

dia
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Tabla XXXIX. Tabla resumen del balance de materia (en base 24 horas)
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REACTOR BIORREACTOR OXIDACION PRECIPITACION
(kg/d)o kg | Entrada | Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
[Fe(I11D)] 8000 1180 1180 8860 8860 8860 8860 8000
[Fe(ID)] - 7680 7680 0 - — - -
[As(I1D)] - 1152 1152 1152 1152 0 - -
S (s) — 492 — — - — — -
[As(V)] - - - - - 1152 1152 0
Arseniato(s) — — — — — — 1152
[H2504 ] 2260 4520 6736 0 - - - 2260
[H,05] - — — - 524 0 — —
En la ilustracidén 33 se muestra un diagrama del proceso al completo con
las cantidades de reactivos y productos (tabla XXXIX) determinadas en el
balance de materia en base 24 horas.
arsenlato{s} = 1152 kg/d H202 2 kg/d
reaccmn reacuon
e = 8000 ke/d
e = 8860 kg/d
arseniato(s) = 1152 kg/d
Concentrada } H2S04 = 2260 kg/d s = 1152 ke/d Feg: 8860 kg/d
FeAsS - Au = 10000 kg/d Fe = 8000 kg/d As =1152 kg/d
H2504 =2260 kg/d

1|

o

H250. = 4520 kg/d

I+
Fe = 1180 kg/d

REACTOR 2
Fe = 7680 kg/d

3+
As = 1152 kg/d
S = 492 kg/d

H2504 = 4520 kg/d

—— e

1

S = 492 kg/d

BIORREACTOR

Fo = 1180 kg/d
Fe'= 7680 kg/d

3+
As = 1152 kg/d

| Hz50: = 2260 kg/d |

llustracion 33. Diagrama del balance de materia en base 24 horas de reactivos y productos
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5.4. Balance de energia [19]
Reactor isotérmico, trabaja a T = cte = 70°C

ENTRADA - SALIDA + GENERACION + TRANSMISION = ACUMULACION

e ENTRADA:E =mg-Cp-Tg
e SALIDA:S =mg-Cp-Ts

e GENERACION : (—AH) - (=1, -V

e TRANSMISION: Q = U - Arc - (Trnp — Ts)

e ACUMULACION = 0 estado estacionario.

(Mg - Cp-Tg) — (mg-Cp-Ts) + ((—AH) - (=1,) V) + Q = 0 ec.48

mr - CP ' (TE _Ts) + (_AH) ) (_rA) -V+U .ATC - (Tmf _TS) =0 ec.49

5.4.1. Reactor mezcla completa continuo adiabatico

Se supone un sistema adiabatico donde no hay intercambio de calor con
el exterior, debido a que el reactor se encuentra perfectamente aislado
térmicamente. En este caso el término de transmision del balance de energia
(ec. 49) pasa a ser cero.

ENTRADA - SALIDA + GENERACION = 0

mT'CP'(TE_Ts)‘l‘(_AH)'(_rA)'V:0 eCSO
El objetivo es determinar el calor generado por la reaccién, y para ello lo
primero es determinar si la reaccion es exotérmica (AH < 0) o endotérmica
(AH > 0), para ver si se genera calor o no. Dicha determinacion se realiza con
el calculo de la entalpia de la reaccién.
Si el calculo de la entalpia da lugar a una reaccion exotérmica, es decir,

se genera calor durante la reaccidn, el siguiente paso es determinar la cantidad
de calor generado.

o Calculo de (—AH):

2FeAsS + 5F82(504,)3 + 6H20 - 12FeSO4 + 2H3A503 + 2S5 + 3H2504_ r.20
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aA+ bB+cC —-dD +eE + fF + gG

AH? = Z np - AHRp — an AHPp  ec.51
AH?(a 25°C y 1 atm)
Siendo n: los coeficientes estequiométricos de cada especie

AHP = (d-AHPp +e - AHPp + f - AHPp + g - AHR)
—(a-AHP, +b - AHYg + ¢ - AHP.)

AHP = (12 AHP peso, + 2 APy as0, + 2 AHPs + 3 - APy 0,)
— (2 AHfpenss + 5 AHP pe,(s0,), + 6 AHfh0)

Entalpias de formacién estandares a 25°C y 1 atm: [7]

4 . 1000 1 cal 1 kcal
FeAsS — AHy = —169K] /mol = —40,43 Kcal /mol
1K] 4,18 ] 1000 cal

Fe,(S0,)3 solucién aq - AHP = —653,3 Kcal /mol

1000J 1cal 1kcal _ —68,38 Kcal /mol

P 0 _ _
HZO llquldO - AHf = 285;83K]/m0l 1K] 4,18 ]1000 cal -

FeS0O, solucion aq — AH]9 = —236,2 Kcal/mol
H3;AsO5 soluciéon aq = AHfO = —177,8 Kcal/mol

S s6lido —» AH? =0

1000 1cal ikeal _ 44, 0q Kcal /mol

\H2504 liquido — AHJ? = —811,3 KJ/mol 1KJ 4,18 J1000cal

AHO = (12--2362+2-—177,8+2-0+ 3-—194,09) — (2- —40,43 + 5 -
—653,3+6-—68,38=—3772,27——3757,64=— 14,63 kcal/2 mol

kcal 4,18k] Ko K
5 mol Tkear = ~0V15 507 = —30.577 ——

AHg = —14,63 2 mol mol
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Entalpia de la reaccién menor que cero, por tanto, la reaccion es
exotérmica, libera calor.

Nuestra temperatura de trabajo no son 25°C, temperatura a la cual se ha
calculado la entalpia de la reaccidn, ya que los valores de entalpia estandar de
formacion son a dicha temperatura, por tanto la entalpia de reaccion no va a
coincidir con la entalpia de reaccion estandar calculada.

Hay que determinar la entalpia de reaccion a la temperatura de trabajo,
en este caso la temperatura de trabajo es de 70°C. Sin embargo es una buena
aproximacién en este rango de temperatura (25— 70°C) considerar que la
entalpia permanece constante, y por tanto se puede hacer uso del valor
estandar calculado.

Kcal K]

=-30,577 —
mol mol

AHg = —7,315

A continuacién se procede a determinar el calor generado en la reaccion
exotérmica.

GENERA = (=AH) - (=1 -V

o Calculo de (—1y)
_ 9\ . % As en cdo
(—r) = Dy (1) ™00
A £(min)
05-259-0,23 g As
— = = 0,0155
=10) =TT 185 min I min
g As
(-r,) = 0,0155 _
l-min
° Valor del volumen

Dicho valor es el volumen de la mezcla de trabajo y no el volumen del
reactor, ya que ambos difieren, siendo el volumen del reactor mayor al volumen
de la mezcla.

V=51,39m3 =513901

GENERA = (=AH) - (=1 -V
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AHp = —7,315 X4 — _30 577 XL
mol mol
(—r0) = 0,0155 gAs 1molAs 207 10_4molAS
Ta) =% l-min 74,929 A4s [ -min
V =51,39m3 = 51390 [
kJ mol As kJ
GENERA = 30,577 — - 2,07 -107% — 51390 | = 325,27 —
mol l-min min
kj
GENERA = 325,27 —
min

Ese calor generado es transmitido a la temperatura de toda la mezcla
que hay dentro del reactor, por tanto se va a determinar la temperatura a la que
tiene que entrar la alimentacion para que dentro del reactor se mantenga
constante la temperatura de trabajo, 70°C. Para este céalculo de hace uso del
balance de energia de un reactor mezcla completa continuo adiabatico definido
anteriormente.

mTCP(TE_Ts)'l‘(_AH)(_rA)VZO ec.50
Cp- (T T)+(32527 kj)-O
mr - Lp E S el i) T
. Caélculo de m

Con una capacidad de tratamiento de 10 t/dia y una densidad de pulpa
de 2,5% = 2,5 g cdo /100 ml disolucién, se obtiene un caudal volumétrico de
277,78 [ /min.

Se trata de un caudal masico, por lo que se tiene que pasar de litros a
gramos, y ello se puede hacer mediante la densidad de la mezcla de
alimentacion.

Se va a calcular la densidad de la mezcla de alimentacién. De la mezcla
se sabe que se compone de una disolucién de sulfato férrico de 20 g/l y de un
concentrado de arsenopirita-oro con una densidad de pulpa de 2,5%. La
densidad de la mezcla serd, por tanto, la suma de ambas densidades.

Pmezcia = psulfato férrico + Pcdo
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A continuacion se determinar la densidad de la disolucion de sulfato
férrico, para ello se hace uso de la gréafica 12, donde se representa la densidad
de la disolucion frente a la concentracién de la misma en kg/kg.

Para determinar la concentracién se parte de los 20 g/l, y como aun no
es conocida la densidad se hace una aproximacién de la misma suponiéndola

1kg/l.

Una vez que ya se tiene el valor de la concentracion simplemente hay
que trazar una linea vertical hasta llegar a la curva, donde se traza una linea
horizontal que daré el valor de la densidad en kg/m3.

1700 - Equaticn: p, = 1000%exp(C/p,) + p,xC

R = 0.99495 I

{ p,=072578 £0.03522
1500 p,=-726.146 % 125.773

Density (kg m™)

T

T T T T v
0.3 0.4 05 0.6

T T
0.0\ 01 0.2
0,02 Fe,(SO,), concentration (kg kg™)

Grafica 12. Representacion de la densidad del sulfato férrico en funcion
de su concentracion en kg/kg. [35]

Como se observa en la grafica 12, un valor de concentracion de
0,02 kg/kg de sulfato férrico corresponde a un valor de densidad de 1015

kg/m3.

kg
Psulfato férrico ~ 1015% = 1015 g/1

El siguiente paso es determinar la densidad del concentrado arsenopirita-oro:
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D = 250 = 2,59 cdo 1000 ml 25 g cdo
P~ 227 7100 ml disolucion 17 l

g cdo
l

Pcdo = 25

Ya es posible determinar la densidad de la mezcla de alimentacion:
Pmezcla = Psulfato férrico T Pcdo = 1015 + 25 = 1040 g/!

Pmezcia = 1040 g/1

Ya es posible determinar el caudal masico total, siendo éste el caudal
volumétrico por la densidad de la mezcla de alimentacion:

[ 1015¢g g
mp = 277,78 ——- = 281946,7 —
min min

1k 60 min k
281946,7 g . g_. = 16916,8 %9
min 1000g 1h h

g kg
mr = 281946,7—— = 16916,8 —
min h

. Calculo de Cp

Se va a utilizar el valor correspondiente a la disolucion de sulfato férrico,
una primera aproximacién puede ser:

Cp(soluciéon) = (1 — x) - C,(H,0) + x - Cp(soluto) ec.52 [24]
Con(T) = A+ BT + % [cal/mol - K] [30]

La disolucion dentro del reactor tiene la composicion a la salida del
reactor, donde hay mayoria de sulfato ferroso, de ahi que se considera el
soluto el sulfato ferroso.

cal'-K
mol

cal

Para FeSO;:A = 22,0—-K, B = O0cal/mol-K?yC =0

[30]

0
Chreso, (T) = 22,0 + 0343 + o= = 22,0 cal /mol - K




138

5. CALCULOS
cal 1 kcal 1 mol FeSO, 1000 g kcal
22,0 . . . = 0,1449
mol-K 1000 cal 151,85 gFeSO, 1kg K-kg
kcal 4,18 kJ kJ
0,1449 . = 0,6056 ———
K-kg 1kcal K -kg

Pm (FeSO,) = 16 - 4 + 32 + 55,85 = 151,85 g/mol

kJ kcal
Cp(FeSO4)7OQC = 0'6056K'—kg = 0,1449m
Cc,(H,0) = 4,19 K = 1,001 keal
pAZEIIOC T R K kg T K kg
] . gFe 11 g Fe
x = % peso de la disoluciéon = 22'1ST . 1015 =0,0218——
9 9

19,2 Fe(II) + 2,95 Fe(I11I) = 22,15 g Fe/l

Cp(solucién) = (1 — x) - C,(H,0) + x - Cy(soluto) ec.52
k]

Cp(solucion) = (1 —0,0218) - 4,19 + 0,0218 - 0,6056 = 4,12 K- kg

o Ty = incdgnita

La temperatura de entrada es la temperatura de alimentacion del reactor
que se va a determinar del balance de energia.

o T¢=70°C=343 K

Es la temperatura de la corriente de salida del reactor, dicha temperatura
es la temperatura de trabajo del reactor. Como ya se ha definido anteriormente
es de 70°C, valor al cual la reaccién de lixiviacion del concentrado de
arsenopirita-oro con sulfato férrico, tiene una mejor cinética.

Sustituyendo los valores calculados en la ecuacion se obtiene el valor de
temperatura que estamos buscando.

k

—
k k
my = 281946,7i_ = 16916,8 g = 281,95—‘_9
min h min
kJ
Cp =412——
K - kg

Ts = 70°C = 343 K
N—
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k k k
281,95 g 4,12 /. (Tg — 343 K) + (325,27 —]> =0
min K-kg min

(1161,63 - (Tz — 343)) + (325,27) = 0
1161,63 - Ty — 398440,46 + 325,27 = 0

Tp=342,72 K = 69,72°C

Se obtiene un valor de temperatura de entrada en el reactor de 69,72°C,
lo que significa que la corriente de entrada tiene que estar a dicha temperatura
para que dentro del reactor toda la mezcla se encuentre a 70°C.

Para que la corriente de entrada alcance la temperatura necesaria, se
tiene que calentar previamente a su introduccién en el reactor, desde una
temperatura de 30°C (temperatura de la corriente de salida del biorreactor)
hasta una temperatura de 69,72°C.

El sistema a emplear para dicho calentamiento va a constar de dos
intercambiadores de calor.

Intercambiador 1:

La corriente de salida del reactor se encuentra a una temperatura
superior a la deseada, 70°C, ya que en el siguiente paso del proceso se
necesita una temperatura inferior, 30°C, esto quiere decir, que es necesario el
enfriamiento de la corriente de salida del reactor. La pérdida de calor que se
produce con el enfriamiento puede ser utilizada para el precalentamiento de la
corriente de entrada al reactor o corriente de alimentacién, la cual se encuentra
a una temperatura de 30°C, inferior a la necesaria (69,72°C), es decir, la
temperatura a la que tiene que estar la corriente de entrada del reactor es
superior a la que esta naturalmente.

Como se tiene un fluido caliente (corriente de salida del reactor) que se
necesita enfriar y un fluido frio (corriente de entrada del reactor) que se
necesita calentar, se puede usar la energia liberada en el enfriamiento del
fluido caliente, en calentar el fluido frio. Este es el objetivo del intercambiador 1.

Gracias a este primer intercambiador se va a reducir la diferencia de
temperatura entra la salida del biorreactor y la entrada al reactor, pero con este
precalentamiento no se alcanza la temperatura deseada, 69,72°C, por ello es
necesario un segundo intercambiador.
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Intercambiador 2:

Este va a calentar la corriente de entrada del reactor hasta una
temperatura de 69,72°C, temperatura de entrada necesaria. En fluido calefactor
empleado va a ser agua.

Una vez dentro del reactor, gracias a la generacion de calor de la
reaccién exotérmica, se va mantener la mezcla a la temperatura de trabajo del
reactor, 70°C. Para que no exista pérdida de calor en el reactor, el tanque tiene
que estar perfectamente aislado térmicamente.

En la ilustracién 34 queda representado esquematicamente todo el

proceso y se puede observar de manera méas clara el objetivo de los
intercambiadores de calor y la posicion de los mismo dentro del proceso.

T =69,728C

| REACTOR

QL::} BIORREACTOR

30eC

70eC

T=302C

INFERCANBIRDOR I GROH? INTERCAMBIADOR DE CALOR 1 oxidacion

+
precipitacion

30eCc < T<] 69,722C

salida del fluido entrada del fluido
calefactor calefactor

llustracion 34. Representacion esquematica del balance de energia del proceso



5. CALCULOS

5.3. Dimensionado

5.3.1.Alimentacion: tolva y tornillo sinfin

Capacidad de la tolva: dicha capacidad se va a determinar para cargar la
misma cada 5 dias, por tanto, conocida la capacidad de tratamiento 10 t/dia,
es posible determinar la capacidad de la tolva.

t
10— 5dia = 50 toneldas
dia

La tolva va a tener una capacidad de aproximadamente 50 toneladas,
realizando su carga cada 5 dias. El volumen de la misma serd de 1000 [,

. g kg.
puesto que su densidad €S pPreass = 5 — 6$ =5-— 6§.

m 5000 kg
V=—=T=1000l=1m3
b5

El material de la tolva va a ser de acero inoxidable y la forma de la
misma serd de piramide invertida (ilustracion 35), ya que esta forma evita la
compactacion o apuntalamiento del sélido dentro de la tolva. Hay que
considerar que el material debe de estar suelto dentro de la misma.

llustracion 35. Forma aproximada de la tolva de
alimentacion o carga

El tornillo sinfin va a suministrar el s6lido deseado al reactor, la cantidad
de dicho s6lido depende directamente de la capacidad de tratamiento.

t 1000kg 1d _1h__ kg
dia 1t 24 h 60min ~ min

Se introducen 6,94 kg de concentrado al minuto de manera dosificada
mediante el tornillo sinfin.
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5.3.2.Tanque (dimensiones, material, espesor pared)

Para el disefio del reactor de lixiviacion de 51,39 m3 de volumen efectivo
usado en este trabajo se selecciond un disefio estandar de un reactor de
tanque agitado, el cual tiene como dimensiones caracteristicas el diametro del
tanque (D,), la altura de la mezcla (H), altura total del tanque (H;) y el espacio
libre entre la parte superior del liquido y la parte superior del tanque (Hy)

Las relaciones que se siguen para el dimensionado del mismo son las
presentes en la tabla VL. [25]

Tabla XL. Relaciones para el dimensionado del tanque. [25]
H
D,
Ht = 1,5 : Dt
0,1H; < H;, < 0,5H;

1

Donde:

D; = diametro tanque
H = altura mezcla

H; = altura tanque

H; = espacio libre entre el liquido y la parte superior del tanque

La forma del tanque a disefiar es un cilindro, por tanto, es necesario
conocer la ecuacién del volumen de un cilindro. Una vez conocida dicha
ecuacion y partiendo del volumen de mezcla, se puede calcular el diametro del
tanque y la altura de la mezcla, gracias a las relaciones indicadas (tabla XL) y
al volumen del cilindro.

Se han realizado los célculos suponiendo que la forma del tanque es un
cilindro de base recta (horizontal) para facilitar los calculos, pero realmente la
forma del tanque no es asi. El fondo del mismo es esférico debido a que en las
esquinas de los tanques de seccion cuadrada al ser zonas tranquilas, dan
origen a decantaciones y zonas muertas que afectan la homogeneidad de la
suspension. La forma del tanque es la mostrada en la ilustracién 36.

142



5. CALCULOS

AT

|
s

v‘A >
)

llustracion 36. Forma general del
tanque disenado

Haciendo uso de las relaciones de la tabla XL, se va a proceder a
dimensionar el tanque.

Vinezeia = 51,39 m3

D2 H
4

Volumen de un cilindro - V=mnr%2-H=

3 N3

D w+D
L 551,39m3 = :

H s
—=1->H=D;, -V =
Dy

- D, =403m~4m

H=D,=4m

Una vez calculado el diametro del tanque y la altura de la mezcla se
procede a calcular la altura del tanque, haciendo uso de nuevo de la relacidon
(tabla 43).

Ht=1,5'Dt=1,5'4‘=6m
Ht:6m

Por ultimo se comprueba si se cumple la relacion entre la altura del
tanque y el espacio libre entre el liquido y la parte superior del tanque.

0,1H, < H, < 0,5H, - 0,6 < H, < 3

El valor de H, tiene que estar entre 0,6 m y 3 m para cumplir la relacion,
para comprobar sila cumple se calcula su valor.

Hi=H,—H=6-4=2m
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=2m

Hg 2
HS=2m—>ﬁ-100=g-100=33%aprox

t
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Como se observa H, = 2 m, por tanto, cumple la relacion definida.

Las dimensiones finales del tanque (cilindro) se muestran en la tabla XL/

Tabla XLI. Dimensiones finales del tanque

D, 4m
H 4m
H,; 6m
H 2m

Hs=

Ht:Em

=4 m

Dt =4m

llustracion 37. Tanque disefiado con sus dimensiones principales

Como se ha podido comprobar en el calculo de las dimensiones del
tanque, el volumen del tanque va a ser mayor al volumen de la mezcla, ya que
queda un espacio libre sin mezcla (H,). Esto da lugar a que solo se utilice un %
del volumen total del tanque, teéricamente dicho porcentaje debe encontrarse

entre el 60% y 75%.
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Se va a calcular el volumen total del tanque (V).

T['th'Ht 7T'42'6 3
V== —=754m

V,=754m3

Se procede a determinar el % de volumen utilizado respecto al volumen
total del tanque.

Vinezcla 51,39 m3

- 100 = 68,16 %
Viotal 75.4 m3 0

Se utiliza un 68,16% del volumen total del tanque, valor que se
encuentra dentro del rango teérico indicado.

Material

Se ha elegido como material de todos los componentes metélicos que
constituyen el tanque, el acero inoxidable austenitico 316, debido a los pH
extremadamente acidos del medio de trabajo. Por tanto el tanque disefiado
para la reaccion de lixiviacion con sulfato férrico sera de acero inoxidable
austenitico de grado 316. Asi como la tapadera del mismo, ya que el reactor va
a ir tapado para evitar la pérdida de calor dentro del tanque.

Espesor pared

El espesor de la pared del tanque, cuyo diametro es de 4 m, debe tener
un espesor de pared de aproximadamente 12 mm, siguiendo la tabla XXV.

5.3.3.Agitador
5.3.3.1. Tipo de agitador [29]

Para la eleccion del agitador mediante el diagrama mostrado en la
ilustracién 24, es necesario conocer la viscosidad de la mezcla que hay dentro
del reactor , asi como el volumen de dicha mezcla.

Volumen de la mezcla

V =51,39 m3

Viscosidad de la mezcla [10]
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La ecuacion mostrada a continuacion, es valida para fase dispersa muy
diluida. Se considera suspension diluida cuando la fraccién volumétrica
(concentracion volumen por volumen) es inferior a 10%

&=(1+/1-g0) ec.53

Hr

/
us= viscosidad de la mezcla resultante

ur= viscosidad de la fase continua

A= viscosidad intrinseca (para esferas rigidas es 2,5)

@= fraccion volumétrica de sélido
N~

Vamos a comprobar si es una suspension diluida:

2,5 gcdo (FeAsS) 1000 ml 11 FeAsS B 4,17 -10731 cdo

D, =25% = - : = - -
P ® 7100 ml disolucién 11 6000 g FeAsS 1 ldisolucion
g 1000 cm3 g
=6 . = 6000 —
Preass cm3 1dm3 =11 l

V 417-10"31cdo
%—= - - 100 = 0,417% < 10%
V 1 I disolucion

Estamos hablando de una suspension diluida, por lo que es aplicable la
ecuacion.

De la ecuacion 53 se sabe que:

us= nuestra incégnita

ug= viscosidad de la disolucién de sulfato férrico, 20 g/l a 70°C

A=25
@ =417-1073
N—

Se va a determinar la viscosidad de la disolucién para poder obtener el
valor de nuestra incognita.
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Calculo de la Le= viscosidad de la disolucién de sulfato férrico, 20 g/l a
70°C [35]

Esta ecuacidn permite la determinacidn de la viscosidad, en Pa - s, a
cualquier temperatura y cualquier concentracion.

MEC 11

u=10-3-cac’. o[Rmas )l o 54

[a = 19,98
k 1k 11 1000 k
C: concentracién <_g> = 20 g, g . . g = 0,0197 xg
kg [ 1000g 1015g 1kg kg
b = 1,958
kj
—AE =56,899 - C + 15,436 = 56,899 - 0,0197 + 15,436 = 16,56ﬁ
J
= 16560 —
mol
R = 8,31 J
mol -K

T =70°C=273,15+70 = 343,15 K

\

—16560 ( 1 1

§= 103 ,919,98-0,01971'958 . el 831 27315 343,15)] =27278-10"*Pa-s

pr=2,278-10"*Pa-s

Ahora es posible calcular la viscosidad de la mezcla:

&=(1+A-<p) ec.53

Ky

Us
2,278 -10"%*Pa-s

=(1+25-417-1073) > pu,, = 2,302 -10"*Pa - s

pe =2,302-10"*Pa-s

Ya se tiene los dos valores necesarios para poder situarnos dentro del
diagrama.
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Viscosidad de la mezcla, :p, = 2,302 -10"4Pa-s = 2,302 - 10—4$

Volumen de mezcla: 51,39 m3

|
e ‘/\m la, helicoidal |

| |Palas

~
£
|
Z 10'] =
o
T
=
g
] Turbina
o
T ?\
©
o)
@ 10°
] 2
[ (o)
s K
® Rodete (420 rpm)
C}d‘ o turbina
Turbina o A
2
rodete 2
(1750 rpm) °,
10° %
s
)
|
|
10
107! 10° 10’ \ 10°

Volumen del tanque, m® (51,39

llustracion 24. Punto de trabajo del reactor disefiado
con la mezcla de trabajo

Como se puede observar nos salimos del eje y en cuanto al valor de
viscosidad de la mezcla, pero se puede intuir que para el volumen de mezcla
corresponde una agitacion que puede ser mediante turbinas o mediante
rodetes. Ya que el punto de trabajo se encontraria entre dicha lineas.

Se decide trabajar con rodetes y dentro los tipos principales de rodetes
que se usan para numeros de Reynolds elevados (baja viscosidad), se elige
turbina de aspa plana montada en disco, con un numero de seis palas, ya que
este tipo de agitador puede operar en un rango muy amplio de viscosidades del
liquido que se desea agitar, y su construccidn es bastante sencilla (ilustracion
38).
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llustracion 38. Turbina de aspa plana montada en disco, con seis palas. Modelo
Rushton

5.3.3.2. Dimensiones agitador [25]

Para el dimensionado del agitador constituyente del tanque de 51,39 m3
de volumen efectivo usado en este trabajo, se seleccioné un agitador con
turbina de aspa plana montada en disco, con seis palas (Rushton (radial)).

Las dimensiones caracteristicas de este agitador son: diametro de la
hoja (D,), didmetro del espacio libre o hueco entre el rotor y el cuerpo de la
hoja (D,), ancho de la hoja o aspa (L), espesor de la hoja o aspa (W), altura
desde el fondo del tanque hasta el punto mas bajo de las hojas o aspas (C) y
ancho del deflector () (ilustracion 40).

En base al diametro del tanque calculado (D;), se va a dimensionar el
agitador siguiendo la tabla XL/I de proporciones basicas.



I |

Dd

Da

llustracion 39. Indicacion de las dimensiones principales del
agitador

D, = didametro de la hoj

a

5. CALCULOS

D, = didametro del espacio libre o hueco entre el rotor y el cuerpo de la hoja

L = ancho de la hoja o aspa

W = espesor de la hoja

0 aspa

C = altura desde el fondo del tanque hasta el punto mas bajo de las aspas

J = ancho del deflector

Tabla XLII. Relaciones para el dimensionado del agitador

t

D D, 2

—2-0,3a0,5 ==

D, D, 3
H L 1
D, D, 4
C_ J_1
D, 12
W
D,

U R W] R -
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Para determinar cada una de las dimensiones caracteristicas basta con

aplicar las relaciones, partiendo de un valor de D; = 4 m.

D,=03-D,=03"4=12m
C=-D,=--4=133m

1 1
W=§Da=§-1,2=0,24m

2 2
Dg=3Dg=712=08m

1
L=7Da=7"12=03m

1
=—D,=—-4=033m

Ya se tienen todos los valores de todas las dimensiones caracteristicas
del agitador elegido, estos valores se plasman en la ilustracion 40, donde se
pueden observar el valor correspondiente a cada dimensién, quedando el

agitador perfectamente dimensionado.

Tabla XLIIl. Dimensiones finales del agitador

D, 1,2m
C 1,33 m
w 0,24 M
Dy 0,8m
L 0,3m
] 0,33 M
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0,33 m

0,3 m

0.8 m

i
35 +m 33 m

llustracion 40. Agitador dimensionado

5.3.3.3. Calculo de la potencia del agitador [25]

Se desea mezclar perfectamente una disolucion de sulfato férrico con un
concentrado de arsenopirita-oro, quedando en todo momento el sdlido en
suspension.

Para calcular la potencia se emplea la siguiente formula:
P=K;-N3-D3:p ec.55
/
P = potencia
Kr = constante

N = velocidad del motor en rps

D, = diametro de la turbina en metros

Kp = densidad en kg/m3
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En la tabla XL/V se muestran los valores de las constante K, y K; para

tanques que tienen cuatro deflectores en la pared del tanque, cuya anchura es
igual al 10% del diametro del tanque.

Tabla XLIV. Valores de las constantes K; y Ky para tanques que tiene cuatro
deflectores en la pared del tanque, cuya anchura es igual o menor al 10% del
diametro del tanque. [25]

Tipo de impulsor K; Kr

Impulsor hélice, tres palas

Paso 1.0 41 0,32

Paso 1.5 48 0,87
Turbina

Disco de seis palas 65 5,75

Seis palas inclinadas | ————— 1,63

Cuatro palas inclinadas 445 1,27
Paleta plana, dos palas 36,5 1,70
Impulsor HE-3 43 0,28
Ancla 300 0,35

En este caso se trata de un impulsor de turbina de disco con seis palas,
en régimen turbulento, a lo que le corresponde un valor de Ky = 5,75.

Calculo de N [8]

V,=m-Dg-N ec.56

V, = velocidad periférica,m/s
D, = Diametro del agitador en metros

N = velocidad del motor en revoluciones por minuto, rps

m = 3,141592

El valor de velocidad periférica segun la tabla XLV, para una disolucién a
concentracién ligera: 10 — 20% maximo es de 4 — 5m/s, por tanto sustituyendo
en la ecuacion ya es posible determinar las revoluciones por segundo del
agitador.
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Tabla XLV. Velocidades periféricas y caudales para cada aplicacion. [8]

Tipo de mezcla Velocidad en m/s Caudal en lotes/hora
Mantener en suspension, 05—-1,5 50 — 200
circulacion. Prob. Sed. Lenta
Mantener en suspension, 1,5—-2,5 200 — 300
circulacion. Prob. Sed. Rdpida
Homogeneizacion lig-lig 2,5—4 300 — 400
Homogeneizacion lig-lig con 4 -5 400 — 700
densidades similares
Disolucion a concentraciones 4—-5 400 — 700
ligeras: 10-20% mdximo
Homogeneizacion lig-lig con 5-8 700 — 1000
densidades muy diferentes
Disolucion a concentraciones 5-8 700 — 1000
fuertes: hasta 50%

Dispersion lig-sol. (fdcil) 8—10 80 — 100
Dispersion dificil, emulsion y 15 =25 80 — 100
empastados

5=m-1,2-N->N=

=1
12 ,33 rps

N=1,33rps =79,58rpm

Ya se conocen todos los valores necesarios para obtener la potencia del
agitador segun la ecuacién x

/’
KT == 5,75
N =1,33rps
D=12m

p = 1040 kg/m3
P =5,75-1,33%-1,2°- 1040 = 35007,6 W = 35,01 kW
P =35,01 kW
V =51,39 m3

o 35,01 kW 0 68 kw
T 51,39m3 ' m3
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5.3.3.4. Deflectores

El ancho del deflector es normalmente equivalente a 1/10 6 1/12 del
diametro del tanque, es decir, 0,4 m 6 0,33 m, segun el diametro de nuestro
tanque (D; = 4 m).

De 0,4
10 10 ™M
D, 4

2t -033m
12 12

El dimensionado de los deflectores se ha realizado anteriormente (apartado
4.2.3.1. Dimensiones agitador ), donde se ha determinado que el ancho del
mismo es de J = 0,33 m, dentro de los rangos medios establecidos.

Por tanto, nuestro reactor va a tener cuatro deflectores colocados en la
pared interna del mismo a una distancia de 90°, con una anchura de 0,33 m
cada uno de ellos. El material de los deflectores sera el mismo que el del
tanque, es decir, acero inoxidable austenitico de grado 316.

5.3.4. Sistema de calefaccion.

Con toda la informacion aportada en el apartado 4.2.5 y el balance de
energia realizado, ya se ha explicado la decision tomada con respecto al
sistema de calefaccion elegido.

El sistema consta de dos intercambiadores de calor, el primero de ellos
se utiliza para precalentar la corriente de entrada del reactor aprovechando el
calor que se elimina al bajar la temperatura de la corriente de salida del reactor
de 70°C a 30°C. Gracias a esta diferencia de temperatura la corriente de
entrada aumenta su temperatura disminuyendo asi la energia necesaria para
conseguir la temperatura deseada. Gracias a la introduccién de este
intercambiado el sistema es mas eficiente energéticamente.

El segundo intercambiador trabaja con la corriente de entrada y con un
fluido calefactor, el cual tiene como objetivo aumentar la temperatura de la
corriente de entrada hasta el valor deseado, 69,72°C.

La eleccion de este sistema se basa en el aprovechamiento de la
energia retirada de la corriente de salida del reactor.

Como fluido calefactor del intercambiador dos se ha elegido agua, ya
que gracias a sus O6ptimas propiedades termodinamicas y fisicoquimicas, el
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agua es un medio de transferencia térmica ideal. Circuitos cerrados de agua
caliente en fase liquida son una excelente opcién para procesos de
calentamiento indirecto de hasta aproximadamente 300 °F/149°C. Ya que el
agua es usada en un circuito cerrado sin alimentacion directa de una fuente de
agua externa.

5.3.5. Aislamiento térmico elegido

Una vez conocido el sistema de calefaccién y el funcionamiento del
reactor en cuanto a temperatura, aparece la necesidad de aislar el tanque
térmicamente, debido a que la temperatura de trabajo se tiene que mantener
constante y evitar su cambio en todo el tiempo de reaccién. Para conseguir
dicho objetivo es necesario el aislamiento térmico del taque y para ello se han
mostrado las posibilidades y la importancia de la misma ne apartados
anteriores.

Con la informacién aportada y segun las caracteristicas y aplicaciones de
los diferentes tipos del aislante lana de roca, es posible utilizar los tres tipos
descritos, ya que todos pueden ser usados para nuestro caso, al tratarse del
aislamiento de un tanque. Observando los valores de conductividad para la
temperatura de trabajo del reactor, nos encontramos en el rango de 50 —
100°C, donde como se puede observar en las tablas XXVI, XXVIl'y XXVIII, los
valores de conductividad térmica son muy similares, de ahi la posibilidad de
elegir cualquiera de los tres, ya que todos van a solventar el problema
planteado.
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6. CONCLUSIONES

Las aportaciones mas importantes obtenidas tras la finalizacion de este

trabajo pueden ser clasificadas de la siguiente forma:

Determinacion del volumen del reactor en funcion de la alternativa
elegida.

Determinacién de la demanda de agente lixiviante.

Determinacién de las cantidades de reactivos y productos a lo largo del
proceso, es decir, el balance de materia.

Determinacién del balance de energia dentro del reactor.

Disefio de los equipos y sistemas que conforman el reactor, tanto
materiales como tipos y dimensiones de los mismos.

Alimentacién al reactor
Tanque

Sistema para el mezclado
Sistema de calefaccion
Aislamiento térmico

Destino de los subproductos y residuos de la reaccidn de lixiviacién.

Arsénico
Azufre

En cuanto a la determinacién del volumen del reactor en funcién de la

alternativa elegida se han obtenido las siguientes conclusiones:

El volumen efectivo del reactor es de 51,39 m3, tomando una capacidad
de tratamiento de 10 t/dia, con una densidad de pulpa de 2,5%, lo que
conduce a un caudal de 277,78 [ /min.

El tiempo medio de reaccion va a ser de 185 min, ya que la conversion
media se ha supuesto de 0,5, suficiente para obtener buenos resultados
en la posterior cianuracién.

En relacién a la determinacién de la demanda de agente lixiviante se ha

concluido que:

La cantidad de sulfato férrico necesaria, para una densidad de pulpa de
2,5%, es de 17,05 g/l pero para evitar que la reaccién se quede sin
agente lixiviante se va a anadir 20 g/l del mismo, de forma continua y
evitando siempre que la reaccion se detenga por falta de potencial.
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En cuanto a las determinacion de las cantidades de reactivos y

productos a lo largo del proceso, se obtienen las siguientes conclusiones:

No es necesario afadir externamente sulfato férrico, ya que durante el
proceso éste va a intervenir en varias reacciones, dando lugar al final a
una cantidad de 20 g/l del mismo, cantidad necesaria en la reaccion de
lixiviacion. En primer lugar el Fe(lll) pasa a ser Fe(ll) en el reactor,
quedando también Fe(lll) sin reaccionar, debido al exceso anadido; el
Fe(ll) se transforma en Fe(lll) de nuevo en el biorreactor, el cual es
empleado como agente precipitante en la reaccidn de precipitacion. El
balance de materia realizado muestra que a la entrada del reactor hay
20 g/l de sulfato férrico.

En la reaccion de oxidacién de arsénico(lll) a arsénico(V) es necesario
un oxidante, agua oxigenada, la cantidad necesaria de dicho oxidante es
de 1,33 g/l el cual se tiene que anadir externamente durante la reaccion
de oxidacion.

En cuanto al acido sulfurico, éste interviene en varias etapas del
proceso, en primer lugar se genera como producto en la reaccién de
lixiviacion férrica una cantidad de 5,65 g/I. Para la reaccion que ocurre el
en biorreactor se necesita una cantidad de 16,84 g/l de este acido, de
ahi que sea necesario anadir externamente una cantidad del mismo. El
acido sulfurico vuelve a aparecer en la reaccion de precipitacion como
producto, donde se generan 5,65 g/l, por tanto esta cantidad junto con la
generada en el reactor, dan lugar a 11,3 g/l de &cido, cantidad
insuficiente para la entrada al biorreactor. Por tanto, la cantidad de &cido
sulfurico a anadir externamente es de 5,54 g/, o o que es lo mismo
2216 kg/d.

En relacion al balance de energia dentro del reactor se ha concluido que:

La reaccidon de lixiviacion con sulfato férrico es una reaccion exotérmica,
k .
cuyo calor generado es de 325,27 m—l]n lo que conduce a que la corriente

de entrada deba de estar a una temperatura de 69,72°C, para que dentro
del reactor la mezcla se mantenga a la temperatura de trabajo de 70°C.

Para calentar la alimentacién del reactor se emplea un conjunto de
intercambiadores de calor, el primero de ellos va a provechar la energia
liberada en el enfriamiento de la corriente de salida desde 70°C hasta
30°C, el cual va a precalentar la corriente de entrada. Para alcanzar la
temperatura deseada de 69,72°C, se va a utilizar un segundo
intercambiador, cuyo fluido calefactor va a ser agua. Asi se consigue
calentar la alimentacién del reactor.
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En cuanto al disefio de los equipos y sistemas que conforman el reactor,

tanto materiales como tipos y dimensiones de los mismos, se han obtenido las
siguientes conclusiones:

Alimentacién del concentrado al reactor: ésta se realiza mediante un
tornillo sinfin, el cual proviene de una tolva de alimentacion, ambos son
de acero inoxidable austenitico 316. La capacidad de la tolva es de
5 toneladas, con un volumen de 1m3, realizandose su carga cada 5
dias. La forma de la tolva es de piramide invertida para evitar
compactacion del sélido dentro de la misma. El tornillo sinfin introduce
6,94 kg de concentrado al minuto en el reactor.

Tanque: se trata de un reactor mezcla completa continuo, la forma del
mismo es de tanque agitado. Las dimensiones del tanque son 4 m de
didmetro, 4 m de altura de la mezcla y 6 m de altura total del tanque,
quedando 2m libres, sin mezcla. Se ha elegido el acero inoxidable
austenitico 316 como material del mismo. Con un espesor de pared de
aproximadamente 12 mm. La base del reactor no es plana, sino que
posee un forma curva para evitar estancamientos y el tanque esta
provisto de tapadera para evitar la pérdida de calor de la mezcla
reaccidnate.

Sistema para el mezclado: se emplea un agitador de turbina de aspas
planas montadas en disco, posee seis aspas y cuatro deflectores de
0,33 m de ancho situados verticalmente en la pared interior del tanque a
una distancia de 90° cada uno. El diametro del agitador es de 1,2 m, las
aspas tienen unas dimensiones de 0,24 m de espesor y 0,3 m de ancho.
Queda un espacio de 1,33 m desde el fondo del tanque hasta la parte
inferior del agitador.

El motor del agitador gira a 1,33 rps, consumiendo una potencia de
0,68 kW /m3.

El material de todos los accesorios que conforman el agitador es acero
inoxidable austenitico 316.

Sistema de calefaccion y recuperacién de la energia: se ha elegido como
sistema de calefaccion dos intercambiadores de calor, el primero
aprovecha la energia liberada en el enfriamiento de la corriente de salida
del reactor para precalentar la alimentacién, recuperando asi una
energia que se perderia sin el uso de este cambiador, y el segundo
calienta la alimentacion hasta la temperatura deseada de 69,72°C.
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Aislamiento térmico: es necesario un aislamiento del tanque para evitar
pérdidas de calor y hacer mas eficiente el sistema energéticamente. El
aislante térmico elegido es aislante lana de roca, el cual permite de
manera sencilla su instalacidén obteniendo resultado muy bueno debido a
su baja conductividad térmica.

En relacion al destino de los productos de la reaccidn de lixiviacion se ha

concluido que:

El arsénico es téxico y por tanto hay que tratarlo antes de devolverlo al
medio. El arsénico presente en la reaccidon se encuentra en forma de
arseénico(lll), su tratamiento para separarlo de la disolucion consiste en
una oxidacién de arsénico(lll) a arsénico(V), mediante agua oxigenada y
una posterior precipitaciéon del mismo mediante sulfato férrico como
agente precipitante, para obtener el arsénico(V) en forma de arseniato
férrico. Este es un precipitado que se separa del resto de la disolucion
mediante una separacion soélido-liquido. Este precipitado se almacena en
un tanque de almacenamiento adecuado en el que se acumula hasta
conseguir una cantidad determinada. La cantidad de arseniato férrico
obtenida en la reaccién es de 0,1152 kg de sdlido por kg de
concentrado.

El azufre presente como producto de reaccién, es azufre elemental. Este
posee un valor afadido y puede ser vendido como un subproducto de
reaccién, el cual posee diversas aplicaciones entre las que se encuentra:
la obtencidn de acido sulfurico, uno de los &cidos méas importante a nivel
industrial, como fertilizante para el cultivo y en el proceso de
vulcanizacién del caucho. Estas aplicaciones hacen posible el
aprovechamiento de este producto generado. El azufre al estar en
estado sélido es facilmente separable del resto de la disolucion mediante
una separacion solido-liquido sin previo tratamiento. La cantidad de
azufre generada en la reaccion es de 0,0492kg de S por kg de
concentrado.
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NOMENCLATURA

A: factor de frecuencia

Arc: &rea de transmision de calor disponible [m?]
AH: entalpia de la reaccién [k] /mol] 6 [kcal /mol]
cdo: concentrado

Cp: capacidad calorifica [J/kg - K] 6 [J/mol - K]
D,: didmetro del agitador

D,:densidad de pulpa

DTR: distribucién del tiempo de residencia

Ea: energia de activacién

EDAX: andlisis de la energia dispersiva de rayos X

E(t): funcion distribucion del tiempo de residencia.

E(6): funcidn distribucidn del tiempo de residencia adimensional.

k: constante cinética de tipo lineal

k,: constante cinética de tipo parabdlica

Ky: constante, dependiente del tipo de agitador,tamafio y geometria del tanque

— agitador

kq:constante de velocidad

A: conductividad

my = caudal masico total [kg/h]

MO: microscopio éptico

u: viscosidad

N: velocidad del agitador(revoluciones por segundo)
P: potencia

Q: caudal
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R: constante de los gases

R?: coeficiente de correlacion

R: radio total de la particula (incluida la capa de ceniza)

1.: radio del ndcleo sin reaccionar (excluida la capa de ceniza)
p: densidad

(—r4): velocidad de la reaccion [g/1 - min]

SEM: microscopia electrénica de barrido

t: tiempo

t: tiempo media de residencia

T: temperatura

Tg: temperatura de entrada de la alimentacién [K]

Ts: temperatura de salida de la mezcla [K]

Tmr: temperatura del fluido de refrigeracion o externo [K]
T,: temperatura de salida del fluido refrigerante [K]

U: coeficiente global de transmisién de calor

V: volumen de la mezcla [I] 6 [m3]

V,: velocidad periférica

x: grado de conversion

Xg: conversion media
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DATOS REACTIVOS Y PRODUCTOS

Pm (As) = 74,92 g/mol

Pm(Fe) = 55,85 g/mol

Pm (FeAsS) = 55,85+ 74,92 + 32 = 162,77 g/mol
Pm(FeS0,) = 151,85 g/mol

Pm (Fe,(S0,)3) = 399,7 g/mol

Pm (0) = 16 g/mol

Pm (S) = 32 g/mol

Preass =5 — 6 g/cm3
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