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RESUMEN

El presente estudio da cuenta del bajo escenario productivo que presenta la Planta ADR
(Adsorcién, Desorcion y Regeneracion de Carbon), en Compafiia Minera Dayton, donde se
han disminuido las recuperaciones de oro, siendo ésta menor de 90% y como consecuencia
incrementandose la recuperacion de cobre, registrandose sobre el 1 %.

Ante esta situacion, se llevé a cabo un analisis histoérico comprendidos en los afios 2012 y
2013, de los indicadores planta, tales como cantidad de cobre presente en pilas, razén de
dosificacion de cianuro por tonelada apilada y por ultimo la eficiencia en planta ADR,
donde fue posible visualizar que la concentracion de Cobre se increment6 sobre los 500
mg/L para el altimo periodo que comprende entre los meses de enero a marzo del afio 2013,
la causa de ello se debe al aumento de cobre presente en las pilas producto del cambio en la
dosificacion del cianuro, de 9 a 12 Ton/dia; aumentando la extraccion de cobre en éstas.

Al analizar las recuperaciones de cianuro y cobre, éstas alcanzan el 27% y 15%
respectivamente en el circuito de electro didlisis, se identificd que no se tienen las pérdidas
de cianuro libre, ya que se impide la oxidacion de éste a través de la implementacion de una
membrana cationica, donde por cada mol de cobre depositado en el catodo se liberaran 3
moles de cianuro a la solucién. No obstante, en las pruebas sin membrana se registra una
disminucion del cianuro libre, ello se debe al no haber una separacién entre el anodo y
catodo de la celda, produciéndose la oxidacion del cianuro que contiene la solucion barren.

Al efectuarse las pruebas de electro dialisis, se observa la generacion de acido sulfirico
producto del sulfato de sodio empleado en el &nodo para el proceso; donde éste reactivo se
puede reutilizar en planta CRC (Circuito de Recuperacion Cobre y Cianuro) para la etapa
de acidificacion, generandose un ahorro por concepto de éste reactivo.

El desarrollo de la evaluacion econémica del proyecto, donde se estimaron los costos
necesarios para dejar la planta operando, con un caudal de 100 m*/h. Tiene como resultado
del flujo de caja un VAN de US$ 374305, y un TIR de 53%, se hace rentable la propuesta
del proyecto, tomando como referencia un TMAR del 35%. Sin embargo, se debe tomar en
cuenta que esta tecnologia no se ha implementa a nivel de planta, lo cual puede influir en la
realizacion de éste, la ventaja que tiene es que ya al primer afio de funcionamiento, se
generan ganancias por concepto de cianuro, cobre y acido sulfurico obtenidos durante el
proceso. Donde este Gltimo, se puede reutilizar para la operacion de la planta CRC
(Circuito de Recuperacion de Cianuro y Cobre) en la etapa de acidificacion.
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NOMENCLATURA
ADR: Adsorcion, Desorcion y Regeneracion de Carbon Activado
CAPEX: Capital de Inversion
CLP: Codigo de Moneda, Curso Legal de Chile
CMD: Compafiia Minera Dayton
COCHILCO: Comision Chilena del Cobre
CRC: Circuito de Recuperacion de Cianuro y Cobre
EAA: Espectroscopia de Absorcion Atdmica
ED: Electro Dialisis
EO: Electro Obtencion
HDPE: Polietileno de Alta Densidad
M.: Membrana Cationica

OPEX: Costos de Operacion

Pgo: Tamafio de la abertura de malla por donde pasa el 80% de la masa mineral

SB: Solucién Barren
TIR: Tasa Interna de Retorno
TMAR: Tasa Minima Aceptable de Retorno

VAN: Valor Actual Neto



CAPITULO I: INTRODUCCION

Compafia Minera Dayton, perteneciente a partir del 2006 al grupo Lachlan Star, produce
Metal Doré a través de la extraccion de oro y plata desde minerales por el método de

lixiviacion por cianuracion de minerales.

El proceso para obtener el Metal Doré consiste en los Procesos de chancado del mineral y
lixiviacion en pilas dindmicas. Luego de estas etapas se obtiene un flujo promedio de 1200
m>/h de solucién rica, la cual contiene concentraciones sobre 0.230 mg/L de Oro. Esta
solucion ingresa a la Planta ADR, donde se concentra la solucion mediante la adsorcion del
oro, desorcion de éste y la regeneracion del carbon activado, para luego seguir con la

electrobtencion y fundicion.

Segun lo anterior, se hace necesario remover principalmente el cobre de la solucién rica,
para la obtencion de un metal doré de mayor calidad. En la actualidad las concentraciones
de cobre han llegado a valores de 690 mg/L, lo que tiene como consecuencia un mayor

consumo de cianuro, elevando los costos operacionales de la planta.

Actualmente, la planta cuenta con un sistema llamado circuito de recuperacion del cobre
CRC, el cual tiene como finalidad sacar del sistema este elemento en forma de un precitado
de cianuro de cobre, éste es comercialmente atractivo para otras empresas del rubro, ya que
dicho precipitado se puede fundir y asi poder llegar a la obtencion de cobre metalico de alta

pureza.

El escenario actual en que se encuentra la planta es que CRC no es capaz de poder
disminuir los ppm de cobre en solucién, ya que la capacidad es de sélo 100 m*h en
promedio, la memoria estd enfocada a poder incorporar la tecnologia de ED para la

recuperacion de cianuro y remocion de cobre desde el sistema.



1.1 OBJETIVO GENERAL

Determinar la vialidad técnica-econdémica para la remocion de cobre desde Solucién Barren
mediante el proceso de electrodialisis que permita tanto la recuperacion del cianuro como el
cobre desde el flujo que alimenta a las pilas dinAmicas como permanentes pertenecientes a
CMD.

1.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Evaluar las alternativas disponibles y aplicables al proceso de produccion de Metal

Doré en Compaiiia Minera Dayton.

2. Realizar pruebas de laboratorio para la obtencion de parametros en lo que se refiere

a la recuperacién tanto del cobre como de cianuro por medio de ED.

3. Efectuar una evaluacion econdémica de una planta piloto de electrodidlisis para
procesar una porcion del flujo para una recuperacion de cianuro en el proceso

industrial actual de Compafiia Minera Dayton.



CAPITULO Il: ANTECEDENTES GENERALES DE LA FAENA

2.1 UBICACION

La faena minera Andacollo Oro, de propiedad de Compafiia Minera Dayton, se encuentra
ubicada en la comuna de Andacollo, Provincia de Elqui, IV Region, en lo que se refiere a la
minera la distribucion de esta se puede observar en las siguiente figura donde se muestran 2
de las 3 minas a rajo abierto que tienen, la més cercana a la planta de chancado se llama
“Tres Perlas”, la segunda es “Churrumata” y por ultimo la mas lejana a la operacion es
“Mariposa”. A un costado del area de chancado se encuentra el sector de apilamiento donde
se localizan las pilas dinamicas y ripios, la fase VI que corresponde al segundo tipo de pilas
se encuentra habilitada hace poco para el traslado de material proveniente de las pilas
dinamicas que acabaron su tiempo de lixiviacién. Continuando con la descripcion de las
areas identificadas en la planta se encuentran los sectores de planta ADR, EO y fundicién,
donde se concentra la solucion hasta obtener como producto final la barra doré, todo lo
anterior se observa a continuacion de mejor manera, en las Fig 2.1 y 2.2 se observan los
sectores planta y también, el flowsheet correspondiente del proceso que se tiene dentro de

la minera.

Phase 5
fsecondary leach)

Figura 2.1: Imagen aérea de distribucion sectores planta en CMD
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Figura 2.2: Diagrama de Flujo Proceso Productivo




2.2 TRATAMIENTO DEL MINERAL EXTRAIDO

Todo comienza con la reduccion de tamafio mediante el chancado, el cual comprende tres
etapas, la primera consta de un chancador de mandibulas seguido de un chancado
secundario, teniendose una capacidad operacional de 1000 Ton/h con un producto con una
granulometria de 1 pulgada, la siguiente etapa de reduccion consta de tres chancadores
terciarios con una capacidad de 300 Ton/h cada uno, entregandose un Pg, de 3/8 pulgadas.
El proceso que sigue es del apilamiento y lixiviacion, la cual consiste en depositar mineral
en forma de pila sobre una geomembrana de HDPE para posteriormente poder ser sometido
a una lixiviacion con soluciones cianuradas de concentraciones 0.6 g¢g/L. Todo lo

mencionado con anterioridad se puede observar en la siguiente Fig 2.3 que se muestra a

continuacion.
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2.3 PLANTA ADR

La tercera etapa comienza con la recoleccion de soluciones luego del proceso de lixiviacion
en un sumidero antes de ingresar a la planta ADR. Estas soluciones pasan por dos lineas
donde las cuales poseen 5 columnas cada una. En su interior hay carbon activado que
cumple con la funcién de adsorber los complejos de oro-plata y por el contrario deja pasar a
los de cobre dado que éstos complejos tienen un mayor tamafio de moléculas, los cuales no
pueden ingresar en los sitios activos del carbon. En la Fig 2.4 se observa el efecto que tiene
adicionar cianuro a la solucion rica, donde los complejos de cobre aumentan su tamafio ya
que captura un ién de cianuro libre lo cual impide que esta molécula pueda adherirse a los

poros del carbon activado, solo permitiendo la adsorcion de los complejos de oro y plata.

Dosificacion de

Cianuro .

Activado

Figura 2.4: Etapa de Adsorcion de los complejos de oro, plata y cobre

La reaccion de adsorcion de oro se puede ver en la ecuacion (1). Luego, sigue la etapa de

elusién a una temperatura de 180°C donde el carbon cargado es traspasado a una columna



para poder desorber los elementos contenidos en este, donde por medio de un lavado en frio
se extrae el cobre, posteriormente se realiza un lavado en caliente (desorcion), permitiendo
captar el oro y la plata en solucién, las reacciones que ocurren durante este proceso
corresponden a las reacciones (2) y (3) que se dan a conocer mas adelante, donde en ésta
ultima se emplea NaOH para poder basificar la superficie del carbon. El producto final es

una solucion mayormente concentrada en oro y plata, pero con una menor cantidad de

cobre.

C+nAuCN,” & C — (AuCN,), 1)
C — (AuCN,), + nNaCN & nNa* +nAuCN,” +C (2)
C—OH+OH™ - C— 0~ + H,0 3)

Con lo que se refiere al carbon activado despues de la elucion, este debe ser sometido a una
regeneracion por medio de una limpieza quimica con la utilizacion de reactivos tales como
los acidos clorhidrico y nitrico, después se reactiva por medio de un horno regenerador de

carbdn a temperaturas que oscilan entres unos 650 a 750 °C con vapor de agua.

A continuacién en la Fig 2.5 se muestra un diagrama en el cual se da a conocer todo la

configuracién que comprende a la planta ADR.
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2.4 PROCESO DE ELECTRO OBTENCION (EO)

Este proceso consiste en recuperar el metal desde una solucién rica debidamente
acondicionada (solucion electrolito), y depositarlo en un catodo, utilizando un proceso de
electrolisis. EI proceso de electro obtencion en Cia. Minera Dayton se lleva a cabo haciendo
fluir una solucion cianurada concentrada en oro, obtenida en el proceso de elusién, por un
circuito cerrado, que consta de 2 estanques de acumulacién y 3 celdas de electro obtencién

conectadas en serie.

La solucion rica obtenida en la etapa de elucion (desorcion del oro desde el carbdn), es una
solucion concentrada de oro. Este valor puede variar con concentraciones tipicas de cabeza
son entre 60-120 mg/L de oro. Se almacena en 2 estanques acumuladores que en su totalidad

suman 40 m®, agitando constantemente para tener una cabeza uniforme.

La solucién es agotada durante 8 horas a través de tres celdas de electrodepositacion de 1 m®
cada una, que operan en serie con un voltaje de 2.8 — 3.0 [V] y entre 820-850 [A] de
intensidad de corriente. La solucién fluye por las celdas en un circuito cerrado por 7 horas y
los 40 m® se procesan en forma batch hasta agotar la solucién alcanzando al final una

concentracion menor a 1 ppm de oro. En la Fig 2.6 se muestra el proceso ya descrito.
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Figura 2.6: Diagrama del proceso de electro obtencion de oro



CAPITULO I1lI: ANTECEDENTES DEL PROBLEMA POR EL
AUMENTO DE COBRE

En este capitulo se dara a conocer la problematica presente que tiene el efecto del cobre en el
rendimiento de la planta, esto implica dar a conocer la situacion desde apilamiento hasta la
etapa de adsorcion en planta ADR. Para ello se presentaran las situaciones donde el cobre se
encontraba en un margen no superior a 500 mg/L donde las eficiencias de los procesos se
mantienen en rango admisibles para realizar una comparacién con el segundo caso donde se
observa que efecto tiene el cobre en la operacion, considerandose que la cantidad de este
elemento supera los 500 mg/L ya indicados con anterioridad.

Algunas definiciones a considerar son las siguientes:

Solucién Rica: Es la solucion que proviene desde las pilas, ya sean tanto dindmicas como
permanentes, producto de la lixiviacion de los minerales de las distintas pilas bajo riego, luego
todas estas soluciones forman un solo flujo que es enviado a planta para su posterior

procesamiento.

Solucion Pobre: Llamada solucién barren, solucion que contiene bajas cantidades de oro

(menor a 0.020 mg/L) y otros metales, donde queda concentrada en cobre y cianuro libre.

3.1 EFECTO DE LA LEY DE COBRE DURANTE LA OPERACION

De acuerdo a la informacion recopilada provenientes de la operacion se puede comprender la
situacion actual en que se encuentra la minera, ya que las cantidades de cobre enviadas a pilas
dindmicas se ha incrementado en forma considerable a través de los meses, a consecuencia de
ello se optd por incrementar la dosificacion de cianuro, llegando a estar en 0.6 g/L de cianuro
libre en soluciodn, esto permite que las dindmicas se mantengan la recuperacién de un 73% con

leyes sobre 0.52 g/Ton de Au.

El incremento de la cantidad de cobre en el sistema se debe a consecuencia que en el
transcurso de los meses comprendidos entre Septiembre a Diciembre del afio 2012, llegando a
estar sobre 160000 libras de cobre enviadas a pilas (Oct - Nov de 2012), también otro
indicador analizado es la Ley de oro que se tiene desde Septiembre 2012 a Febrero de 2013 el

cual llega a estar en 0.45 g/Ton, en contraste de los 800 g/Ton de Cobre que tenia dicho
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mineral, esto Ultimo se debe a que en los primero dos meses del afio 2013 la mayor cantidad de
mineral procesado en la Planta de Chancado era proveniente de “Tres Perlas”, este posee
elevadas leyes de cobre, lo cual afecta la operacion de la planta en lo que se refiere a
eficiencias de las etapas de procesamiento de la Planta. A continuacion se muestra en la Fig
3.1 como la cantidad de cobre que se encuentra por inventario en pilas dindmicas se observo

un incremento en los Ultimos meses de operacion.
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Figura 3.1: Onzas de Oro-Plata y Libras de Cobre enviadas a Pilas desde Enero 2011 a
Marzo 2013

De la Fig 3.1 se puede observar la baja en la cantidad de onzas de oro en los ultimos meses
debido a que el mineral apilado tenia un incremento en las leyes de cobre, y como
contrapuesta a la disminucion de las onzas de oro enviadas a tales pilas. Como medida para
aumentar el inventario de oro, se optd por la adicion de relaves que contienen leyes sobre 0.6
g/Ton provenientes desde “Relave Aguilera” a mediados del mes de Diciembre del 2012, pero
como efecto secundario es que éstos poseen elevadas cantidades de cobre, no obstante el
tamafo de particula es menor al que entrega la planta de chancado, es por ello que si se

adiciona una gran cantidad de relaves, las particulas al tener menor tamafio tienden a
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compactarse, lo cual afecta en la percolacion de la pila, sufriéndose la generacién de pozas en
la superficie de la pila.

3.2 EFECTO DEL COBRE EN EL CONSUMO DE CIANURO

El Cobre para ser lixiviado necesita mas cianuro que el oro y la plata, esto se entiende al
comparar la cantidad de cianuro en las reacciones (4) y (5) con la (6), donde esta Gltima se
observa que se necesitan 12 moles de cianuro en vez de 8 como es para las otras reacciones
restantes, es por ello que a partir del mes de Septiembre 2012 se incrementa la dosificacion de
cianuro por toneladas apilada para que no se genere una disminucion de concentracion del oro
en la solucién rica, ya que como aumentd el inventario de cobre en las pilas, tiene como
consecuencia una mayor tasa de lixiviacion, es asi que se tiene un incremento de cianuro,
generando inconvenientes en la recuperacion del oro, ello se debe a la competencia que tiene
el cobre sobre el oro para ser lixiviado por el cianuro. Por lo tanto, para optar por un aumento
en la dosis de cianuro, se asegura que el oro y la plata sean lixiviados, estableciéndose que la

concentracion de cianuro libre en solucion deberia permanecer en 0.6 g/L.

4Au+8CN~ 40, +2H,0 - 4 Au(CN),” + 4 OH" )
4Ag+8CN~ +0,+2H,0, > 4Ag(CN), +40H" (5)
4Cu+12CN~ 4+ 4H,0 > 4Cu(CN); >+ 40H™ +2H, (6)

La Fig 3.2 muestra la cantidad de cianuro de sodio adicionado al sistema para lixiviacion y
también el inventario en libras de cobre en las pilas. Se observan dos escenarios durante los
meses de operacion; el primero se puede ver que en los meses comprendidos entre enero y
agosto del afo 2012, las cantidades de cobre presentes en las pilas eran bajas, por lo que se
optd por una disminucién en la adicion de cianuro por tonelada apilada, pero a partir del mes
de septiembre, el cobre aument6 de manera muy significativa. Para contrarrestar este
incremento, se decidié por aumentar la dosis del cianuro, pero también esto conllevo al

aumento en la extraccion de cobre, que se observa en los meses de enero a marzo del 2013.
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Figura 3.2: Consumo kg de NaCN /Ton apilada y Libras de cobre presentes en las pilas desde
Enero 2012 a Marzo 2013

3.3 EFECTO DEL COBRE EN LA RECUPERACION DE ORO EN PILAS
DINAMICAS

En la siguiente Fig 3.3 se muestra el comportamiento en la recuperacién global de oro que
posee la pila N°10 en fase V, la cual fue apilada en los primeros dias del mes de enero 2013.
En dicha figura se puede observar que la curva real de extraccion de oro llega al budget
(recuperacién esperada) estipulado por la empresa, alcanzando cerca del 73% de extraccion en
115 dias de operacion. Lo anterior se pudo mantener sin grandes alteraciones en la vida til de
esta pila por el incremento en la dosificacion del cianuro, llegando a consumir 12 Ton/dia de
este reactivo por dia por el aumento de las leyes de cobre, es decir, independiente de la
cantidad de cobre en la pila, igual se alcanza la extraccion de oro dada por la empresa, sin

embargo, se ve afectado el consumo de cianuro, el cual aumentd desde 9 a 12 Ton/dia.
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Figura 3.3: Recuperacion Global en Pila N°10, Fase V de pilas dinamicas

Sin embargo en la Fig 3.4 se muestra como fue el rendimiento de la pila N°3 en Fase 11l que es
también del tipo dinamica. Esta fue apilada en el mes de octubre del 2012. En esta figura se
puede llegar a observar que la recuperacion global de Au llega s6lo a un 55% y no a la que se
espera de acuerdo al modelo de recuperacion (73%), aunque su vida Util se extendid en 15 dias
mas de los 4 meses habituales que tienen dichas pilas, pero aln asi no se obtuvo un incremento
en la recuperacion de oro. Lo anterior se debe al aumento en la cantidad del cobre apilado en
el presente mes y en donde se estuvo lixiviando con 9 Ton/dia de cianuro (caso contrario a la

pila N°10), dando un efecto negativo en la recuperacién global de oro.
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Figura 3.4: Recuperacion Global en Pila N°3, Fase I11 de pilas dinamicas

3.4 PLANTA ADR PARA TRATAMIENDO DE SOLUCIONES DE ORO

La planta tiene como finalidad recuperar el oro desde soluciones cianuradas (solucion rica)
proveniente desde la etapa de lixiviacion, la cual tiene como objetivo concentrar el oro y poder
separar el cobre de éste, de modo que recupere tanto cobre en la siguiente etapa de electro
obtencion. La eficiencia de la planta es generalmente de un 90% para la adsorcién del oro y de
1% para el cobre.

3.4.1 Influencia de la presencia de cobre sobre la eficiencia planta ADR

En la Fig 3.5 se observa que durante el transcurso del afio 2012 las cantidades de cobre
presentes en solucion no tuvieron grandes fluctuaciones no superando los 450 mg/L, excepto
el mes de diciembre donde ya super6 la barrera de los 500 mg/L que se tiene como limite

superior para que la operacion no tenga grandes inconvenientes. Ya en el afio 2013, las
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cantidades de cobre se ven muy incrementadas teniendo un efecto negativo en la lixiviacion,

producto de la consecuencia del aumento de cianuro para poder lixiviar el oro.
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Figura 3.5: Concentracién de Cobre v/s Eficiencia en planta ADR: Enero 2012 a Marzo 2013

A partir del afio 2013 la concentracion de cobre presente en solucion superd los 550 mg/L,
esto se puede entender de mejor manera observando los andlisis anteriores. En cuanto a las
eficiencias de la planta ADR, se observa que entre los meses de octubre y noviembre del afio
2012, esta se mantiene en un 90%, pero ya en noviembre en adelante se logra observar una
tendencia en la disminucién de la eficiencia debido a que la concentracion de cobre se
incrementa en la solucién, lo cual tiene como consecuencia un efecto negativo en la

recuperacion de oro por parte del carbdn activado.
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A modo de resumen, la presencia de cobre en grandes cantidades en la mineria del oro es
perjudicial para el proceso de recuperacion de oro. El aumento de las leyes de cobre del
mineral enviado a pilas dindmicas durante el transcurso de octubre a diciembre de 2012,
desbalanced el sistema, por lo tanto, las eficiencias en los proceso de adsorcion del oro se han
visto afectadas, por lo cual se optd por aumentar la dosificacion de cianuro para que la

concentracion de oro se vea incrementada en la solucion.

Para poder mitigar el efecto del aumento del cobre, actualmente minera Dayton se utiliza en
proceso de remocion del cobre mediante planta CRC, la cual consta en inicialmente en
acidificar la solucion barren con acido sulfurico, para luego filtrar la solucion de esta etapa y
asi separar el precipitado de CuCN, liberandose &cido cianhidrico. En cuanto al cianuro
liberado en el proceso anterior, éste se vuelve a estabilizar mediante un lavado con NaOH para
volver el cianuro libre a la fase acuosa, y también asi poder modificar el pH de la solucion
tratada anteriormente, con el objetivo de mejorar las etapas de procesamiento de la solucion
rica en oro dentro de la planta. Sin embargo, existen otras tecnologias que seran estudiadas en

los siguientes capitulos.

17



CAPITULO IV: ALTERNATIVAS PARA LA REMOCION DE COBRE
EN SOLUCION BARREN

En esta seccion se analizaran 3 meétodos de remocion de cobre desde solucion barren
proveniente de la etapa de adsorcion a fin de poder disminuir la cantidad de cobre. El primer
método Ilamado Circuito de Recuperacion de Cianuro y Cobre (CRC) que se utiliza
actualmente empleado en la minera, la segunda seré la Electro Obtencion (EO) por ultimo la
tercera se tiene la Electro Dialisis (ED). A continuacion se dard una descripcion de cada una

de las tecnologias, indicandose la metodologia y los productos obtenidos de cada proceso.

4.1 CIRCUITO DE RECUPERACION DE CIANURO Y COBRE (CRC)

Se tiene otro proceso como alternativa, que tiene como objetivo principal la remocién de cobre
mediante la forma de un precipitado de cianuro de cobre, el cual se obtiene mediante 3 etapas
(Acidificacion, Basificacion y Lavado de gases).

A continuacidn, en la Figura 4.1 se muestra el flowsheet de la planta CRC donde se puede
apreciar todas sus etapas, distribucion de equipos y almacenamiento de reactivos. la primera
etapa llamada “Acidificacion” consta en el traspaso de la solucién a la salida de las lineas de
adsorcion que se poseen en la planta, ésta llega a un estanque, el cual se adiciona &cido
sulfarico (H,SO,) concentrado para asi disminuir de manera dréstica el pH de la solucion hasta
un valor de 3.0, en estas condiciones la gran mayoria de los complejos se descomponen
liberandose el cianuro en estado libre (CN") y también como acido cianhidrico (HCN), luego
los gases producidos en esta etapa se envian para su lavado y asi liberar las emanaciones
generadas segin la norma medioambiental. Luego de la “Acidificacion”, se continta con la
segunda etapa denominada “Filtracion”, donde se tienen 2 lineas con filtros donde se retiene el
precipitado de cobre saliente del proceso, estos son cosechados dia por medio o hasta que la
presion en estos lleguen a 100 psi. Por Gltimo se tiene la tercera etapa, donde se realiza la
“Basificacion” que consta de la adicion de soda liquida al 20% en volumen previamente
preparada, el cual es almacenada en 4 estanques con capacidad de 30 m?®, teniéndose una
autonomia de 6 dias de operacidn, esta etapa tiene como objetivo que todo el cianuro que se
libero anteriormente vuelva a ser estable en solucion. Este proceso ocurre, si la adicion de soda

permite ajustar el pH saliente del proceso a 10.5.
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Las reacciones involucradas en el proceso son las siguientes:

Primera Etapa: Acidificacion

CuCN; ™2 + H,S0, - CuCNg) + Na,S0, + 2 HCN )

Segunda y Tercera Etapa: Basificacion

2 NaOH + H,S0, — Na,S0, + 2 H,0 (8)
HCN 4 NaOH — NaCN + H,0 (9)
o .
Soplador
801
Torre de Lavado (3)
de Gases E-01

Estanque de T
Solucion Barren T-01
123 ? 303
Fitro
Prensa F-01 _G_
Estanque de
- ==
]
Reactor J0s Reactor Jo06
102 Acidificacion + Basificacion
RO1 ) R-02
—y (1) Sélido CuCN 2)
Estanque
de Acido T-02

—n—

Figura 4.1. Diagrama de planta proceso CRC

En la Fig 4.2, se pueden observar los rendimientos que tiene dicha tecnologia, para ello se
toma como referencia de operacion el mes de mayo 2013 donde se logra ver que la
recuperacion de cobre y cianuro alcanzan valores de un 82% y de un 45% respectivamente
cuando la planta esta en un funcionamiento normal diario, la planta tuvo una operacion de 21

dias con un volumen procesado de 44833 m®durante el transcurso del mes.
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4.2 ELECTRO OBTENCION (EO)

Este proceso consiste en la electrélisis de cobre mediante el tratamiento de solucion barren, en
la Fig 4.3 se puede observar un esquema del proceso, donde en el anodo se genera la
descomposicion del agua (reaccion (16)) y a su vez también el cianuro libre en solucién se
oxida generandose amoniaco (reaccion (17)) y cianato (CNO") (reacciéon (18)). Paralelamente,
en el catodo, se produce la reduccion del complejo Cu(CN)s a cobre metélico, dejando el
cianuro libre (reaccion 19) y por Gltimo se genera otra descomposicion del agua (reaccion
(20)) dentro de la solucién, también esta se da cuando se realiza la EO de la solucion que se

envia después de la elucidn en planta ADR.

H,0 &0, +2H* +28 (10)
CN~ + 20H™ - CNO~ + H,0 + 28 (11)
CN~ + H,0 4+ OH™ - NH; + CO, + 2@ (12)
CuCN; 2 +& o Cu + 3CN™ (13)
H20+é<—>%H2+OH‘ (14)
Anodo Cétodo Anodo Catodo
Hz
H:0 0,
CN N .
Na
+ OH"
Na CNO
CuCN32 - H* -
NaCN
Inicial Final

Figura 4.3: Esquema del proceso de electro obtencién de soluciones cianuradas. Anodo:
Grafito; Catodo: Acero Inoxidable 316 L
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4.3 ELECTRO DIALISIS (ED)

Consiste en el transporte de iones a través de una membrana cationica y/o anidnica, mediante

la aplicacion de un potencial eléctrico externo entre electrodos.

En la Fig 4.4 se tiene que la solucion alimentada contiene iones como especies ionicas
positivas (M*), negativas (M) y neutras (N°), de las cuales sélo los positivos se transportan a
través de la membrana cationica y se concentran en la zona del catodo, debido a que se le
aplica un voltaje, causando la migracion de los iones a sus respectivos electrodos. La
membrana de intercambio catidénica permite la transferencia de cationes, no dejando que
ocurra la transferencia de aniones. En cambio la membrana del tipo anionica, permite la

transferencia de aniones e inhibe la transferencia de cationes.

Anodo Catodo
M.
M* Ne MY M NO M
M-
M* M M
- MLy M+ A
N . S
M = M+_ M "
M M*. | Mt NO

Figura 4.4: Esquema de celda con membrana catiénica

También es muy importante controlar permanentemente los parametros que influyen
directamente sobre el sistema, como son: caudal de anolito y catolito, densidad de corriente,

conductividad, pH, area catddica, temperatura, etc.

La electrodialisis surge como una alternativa de mejora al proceso convencional de electrolisis
de solucion rica proveniente de planta ADR, ya que permite impedir la oxidacién de cianuro
en una celda electrolitica, recuperando gran parte de este reactivo.

En la Fig 4.5 se observa la electrolisis del cobre desde la solucion cianurada alcalina, se
produce mediante la reduccién del complejo (Cu(CN)s™) en la zona del catodo, éste se reduce
formando cobre metalico (Cu°) y liberando el cianuro en la solucion (CN) (reaccion (13)).
Como reaccion catodica secundaria, el agua reacciona formando hidrogeno gaseoso (Hy) junto

a iones hidroxilos (OH") (reaccion (14)). En el anodo, el agua contenida en la solucion
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reacciona desprendiendo oxigeno (O;) (reaccion (10)). Ademas se hace uso de una membrana
cationica que separa el anodo y catodo, lo que impide la oxidacién del cianuro en el &nodo
ampliando la posibilidad de efectuar su recuperacion y posterior recirculacion a la pila. Las
areas separadas por la membrana se denominan anolito y catolito, entre los cuales se produce
el traspaso de los cationes de sodio (Na*) a través de la membrana, lo que hace posible que
estos iones se combinen con el cianuro libre presente en el catolito para formar cianuro de
sodio (NaCN).

Las reacciones antes descritas se muestran a continuacion:

Na,S0, < 2Na* + S0, 2 (15)
2H* + 50,72 © H,S0, (16)
Anodo Catodo Anodo Catodo
Mc MC
"
Na* CN H* p H
g H2
50472
H»0 >
S04 0; CN
+
Na OH
= Na* » Na* e
H20 CuCNs?2 Na
H.S0. NaCN
Inicial Final

Figura 4.5: Esquema del proceso de electrodialisis de soluciones cianuradas. Anodo: Grafito;
Catodo: Acero Inoxidable 316 L
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4.3.1 Ley de Faraday

Para determinar la cantidad tetrica de cobre depositado producto del uso de corriente, se
emplea la ley de Faraday. Donde se establece una relacion precisa entre la cantidad del cambio

quimico producido por la energia eléctrica y la cantidad de esta tltima empleada para tal fin.

) El peso del metal depositado (W) en un cierto tiempo (t), es proporcional a la corriente
() aplicada.

i) A corriente constante, la cantidad del metal depositado es proporcional al tiempo de la
electrdlisis

i) A corriente constante y dentro de un cierto tiempo, los pesos de los metales
depositados son proporcionales a sus pesos equivalentes (PM/n)

La relaciéon fundamental de Faraday sera la siguiente:

_ [*PMx*t
nx*F

AW

(17)

W: peso del metal depositado, expresado en gramos, (g)

I: intensidad de corriente aplicada, expresada en amperes, (A)

t: tiempo durante el cual se aplicé la corriente, expresado en segundos, (s)

PM: peso molecular de la sustancia que se esta depositando, expresado en g/mol
n: estado de valencia de la sustancia que se deposita, adimensional

F: constante de Faraday, siendo su valor de 96500 y se expresa en C/mol
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CAPITULO V: PARTE EXPERIMENTAL

5.1 ASPECTOS GENERALES

Para evaluar la aplicacion de una membrana en la etapa durante el EO, se han propuesto dos
series de pruebas, las cuales tienen como objetivos comparar ambos procesos en la
recuperacion de cianuro y cobre respectivamente. La primera experiencia seria una el uso de la
membrana del tipo catidnica que dejara pasar los iones de sodio y para el segundo caso sera
sin membrana, dichos ensayos permitirdn verificar como afecta la incorporacion de una
separacion fisica entre las zonas anodicas y catddicas. Es por ello que para evaluar
técnicamente los indices metallrgicos (recuperacion de cobre, cianuro, pH, voltaje,
conductividad, consumo de sulfato de sodio y generacién de acido sulfdrico) en esta etapa, se
propuso una serie de pruebas de laboratorio que fueron realizadas en las dependencias de la
universidad, los resultados fueron enviados para ser analizados en CMD vy asi ser utilizados

para una posterior evaluacion técnica econémica del proyecto.

5.2 PREPARACION DE SOLUCIONES

Las soluciones a utilizar son dos, la primera corresponde a Solucién Barren (SB) la cual
proviene de CMD que ira en la seccion catodica de la celda, utilizdndose de manera directa
para las experiencias a realizar. La segunda solucion es un electrolito sintético que contiene
sulfato de sodio (Na,SO,4) con una concentracion de 10 g/L, esta concentracion fue estimada
tomando en cuenta estudios anteriores de investigaciones realizadas, ya que si la concentracion
de éste es muy elevada, se satura formando cristales de sulfato de sodio, es por ello que la
cantidad recomendada para las pruebas realizadas fue de 10 g/L y no otra. A continuacion se
muestran en las Tablas 5.1 y 5.2 las especificaciones de cada solucién ocupada para las

pruebas.
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Tabla 5.1: Especificaciones de Solucion Barren (SB)

Pardmetros Valor Unidades
Cobre 774 mg/L
Cianuro libre 0.80 g/L
Conductividad 11.77 mS
pH 10.69

Tabla 5.2: Especificaciones del Sulfato de Sodio (Na,SO,)

Parametros Valor Unidades
Sulfato de Sodio 10 g/L
Sodio 3.24 g/L
Conductividad 10.54 mS
pH 5.22

5.3 ANALISIS DE MUESTRAS

Se caracterizaron las muestras obtenidas durante las experiencias mediante la técnica de
Espectroscopia de Absorcion Atomica (EAA) tanto para las muestras de cianuro como para las
de sulfato. Para las muestras que contenian sulfato también se les realiz6 volumetria para
cuantificar la cantidad de acido generado durante las pruebas. Para todas las muestras se

realizaron mediciones de pH y conductividades.

5.4 EQUIPO EXPERIMENTAL

Para todas las pruebas con el uso de membrana (catiénica del tipo IONSEP Shc) y también sin
esta, se utilizo una celda de tipo acrilica mostrada en la Fig 5.1, la cual posee dos
compartimientos, uno para la zona anodica y la otra catodica, el disefio de esta facilita el uso
para ocuparla para pruebas con y sin membrana, ya que posee en la parte del medio un sello a
través de gomas para asi evitar las posibles filtraciones que se puedan tener. A continuacion se
muestra en la Fig 5.2 imagenes de la celda tanto sus respectivas partes como también la
configuracion completa del sistema donde se pueden observar las bombas utilizadas, la fuente
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de poder ocupada, al igual que pH-metro y conductimetro para la realizacion de mediciones de
pardmetros operacionales. En la Figura 5.3 se observa la celda con sus respectivas conexiones,
donde la seccidn izquierda corresponde al &nodo con el electrodo de plomo y en la derecha el
catodo, como electrodo se usé una malla de acero inoxidable 3.16 L. Los equipos utilizados
fueron una fuente de poder para la aplicacion de corriente y dos bombas para favorecer la
turbulencia de las soluciones. Con lo que se refiere a las especificaciones de la celda, el tipo de
material empleado es de acrilico, otras detalles tales como dimensiones de ésta se pueden

encontrar en el Anexo C, secciéon C-2.

Anodo Catodo
I
Entrada i Entrada
| ¥ Solucion
Na1504‘*\ Barren
(R N 11 B | -
- AN oy oo
'-...-"-\_‘- - .
Salida | — [T Salida
ol ) Solucién
Na;S0, |l ] o O 1 ot . - | Barren

Figura 5.1: Vista frontal de celda ED
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Figura 5.2: Vistas de celda para pruebas experimentales

ey,
%

) .V

§

Figura 5.3: Configuracion del sistema de la celda
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5.5 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

La prueba se inicia mediante la aplicacion de una corriente de 1.50 [A] (ver Anexo C, seccion
C-4), con un voltaje inicial de 10 Volts. La toma de muestras son a intervalos de 30 minutos
durante 4 horas que dura cada prueba, para ello se toman muestras de 20 mL, a las cuales se
les analiza la conductividad y pH, los otros analisis de concentraciones se toman 10 mL de
solucion para posteriormente estos son enviados a EAA. El numero de muestras totales
tomadas corresponden a 37, donde tres de estas son de la seccion anddica, estas ultimas

muestras se sacaron al final de cada una de las tres experiencias realizadas.
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CAPITULO VI: RESULTADOS Y DISCUSION

6.1 CONCENTRACION DE CIANURO
En la Fig 6.1, se observan dos comportamientos de la curva que son explicadas a continuacion:

1) Al reducirse el complejo CuCN3™? para producir cobre y cianuro libre, éste reacciona
con iones hidroxidos para formar el anion cianato segun la reaccion (11). Esto produce
un consumo de cianuro tal como se muestra en los primeros tiempos (0 a 1.5 horas) de
trabajo experimental.

i) Ademés, el cianuro libre producido por la reduccién del complejo CuCNs? es
consumido por el OH" para producir amoniaco segun la reaccion (12), esto fue
evidenciado mediante olor en el ambiente tipico cuando se trabaja con celdas de electro
obtencion.

iii) Luego gue se genero la saturacion en el sistema con cianato, ésta especie empezaria a
reaccionar para formar bicarbonato segun la reaccion (18). Con ello, se libera cianuro
deteniéndose el incremento de ésta especie, tal como se observa en la Fig 6.1 después
de las 1.5 horas. (el diagrama de disociacion en el anexo C, seccion C-1 se observa la

predominancia de la especie bicarbonato de acuerdo pH que se tiene en solucion)

4CNO™ +2H,0 +30, » 4HCO;™ + 2N, (18)

En la Fig 6.2, se puede observar un incremento de cianuro libre que se encuentra presente en la
solucion producto de que se tenia una separacion entre el anodo y cétodo mediante una
membrana cationica, esto no permite la oxidacion de los iones cianuro haciendo que todo el
cianuro liberado producto de la reduccion del cobre permanezca en solucion. Logrando el
objetivo principal, el cual es poder recircular al proceso el cianuro libre para el respectivo

riego en la lixiviacion de pilas.

Resumiendo, mediante el uso de la membrana catiénica, por cada mol del complejo CuCN3?
reducido se liberan 3 moles de cianuro, mientras que si no se utiliza membrana solo se libera 1
mol de cianuro (hasta las 1.5 horas de trabajo). Después de las 1.5 horas de trabajo se vuelven
a producir 3 moles de cianuro, es decir, llega a la misma condicién de generacion del cianuro
libre que la trabajada con membrana cationica.
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La recuperacion de cianuro alcanza un 27% cuando se tiene el uso de membrana, pero sin
membrana se logra sélo un 19%.
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Figura 6.1: Concentracion de cianuro sin trabajar con membrana cationica
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Figura 6.2: Concentracion de cianuro utilizando membrana cationica
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6.2 CONCENTRACION DE COBRE

De la Fig 6.3 donde no se utiliza membrana catiénica la tendencia a la disminucion de la
concentracion del cobre es la misma que en el caso anterior pero con una mayor velocidad de
depositacion, los cuales fueron de 0.19 g/h. Esto es producto de que al no haber separacién
alguna entre las zonas del anodo-cétodo, los electrones tienen una mayor migraciéon hacia el
catodo, la cantidad de cobre depositado fue de 0.7744 g con una eficiencia del 5.4 %. No
obstante, hay que tener en cuenta que el volumen de solucion barren utilizado fue el doble al

no haber una membrana que divida la celda.

También hay que tener en consideracion que las concentraciones de cobre que se tienen son en
mg/L es por ello que el proceso de reduccion del cobre esta dominada por la transferencia de

masa, a esto Ultimo se puede deber que se tienen bajas eficiencias en la recuperacion del cobre.

Sin embargo, para el caso de la Fig 6.4, se logra observar una disminucion en la concentracion
del cobre presente en solucién, dicho efecto es debido a la reduccion del complejo CuCN3™ en
el catodo. Desde un célculo tedrico de Faraday se puede obtener que la masa tedrica
depositada fueron 14.23 g de cobre. En base a los datos obtenidos desde las mediciones de
concentraciones del cobre en solucion después de 4.0 horas, la cantidad de cobre depositado
fue de 0.1466 g y a una velocidad de 0.04 g/h. Por lo tanto, la eficiencia de depositacion fue
de 1.03 %.
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Figura 6.3: Concentracién de cobre sin trabajar con membrana cationica
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Figura 6.4: Concentracion de cobre utilizando membrana cationica

6.3 VOLTAJEY CONDUCTIVIDAD

En la Fig 6.5 se muestran el comportamiento del voltaje y la conductividad en la celda con el
uso de membrana cationica. Al cabo de 2.0 horas de operacidn se genera una discordancia ya
que el voltaje toma una tendencia de aumentar, sin embargo la conductividad tiene un
comportamiento a disminuir levemente, de esto Gltimo se puede comprender lo que sucede con
el aumento de voltaje, es decir, en esos instantes que se genero este fenémeno, la superficie del
anodo y catodo estuvieron cubiertas por una capa blanca debido a la generacion del
bicarbonato (dificultando el traspaso de los electrones), lo que provocé el aumento en el
registro del voltaje en la celda. EI cambio en los voltajes fueron de 10.9 a 10.1 volts durante
las 2.0 primeras horas, esta disminucién registrada se debe al incremento del pH en solucion
(10.7) producto de la generacion de iones OH' liberados por la descomposicion del agua en el
catodo. Posterior a las 2.0 horas el voltaje se incrementa, llegando a 10.7 volts a consecuencia
de la capa de bicarbonato generada, produciéndose una mayor resistencia a través de la celda

en el traspaso de corriente.
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Figura 6.5: Voltaje v/s Conductividad sin trabajar con membrana cationica

En la Fig 6.6 se tienen las fotografias de los electrodos después de finalizar la prueba
experimental, donde se logra observar que en el &nodo se forma una capa de color blanca, y el
catodo quedo también recubierto con la misma. En estas imagenes se observan la formacion
del compuesto de bicarbonato generado sobre las superficies de los electrodos, siendo mas

evidente en el catodo.

Figura 6.6: Imagenes de anodo y catodo en prueba experimental, sin membrana cationica
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En la Fig 6.7 la conductividad es inversamente proporcional al voltaje, ya que es favorecida
por las reacciones involucradas como es el caso de la generacion de acido sulfirico, que se
genera en el area del anodo, y en el catodo se logra observar que la conductividad es
ligeramente mayor que en la otra seccion, ello se debe a que producto del uso de membrana se
acumula una cantidad considerable de iones sodio, producto del traspaso a través de la
membrana cationica, lo cual tiene como efecto beneficioso aumentando la conductividad,
entonces los electrones se les dificulta menos trasferencia a través de la celda. El voltaje de la
celda al cabo de las cuatro horas cambia de 9.9 a 7.4 volts. EI cambio de las conductividades
registradas para el &nodo fue de 10.6 a 19.3 mS y para del catodo de 11.8 a 21.8 mS, las
diferencias observadas de conductividades entre electrodos es debido al cambio en el pH y la

generacion de H,SO4, haciendo que se vuelva mas facil el traspaso de electrones en él.
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Figura 6.7: Voltaje v/s Conductividad utilizando membrana cationica
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6.4 COMPORTAMIENTO DE pH

En la Fig 6.8, donde no se utiliza membrana, las reacciones son las mismas, sin embargo, el
cianuro no se encuentra aislado del &nodo llegando a oxidarse y también generando amoniaco,
de esto dltimo se puede entender del porque el valor de pH no se logra incrementar tan
significativamente como es el caso contrario donde si se usa la membrana, debido a que los
iones hidroxilos liberados no logran entrar en contacto con el anodo, asi evitandose la
oxidacion del cianuro en la solucién. La generacion del amoniaco y de cianato es debido a que
los iones hidroxilos reaccionan con el cianuro libre en el &nodo, dando como efecto la baja en

el pH si se compara con el caso donde si se emplea la membrana cationica.
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Figura 6.8: pH en solucion sin trabajar con membrana cationica

Desde el instante que se da inicio a la prueba se puede notar un cambio de forma notoria en los
valores de pH en zona de la celda Con respecto al sitio del anodo, la solucion tiene un pH
inicial de 5.22. En la Fig 6.9, donde se usé la membrana catidnica se observa que los valores
entre anodo y catodo se van a los extremos, ello se debe a las reacciones (13) y (16) que estan
ocurriendo dentro de la solucién, en el anodo el agua tiende a descomponerse, generandose
como productos oxigeno y protones, los primeros se pueden observar de forma muy clara
durante la prueba ya que en la superficie, se logran ver pequefias burbujas liberadas y para el
caso de los protones se comprueban mediante el pH que se tiene en la solucion, también hay

otra reaccion involucrada donde el sulfato que estd inmerso tiende a juntarse con los protones
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para la generacion de &cido sulfurico (ver diagrama de disociacion en el anexo C, seccion C-1
se observa la predominancia de la especie sulfato de acuerdo pH en solucidn), el cual captura
la mayoria de protones, dando como resultado que el pH en la parte del catodo no se vea
afectado, producto del traspaso de protones hacia esa area ya que la cantidad que logra
difundirse, no es considerable producto de la retencion que el bisulfato causa con los protones

en el area del anodo.

Para el caso del catodo el incremento del pH se justifica producto de la descomposicion del
agua se liberan iones hidroxilos y a su vez se libera hidrégeno sobre la superficie de la malla,
la identificacion de estas moléculas tienen la misma explicacion como fue para el caso del
oxigeno en el area anddica, también se da una reaccién secundaria donde los protones que
lograron traspasar la membrana catidnica se reducen rapidamente en forma de hidrdgeno, no
generandose alteracion alguna en los valores de pH, la gran cantidad de iones hidroxilo en el
area catodica tienen como beneficio que el cianuro libre tenga una mayor estabilidad, esto se
logra comprobar observando el diagrama de disociacion del acido cianhidrico (ver anexo C,
seccion C-1) donde a valores de pH superiores de 10.5, el cianuro es estable y no se tiene el
riesgo de tener &cido cianhidrico (especie toxica).
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Figura 6.9: pH en solucion utilizando con membrana cationica
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En el Anexo C, seccidn C-2 se adjuntan los valores de pH obtenidos como asi también algunas
imagenes tomadas durante las experiencias donde se logra observar los papeles de pH donde

se puede observar claramente el valor de pH se mantiene en 1.5.

6.5 PRESENCIA DE SULFATO DE SODIO

También se estudié el comportamiento del sodio, para conocer el transporte de éste hacia el
catodo y el consumo de sulfato respectivo, segun la reaccion (16). Lo anterior fue desarrollado
mediante las pruebas con membranas, es decir, las soluciones finales eran extraidas desde el
anodo para ser enviadas a EAA y analizadas por sodio. Para la parte del catodo no se le
realizaron analisis alguno de sodio ya que se sabe inicialmente la cantidad de sodio que tiene

la solucion empleada para el proceso (0.71 g/L).

A continuacion se muestra la Tabla 7.1, donde se pueden observar las respectivas lecturas de
sodio y la cantidad en sulfato de sodio, estas pruebas se realizaron por triplicado. Con los
resultados obtenidos se pudo determinar que la cantidad de sodio traspasado, durante las 4
horas es de aproximadamente un 50%. Con este resultado, la concentracion del sulfato de
sodio disminuye desde 10 a 5 g/L, es decir, la cantidad de éste es menor porque el sodio se
transport6 hacia el catodo a través de la membrana catidnica, dejando libre el bisulfato en el
compartimiento del anodo. Con ello, éste reaccionaria con los protones producidos por la
oxidacion del agua en el anodo (ver reaccion (13)), para asi finalmente formar acido sulfurico
Ilegando a valores de 7.45 g/L H,SO,4. Lo beneficioso que en la parte del catodo, el cianuro
libre en la solucion se vuelve mas estable, producto del aumento en la presencia del iones
sodio en la parte catddica, lo cual tiene como objetivo principal dicho proceso para asi poder

reutilizar el cianuro regenerado al circuito de lixiviacion en las pilas.

Tabla 6.1: Datos de analisis de sodio y sulfato de sodio en solucion presentes

Datos Sulfato de Sodio Sodio
Concentracién inicial [g/L] 10.00 3.24
Concentracion final [g/L] 5.13 1.66
Consumo [g/L] 4.87 1.58

% Consumo 49% 49%
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Inicialmente, la solucion en el anodo es de sélo sulfato de sodio, no teniéndose cantidad
alguna de &cido sulfarico (pH 5.22). Producto de la generacién del H,SO4 el pH disminuyo.
Los valores de acidez obtenidos son elevados, éste reactivo se puede volver a reutilizar, para la

planta CRC en donde la etapa de acidificacion ocupa acido sulfarico para el proceso.

En la Fig 6.10 se presenta una imagen como resultado de las volumetrias realizadas por
triplicado, donde se puede observar el color amarillo caracteristico, conforme a lo que se

menciona en el procedimiento estandar para la determinacion de acidez en soluciones.

Figura 6.10: Matraces erlenmeyer de 50 ml con soluciones valoradas

En el Anexo C, seccion C-5 se adjunta el procedimiento de como se realizaron las titulaciones
de las muestras pro triplicado tomadas, al igual que como se preparé la solucion de NaOH 0.2

N para la posterior valoracion.
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CAPITULO VII: PLANTA DE ELECTRO DIALISIS (ED)

Con la informacion obtenida del capitulo anterior, se saben las recuperaciones de planta
(cianuro y cobre), al igual que la cantidad de acido sulfdrico generado durante el proceso de
electrolisis. En la Fig 7.1 se muestra el diagrama de proceso, donde se tienen todas las
distribuciones de la planta, donde se observan los estanques de preparacion de sulfato de sodio
(E-1) y del almacenamiento de agua (E-2). Las bombas a utilizar seran tres, la primera (J-01)
se emplea para la impulsién de la solucién barren que proviene de la etapa de adsorcion en
planta ADR, para que alimente las cinco lineas de celdas, la segunda bomba (J-02) tiene como
funcién poder impulsar la solucion de sulfato de sodio saliente del proceso, para ser
recirculada durante la operacion, y la tercera bomba (J-03) que sera utilizada para el traspaso
del agua hacia E-1, cuando se necesite preparar nuevamente sulfato de sodio y asi poder
alimentar las lineas de los anodos en la planta. El flujo a tratar de solucién barren es de 100

m?>/h, donde se necesitan 84 m*/h de solucién con una concentracién de 10 g/L Na,SOs.

Las celdas a utilizar son 50, con una capacidad de 2 m*h donde se encontraran separados el
anodo del cdtodo mediante una membrana catidnica. Los electrodos a emplear serdn de
carbono para el &nodo, ya que este no reaccionara con la solucion de sulfato de sodio y para el
catodo, se empleard una malla de acero inoxidable 316 L donde se depositara el cobre
reducido del complejo CuCN3™. El cianuro recuperado se enviara directamente al sumidero
N°3, para que finalmente pueda lixiviar las pilas. Con respecto al &cido sulfirico generado
durante el proceso, cuando la concentracién llegue a 10 g/L H,SO, se procedera a reemplazar
la solucion de sulfato de sodio por una nueva. La solucion retirada, se trasladard para su

utilizacion en la etapa de acidificacion en planta CRC.

Las recuperaciones de cianuro y cobre, que tendra la planta ED de acuerdo a los resultados
obtenidos, seran de un 15 % y 27 % del cianuro respectivamente, para un caudal de 100 m*/h

de solucion barren.

En el anexo A, se pueden encontrar las especificaciones del proyecto, tales como la ubicacién
dentro de planta (seccién A-1), configuracion de las lineas y la conformacion de la celda
(seccion A-2). En la Tabla 7.1 se observan los consumos de energia de las distintas especies
recuperadas por el proceso ED, en la seccion A-3 se detalla el calculo respetivo de cada uno de

los pardmetros.
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Tabla 7.1: Indicadores de consumo energético planta ED

Parametro Valor | Unidades
Cobre 80.16 kWh/kg
Cianuro 65.27 kWh/kg

Cianuro de Sodio | 34.64 kWh/kg

Acido Sulfirico | 34.61 | kWh/kg

Solucién Barren | 0.802 | kWh/m®
Corriente 7.67 kA

Solucién Barren

Solucion
Sulfato de Sodio

i

Y Y Y Y Y

\

Solucién para Riego de Pilas

Figura 7.1: Diagrama de proceso planta ED



CAPITULO VIII: ANALISIS ECONOMICO

El siguiente capitulo tiene como objetivo evaluar economicamente el proyecto. Antes de
efectuar inversiones en la adquisicion de equipos y su instalacion en planta, es necesario
determinar los costos de dichas inversiones para considerar si la empresa, para cual fue
realizado el presente estudio tiene la capacidad econémica para desarrollarlo o si no es
recomendable la realizacion de éste proyecto. Para llevar a cabo esto, se estimara el capital de
inversion necesario para el desarrollo de la propuesta, siendo necesario determinar el costo
total del producto, para asi finalmente poder efectuar un flujo de caja neto y asi obtener
indicadores econdmicos (VAN, TIR y Analisis de Sensibilidad) para la rentabilidad del

proyecto.

8.1 BENEFICIOS DE LA PROPUESTA PLANTEADA

La propuesta a presentar en esta memoria tiene como fin el optimizar el proceso de
recuperacion del cianuro, al igual que la remocién del cobre desde solucién barren para asi
poder disminuir los costos de operacién, en que incurren por el incremento en la adicion del
cianuro para la lixiviacion de las pilas. En el presupuesto anual de la planta sélo se
consideraban un consumo de 9 TPD de cianuro, en vez de las 12 que se tienen actualmente,

ésta diferencia en cuanto a valor monetario es de US$ 9450 diarios.

Los costos de implementacion de celdas ED (20% costo planta CRC) no son elevados, si se
optara por la posibilidad de aumentar la capacidad en planta CRC, al doble de su
procesamiento actual (100 m*/h) de solucién barren. De acuerdo a las estimaciones realizadas
por el area de proyectos de la minera, los costos ascenderian a US$ 2500000 para ampliar su

capacidad de tratamiento.

La diferencia en los gastos involucrados para la implementacion de planta ED, son debidos a
que los equipos necesarios para dejar operandola son la fuente de poder (100 kW) necesaria
para la electrdlisis, el consumo total para el proceso es de 80.16 kw, pero hay que tener en
consideracion que las concentraciones de cobre en solucion se van modificando, por ello es
que se da una holgura de un 20% mas del necesario por si se hay un imprevisto (aumento) en
los mg/L de cobre presentes en solucion. Las bombas para la impulsion de soluciones y los

estanques de almacenamiento para los reactivos (sulfato de sodio, solucion barren y agua) del
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proceso. En el anexo A-4 se indican las estimaciones de los equipos utilizados para el

desarrollo del proyecto, al igual que las cotizaciones respectivas realizadas.

8.2 CAPITAL TOTAL DE INVERSION

La inversion total correspondera a la suma del capital fijo y capital de trabajo, por tanto abarca

todas las inversiones para dejar la planta lista para ser operada.

8.2.1 Estimacion de Capital Fijo

Para la estimar el CAPEX de la inversion del proyecto, se recurrio a identificar y cotizar los

distintos equipos del proceso. Teniendo la valorizacion de éstos, se utilizd el Método de los

Porcentajes? para determinar el monto de la inversién. A continuacién en la Tabla 8.1 se

muestra un resumen, donde se tienen las estimaciones tanto del capital directo como indirecto

expresado en USS.

Tabla 8.1: Detalle en los Costos Equipos de Procesos

Equipos de Procesos
Precio del Délar 528 CLP
Celdas (sin Membrana)
. Costo
Cantidad CLP/Unidad CLP us
100 90000 9000000 17045
Bombas
o . Costo
N Solucién CLP/Unidad us
J-01 Barren 7128000 13500
J-02 Na,SO, 6072000 11500
J-03 Agua 4276800 8100
Estanques
) Costo
Cantidad CLP/Unidad CLP us
1 580800 580800 1100
1 1350480 1350480 2558
Fuente de Poder
] Costo
Cantidad CLP/Unidad CLP us
1 10000000 10000000 18939
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Tabla 8.1: Detalle en los Costos Equipos de Procesos (Continuacién)

Membranas
Cantidad Costo
m? US/m? CLP us
35,8 250 4719089 8938
Costo Total de Equipos Planta (US) 69080

Las referencias de los costos asociados (cotizaciones) de cada equipo se pueden encontrar en

el anexo A, seccion A-4.Con los costos involucrados en la adquisicion de los equipos, se

procede a determinar los capitales fijos directos e indirectos necesarios para poder desarrollar

el proyecto. En la Tabla 8.2 se observa la estimacion en los capitales respectivos, detallandose

cada item.

Tabla 8.2 Detalle de la estimacién del Capital Fijo (Directo e Indirecto)

Capital Fijo 195724 US$
Directo US$
Equipos de Procesos -- 69080
Instalacion de Equipos -- 25267
Instrumentacién y Control 25% Costo Equipos 17270
Tuberias de Procesos 10% Costo Equipos 6908
Instalacion Eléctrica 13% Costo Equipos 8980
Edificios de Planta 0% -- 0
Servicios de Planta 0% -- 0
Terrenos 0% -- 0
Preparacion de Terrenos 0% - 0
Total (Capital Fijo Depreciable) 127506
Indirecto US$
Ingenieria y Supervision 15% Costo Equipos 10362
Gastos de Construccion 0% Capital Fijo Directo 0
Honorarios Contratista 5% Capital Fijo Directo 6375
Gastos Legales 2% Capital Fijo Directo 2550
Contingencias 25% Costo Directos e Indirectos 48931
Total 68218
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8.2.2 Estimacion de Capital Total de Inversién y de Trabajo

Para la determinacidn de estos 2 items, se encuentra la relacion donde se sabe que el Capital
de Trabajo corresponde a un 15% del Capital Total de Inversion, no obstante este ultimo
corresponde a la suma de los Capitales Fijos y de Trabajo, plantedndose las siguientes

expresiones que se muestran a continuacion.
Capital Trabajo — 15% =* Capital rotal version (19)

Capital Total Inversién — Capita] Fijo + Capita] Trabajo (20)

En la Tabla 8.3 se muestran las cantidades de dinero necesarias para el total de inversion como

también del capital de trabajo de acuerdo a la resolucion de las ecuaciones (19) y (20).

Tabla 8.3: Costos de los Capital Total y de Trabajo

Capitales
Total de Inversién 279606  USS
Total de Trabajo 83882 USS
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8.3 DETERMINACION COSTO TOTAL DEL PRODUCTO

En la Tabla 8.4 se detallan los costos involucrados en la produccion (OPEX) anual de la planta

ED, para obtener los valores se ha utilizado el Método de Porcentajes!?..

Tabla 8.4: Detalles del Costo de Produccion, OPEX

Costos Total del Producto (Con Depreciacion) 479988 US$
Capital Fijo 195724 uSs$
Costos Directos (Variables)

Materias Primas 35% CTP 97978
Personal Planta 15% CTP 30000
Supervision 35% PP 10500
Servicios Generales - -- 142954

(Energia)

Mantenimiento y Reparacion 30% Capital Fijo 58717

Suministros de Operacion 15% MyR 8808

Gastos de Laboratorio 15% PP 4500
Patentes y Royalties 3% CTP 14400
Total (US$) 367856

Costos Indirectos (Fijos)

Depreciacion lineal 8 afios 7772

Contribuciones e impuestos 8% Capital Fijo 15658

Seguros 10% Capital Fijo 19572

Total (US$) 43002

Costos Generales de Planta 60% PP+S+MyR 59530
Gastos Generales de Empresa

Gastos de Administracion 6% CTP 28799

Gastos de Distribucion y 3% CTP 14400

Ventas

Investigacion y Desarrollo 5% CTP 23999

Total (US$) 67198

Imprevistos 10% CTP 47999

En el item de Mantenimiento y Reparacion, se considera un mayor porcentaje del habitual

(20%) producto de que las celdas deben tener una revision mas minuciosa que otros equipos
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debido a ésta posee soluciones con pH extremos (&cido y basico), es por ello que se adiciona

un mayor porcentaje en este item.

8.3.1 Consumo de Sulfato de Sodio

En la Tabla 8.5 se dan a conocer los parametros para necesario en la determinacion del
consumo de cianuro. En las pruebas de laboratorio realizadas se pudo cuantificar de forma

experimental, de cual seria el consumo del sulfato de sodio.

Tabla 8.5: Resumen de la estimacion del consumo Na,SO4

Materia Prima (Sulfato de Sodio)
Precio 90 US$/Ton
Costo 97978 US$/afio
Consumo
Concentracion Na,SO4 1.5 g/L
Tiempo de operacion 1.0 h
Flujo Volumétrico 84 m°/h
Flujo Mésico
kg/h Ton/dia Ton/mes Ton/afio
126 3.0 91 1089

8.3.2 Estimacion de Costos del Personal Planta y Supervision

En la Tabla 8.6 se muestran los gasto a incurrir cuando se encuentre operativa la planta, no se
considera el uso de gran personal ya que en el transcurso de la operacion, ya que sélo se deben
monitorear los pH involucrados en el proceso, al igual que realizar el adecuado desmonte de
las celdas para el retiro del cobre desde los catodos. Con respecto a la supervision se sabe que
corresponde al 15% de los costos involucrado del personal planta empleados para la

operacion.
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Tabla 8.6: Resumen de Costos Personal Planta y Supervision

Sueldos Personal Planta + Supervision 40500 US$/afio

Sueldos Personal Planta 30000 US$/afio

Detalle  US/Trabajador  Cantidad US/mes  US$/afio
Operador 1500 1 1500 18000
Ayudante 1000 1 1000 12000

Supervision 10500 US$/afio

8.3.3 Servicios Generales

En la Tabla 8.7 se dan a conocer los consumos respectivos de energia por equipos, que se
tienen presupuestados para la puesta de la operacién de la planta ED. Para este item el agua de
proceso no se considera ya que CMD, posee sus| propios pozos de donde se extrae ésta, no
incurriéndose en gasto alguno. Sin embargo, con respecto al empleo de electricidad la tarifa de
consumo corresponde a 0.15 US$/kWh, donde lo equipos involucrados en el uso de ella seran
la fuente de poder, para el funcionamiento de las celdas y las tres bombas de impulsion para

las soluciones, que se tienen dentro del proceso (barren, sulfato de sodio y agua).
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Tabla 8.7: Resumen de Consumo de Energia

Energia 142954  US$/Afo

Costo 0.15 US$/kWh

Fuente de Poder
Consumo (kWh) US$/h US$/Afio
100 15 129600

Bombas (1 HP=736 W)
Detalle HP kwh US$/h US$/Afo

J-01 5.5 4.0 0.61 5246
J-02 5.5 4.0 0.61 5246
J-03 3.0 2.2 0.33 2862

Total 13354

8.3.4 Depreciacion

En la Tabla 8.8 se muestra la estimacion de como se deprecia el proyecto a través de su vida
util, donde se considera que es del tipo lineal, teniéndose un valor residual al finalizar este

correspondiente a un 10% del costo de equipos.

Tabla 8.8: Célculo de Depreciacion del Proyecto

Ano0 Anol Ano2 Ano3 Anod4 Ano5 AfRo6 Afo7 AnNo8

Costo 69080
Depreciacion Anual 7772 7772 7772 7772 7772 7772 7772 7772
Depreciacion 7772 15543 23315 31086 38858 46629 54401 62172
Acumulada

Valor de Libro 69080 61309 53537 45766 37994 30223 22451 14680 6908
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8.4 FINANCIAMIENTO

El costo del proyecto serd en un 30% por un préstamo el cual serd pagado en 6 afios

considerando la opcion de tener dos afios de gracia a una tasa de interés del 25% sobre la

deuda impaga. En la Tabla 8.9 se muestran los costos implicados en el pago del préstamo

solicitado para poder llevar a cabo el proyecto, donde se puede observar que ya al sexto afio no

se tiene deuda alguna.

Tabla 8.9: Detalle en el Costo de Financiamiento del Proyecto

Ano0 Afol Ano2 Ano3 Ano4 Afo5 Af06 no Ao 8
Deuda 83882 83882 83882 69333 51147 28415 0 0 0
Amortizacion -- 0 0 14549 18186 22732 28415 0 0
Interés -- 20970 20970 20970 17333 12787 7104 0 0
Cuota -- -- -- 35519 35519 35519 35519 0 0

8.5 ESTIMACION DE AHORROS POR PLANTA ED

Los ingresos a percibir del proceso son tres, el primero se muestra en la Tabla 8.10 producto

de la recuperacion del cianuro a traves del proceso de ED, teniendo un precio de venta de US$

3400 por tonelada, En la Tabla 8.11 se detallan los ingresos percibidos, por concepto del cobre

que se deposita en el catodo debido a la reduccion dentro del proceso, de acuerdo al valor
estimado obtenido de la fuente COCHILCO se tiene que es 3.28 US$/Ib. En la Tabla 8.12 se

observa los ingresos a recibir del acido sulfarico, producto a la generacion de este reactivo en

la parte anddica de las celdas, donde el precio de venta serd a 156 US$/Ton.
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Tabla 8.10: Detalle de Ahorros por Cianuro de Sodio

Cianuro de Sodio

Precio 3400 US$/Ton

Flujo 100 m°/h
Concentracion (g/l)
Inicial Final A
0.80 1.10 0.30
15.0 kg/h

Producto 99.4 Ton/Afo
337824  US$/Afio

Tabla 8.11: Detalle de Ahorros por Cobre

Cobre

Precio 3.28 US$/Ib

Flujo 100 m°/h

Concentracion 774 mg/L

Eficiencia 15 % -
4.6 kg/h

Producto 67676 Ib/Afo

221639 US$/Afo




Tabla 8.12: Detalle de Ahorros por Acido Sulfarico

Acido Sulfdrico

Precio 156 US$/Ton
Flujo 84 m°/h
Concentracion 1.5 g/L

Tiempo 1.0 h

126 kg/h

Producto 835  Ton/Afo

65101 US$/Afio

La cantidad total de ingresos a recibir de forma anual por concepto de cianuro, cobre y acido
sulfarico ascenderan a unos US$ 624564, los cuales pueden ir variando debido a que los
precios de estos reactivos no son fijos a través del tiempo, donde el méas sensible sera el

cianuro de sodio por su alto precio en comparacion a los otros.

8.6 FLUJO DE CAJA

Para poder determinar este item se deben tener las siguientes consideraciones que se presentan

a continuacion:

Precio del Dolar: 528 CLP/US$

Capital Depreciable: Tipo lineal a 8 afos, sin valor residual
Préstamo: 30 % Capital Total de Inversién

Valor de Salvamento: 10 % Costo Total de Equipos

Tasa para el célculo del VAN: 10 %

Vida Util de Planta: 8 afios

TMAR utilizada: 35 %

AN N NN
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De la Tabla 8.13, se desprende que el proyecto se considera rentable ya que el TMAR para

este caso fue de 35%, del flujo de caja se obtuvo un valor de TIR de 53% y un VAN

correspondiente a US$ 374305. De la Figura 8.1 se observa que el playback, se cumple al

primer afio y que las ganancias en los dos primeros afos se tienen cifras positivas, pero en

los siguientes 4 afios bajan, ello se debe a que a partir del tercer afio se comienza con el

pago del financiamiento (30% de la inversion total realizada). A partir del séptimo afio las

ganancias se incrementan, ya que no hay grandes desembolsos que realizar durante la vida

atil del proyecto

250000
200000
150000
100000
50000
0
-50000

-100000

Cantidad de dinero, US$

-150000

-200000

-250000

Figura 8.1: Flujo de dinero durante la vida Gtil del proyecto

Tiempo, Afios
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8.7 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Para el estudio econdmico se debe sefialar con la mayor exactitud las condiciones que son
mas susceptibles ante un cambio en los costos de la operacion, para ello se analizaran los
parametros que afectan de manera mas sensible al proceso de la planta ED, esto se llevara a
cabo mediante el analisis del TIR obtenido en cada flujo de caja, comparandose con el
TMAR estipulado por la empresa para la aprobacion del proyecto (35%), el cual fijara un

minimo para el desarrollo del proyecto. Las variables a estudiar seran las siguientes.

Precio del Sulfato de sodio
Precio del Cianuro
Precio del Cobre

Precio de Energia

AR NEE NI NN

Capacidad de flujo procesado de Solucion Barren

En la Fig 8.2, se observan los valores que toma el TIR a los distintos precios que tendra el
sulfato de sodio, el precio actual para el proyecto se fijo en 90 US$/Ton para un TIR de
53%. Para la ejecucion del proyecto se determiné que el minimo aceptable debera ser de un
35% (TMAR), obteniéndose un valor de 125 US$/Ton de sulfato de sodio.

TIR, %

15
10

0 1 1 1 1 1 1 1 1 1
90 95 100 105 110 115 120 125 130 135 140 145

Precio Sulfato de Sodio, US$/Ton

Figura 8.2: TIR v/s Precio Sulfato de Sodio
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El precio del cianuro ha ido incrementandose en el ultimo tiempo, haciendo que los costos
de operacidn se vean aumentados. Lo beneficioso de este proyecto, es que se obtiene como
producto cianuro a consecuencia de la recuperacion del cobre. En la Fig 8.3 se tiene como
varia el TIR de acuerdo al precio del cianuro que se tendra, actualmente el precio esta en
unos 3400 US$/Ton, lo cual da un valor de 53% del TIR, haciendo que el proyecto sea
rentable. Si el precio del cianuro se viera afectado, generandose un descenso en éste, el

minimo para realizar el proyecto es con un valor de 3000 USD/Ton.

70

65 4
60 py
o5 -
50
45
40
35
30
25
20
15
10
5
O 1 1 1 1 1 1 1 1
2700 2800 2900 3000 3100 3200 3300 3400 3500 3600 3700

Precio Cianuro de Sodio, US$/Ton

TIR, %

Figura 8.3: TIR v/s Precio de Cianuro

En la Fig 8.4, se tiene como cambia el TIR de acuerdo al precio del cobre para que el
proyecto sea debe tener un precio de unos 2.7 US$/Ib, ésta variable es unas de las méas
sensibles producto de que se encuentra en constante cambio el precio del cobre,
actualmente se fija en unos 3.28 US$/Ib, los cuales estan alejados del minimo. No obstante,
la eficiencia que tiene el cobre durante la operacion es de un 15%, de acuerdo a las pruebas
experimentales desarrolladas, al ser baja ésta no tiene una gran influencia en el valor del

TIR, no asi como el cianuro debido a su elevado precio.
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Figura 8.4: TIR v/s Precio del Cobre

El precio de la energia actualmente se encuentra en unos 0.15 US$/kWh, al ser éste un
costo de la operacion, disminuira el valor del TIR. Los costos de energias no son grandes en
comparacion con otros proyectos, tomando como referencia planta CRC, donde la cual
consume unos 300 kWh, en cambio la planta ED emplea para su operacion. 103 kwWh. El
precio se encuentra regido por contratos ya estipulados, en este caso con la empresa
CONAFE, es por ello gque ésta variable no sera tan critica como las anteriores mencionadas.
En la Fig 8.5 se observa donde se alcanza el TMAR (35%), a un precio de 0.19 US$/kWh.

55
50
45
40
35
30
25
20 R
15
10

TIR, %

1 1 1 1 1 1
015 016 017 018 019 020 021 022 0,23
Precio de Energia, US$/kwh

Figura 8.5: TIR v/s Precio de Energia

57



En la Fig 8.6 se tiene como afectara el flujo de solucion barren a tratar por la planta al
proyecto, lograndose observar que éste parametro es muy sensible, debido a que para el
dimensionamiento se estimé un flujo total de 100 m*/h, si el valor de éste se ve disminuido
en un 7 % ya alcanza el minimo para que el proyecto sea ejecutado. Hay que tener en
cuenta también que no siempre la planta se encontrara operacion en su capacidad de disefio,
ya sea por imprevistos, mantenciones o cosecha de catodos. EI minimo de flujo esperado a
procesar por la planta es de unos 93 m*/h.
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Figura 8.6: TIR v/s Flujo de Solucién Barren
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CAPITULO IX: CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos en las pruebas experimentales realizadas, arrojaron que el proceso
de electrodidlisis es factible con el uso de membrana cationica. Para el caso donde se usa
ésta, la eficiencia del cobre no es alta (15 %), pero ello no importa ya que el objetivo
principal en esta memoria, es la recuperacién de cianuro del complejo CUCNs™? para asf
poder recircular al sistema de lixiviacion, disminuyéndose los gastos por concepto de la
mayor dosis de cianuro (9 a 12 TPD).

El sulfato de sodio utilizado como electrolito en el anodo, durante la electrolisis se genera
acido sulfarico (7.45 g/L) producto de la descomposicion del agua en el &nodo.

El bisulfato en solucién, retiene los protones para poder formar &cido sulfurico, impidiendo

el traspaso hacia el catodo.

El beneficio es que el electrolito se puede reutilizar para la etapa de acidificacion en planta

CRC, ya que en ésta se necesita acido sulfarico para tratar la solucion barren.

Sin embargo, cuando no se emplea membrana cationica, el cianuro libre en solucion
presenta una disminucién durante las primeras 1.5 horas de la prueba, ello se debi6 por la
oxidacion del cianuro en amoniaco y cianato, donde el Gltimo se descompone formando

bicarbonato en toda la superficie en la celda, incrementando el voltaje.

La eficiencia del cobre alcanza el 40 %, ello se debié a que el volumen de solucién barren
utilizado fue el doble usado (2.5 L), que para las pruebas con membrana cationica. No
obstante, la eficiencia del cianuro es 19 % el cual es menor, comparandose con la otra
prueba (27 %).

En lo que refiere al proyecto la inversion a realizarse es mucho menor (US$ 374305) de que
si se optara por ampliar la capacidad de la planta CRC (US$ 2500000) al doble de la actual.
Esta diferencia, se debe a que no se necesita de grandes instalaciones a realizar, solo se

deben ensamblar las celdas que tienen un costo relativamente bajo (US$ 171 por unidad).

Los mayores gastos inferidos seran el uso de una fuente de poder (US$ 18939), de corriente

continua para la alimentacion de energia hacia cada una de las celdas (50 unidades) y el uso
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de bombas de impulsién para las soluciones del proceso (US$ 33100). La materia prima
utilizada, sélo es sulfato de sodio que se alimenta en las zonas de cada &nodo del conjunto
de celdas.

Del analisis de sensibilidad, las variables que méas afectan al flujo de caja serén el precio de

la tonelada del cianuro y la cantidad de solucion barren a procesar por la planta ED.

La tonelada de cianuro se encuentra en US$ 3400, donde del flujo de caja se tiene un TIR
de 53 %, no obstante, el valor minimo que debe tener para que el proyecto siga siendo
atractivo es de US$ 3000.

En cuanto a la solucion barren, un pequefio cambio en el volumen hace que el TIR cambie
de manera considerable, la capacidad de disefio es 100 m®h, siendo la capacidad minima
aceptable (TIR 35%) de 93 m*/h.

En definitiva se alcanza el objetivo propuesto, obtener una propuesta atractiva en la cual se

basa la prefactibilidad del proyecto, donde se busca un ahorro en el consumo de cianuro.
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CAPITULO XI: ANEXOS

En esta seccion se muestran todas las configuraciones de partes en el ensamble de la celda
con sus respectivas partes, datos operacionales planta CRC y la informacion utilizada para

las pruebas en laboratorio desarrolladas.

ANEXO A: PLANTA DE ELECTRO DIALISIS

A-1: UBICACION PLANTAED

Figura 11.1: Ubicacion de Planta Piloto ED y Distribucion de Procesos en CMD
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A-2: CONFIGURACION CELDA ED

En la Fig 11.3 se muestra la vista frontal una seccion de cada parte de la celda, indicandose
también las entradas y salidas de los flujos involucrados (solucion barren y sulfato de
sodio).

Entrada )
Na;504 b -
—s ] AL J—
) Jalita
o Sclucion Barre
°
Q
x # Tubo Interno
(SB)
Malla Acero .
Inox. =
o » Tubo Intermedio
OL)
o
1+
& (Na280y)
o
o
o
° Salida
% Na;S0.
o
o | J——=
Entrada
Solucion Barrei
—_—

Figurall.3: Vista frontal celda ED
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En las Fig. 11.4, 11.5y 11.6 se tiene el detalle de la celda, en la primera imagen se tiene la
vista superior, indicAndose los respectivos componentes al igual que los flujos de solucién
respectivos. En la segunda figura, se tiene como sera el arreglo del tubo intermedio, donde
hay 6 rectangulos de area disponible que estaran recubiertos por la membrana cationica. En

la Gltima figura, se observa el ensamble tanto del tubo interno que ingresa la solucion

barren a la celda y el tubo intermedio que contiene la membrana cationica.

Entrada
Maz50.

Malla Acero Inoxidable

salida
NazS0.

Figurall.4: Vista superior celda ED
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Figurall.5: Esquema de Membrana en Celda

Figurall.6: Imagen de Membrana y Tubo de Solucion Barren en Celda
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A-3: INDICADORES OPERACIONALES PLANTA ED

Consumo Teorico

kgCu  PM-t  43536[-B.|.3600fs]  lkeCu

C
kWh V.n-F_ 10.45[V]-2-96500 | kWh]

V: voltaje aplicado, expresado en voltio, (V)

n: estado de valencia de la sustancia que se deposita, adimensional

F: constante de Faraday, siendo su valor de 96500 y se expresa en C/mol
t: tiempo durante el cual se aplicé la corriente, expresado en segundos, (s)

PM: peso molecular de la sustancia que se esta depositando, expresado en g/mol

Consumo Proceso ED

Cobre
8.82 kWh
kWh  Consumoresrico kgCu] 80.16 [kWh]
kgCu Ncu 011 777 lkgCu
Cianuro
kWh kWh kgCu 1 kgmol Cu 1
[—] = 80.16 [—] - PMcy . :
kgCN kgCu kgmol Cul 3 kgmol CN PM [ kgCN
CN'\kgmol CN

[kWh — B0.16 [kWh] 63.536 kgCu 1 kgmol Cu 1 — 6527 [kWh]
kgCNl " lkgCu ' kgmol Cul 3 kgmol CN kgCN 1 7" lkgCN

26.007 |i=~>TCN

gmol CN
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Cianuro de Sodio

kWh & 27 [ ] PM kgCN 1 kgmol CN 1
ngaCN kgCN N kgmol CN] 1 kgmol NaCN PM kgNaCN
NaCN [kgmol NaCN
kWh kgCN 1 kgmol CN 1
= 65.27 [—] - 26.00 [ . -
kgNaCN kgCN kgmol CN] 1 kgmol NaCN 49.007 [ kgNaCN
' kgmol NaCN
= 34.64 [ kWh
~ 7777 lkgNaCN

Acido Sulfdrico

kWh ] 27[ ] PM kgCN 1 kgmol CN 1 kgmol Na 1 kgmol SO,
kgH,S0, kgCN N kgmol CN]1 1 kgmol Na 0.5 kgmol SO, 1 kgmol H,SO,
1
kgH,S0O,
PMu,50, | kgmol HZSO4]
kWh ] 27[ ] 26.0 kgCN 1kgmol CN 1 kgmol Na
kgH,S0, kgCN kgmol CNI 1 kgmol Na 0. 5 kgmol SO,
1 kgmol SO,
1 kgmol HZSO4 98.079 [kgllfcl;{zl_SIO;O ]
2oU4
~ne [0
-~ 777 [kgH,S0,

Solucion Barren

m3
80.16[kWh] — 100 lﬁl

m3

[kWh]  80.16[kwH] -1 ]

= = 0.802[kWh
X kaCu 100[?:_3] 0.802[kWh]
r
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Corriente a enviar

kWh
= Consumoresrico 80.16 [kgCu]
B Voltaje 1045 [V]

A-4: DETALLE DE EQUIPOS UTILIZADOS

Fuente de Poder

Cliente: Compafiia Minera Dayton
NO: CLI 208213B-01

Fecha: 12 -Abril-2013

. Precio Unitario | Precio Total
ITEM Equipo, Modelo Cant. (US$) (US$)
01 Fuente de Poder, Yh- gf- 1000al5v | 01 18.939 18.939
Precio Total (USD): 18.939

o —

o, - Y.
oao):‘f, CNAS B
TR A
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Especificaciones Técnicas

Corriente de salida
Tension de salida
Potencia nominal de salida

Modo de control

Ondulacion

Corriente constante control de
la precision

Eficiencia
Método de enfriamiento
Grado de proteccion

Parametros

10000a( 0~10000 A, continuamente ajustable)

Dc 120 v( 0~120 v continuamente ajustable)

100 kw

Modo de corriente constante/constante de voltaje de modo

puede ser seleccionado

Menos de 5% en el voltaje clasificado

&le; 1%

& ge; 89%(a plena carga)
de aire de refrigeracion

no menos de ip54

Bombas
Tabla 11.1: Especificaciones de bombas utilizadas en planta ED
Bomba| Tipo pH m*/h GPM psi |GPM xpsi| US$
J-01 | Centrifuga 11 100 440 150 66000 13500
Bomba| Tipo pH m*/h GPM psi |GPM xpsi| US$
J-02 | Centrifuga | 2,5 84 370 150 55500 11500
Bomba| Tipo pH m%h GPM psi |GPM xpsi| US$
J-03 | Centrifuga 7 5 4.40 50 220 8100
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Figura 11.7: Bomba J-01 para impulsién de Solucion Barren

Figura 11.8: Bomba J-02 para impulsién de Solucion Sulfato de Sodio
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Figura 11.9: Bomba J-03 para impulsién de Agua industrial

A continuacion, en la Fig 11.10, se muestra cual es el costo respectivo de cada bomba
donde el color rojo representa a la bomba J-01 (Solucién Barren)y la de color verde es la J-
02 (Solucion Sulfato de Sodio); para el caso de la bomba J-03 (Agua), se utilizd6 como

referencia el precio estimado en un proyecto anterior llamado planta CIL.

4
13
w10
2
3
-
- I
8
AP1-610
g | Cast steel casing, up to 150 ib /in 2
£ Horizontal
E nling, vertical mator g
10° € - :
_—

HChemical inline

rductile iron casing 4 =

veriical moltor 44

upto501Ibyin 2{ | | P AVY5-Chemical horizontal

— u-.-ct:;k ;;ulr; casng
I uj /in
Ml I T Ny
10° ) ¥ 1) 10%
Capacity factor, gpm x Ib/in.?

FIGURE 14-41

Cost of centrifugal pumps. Price includes motor.

Figura 11.10: Costo de Bomba Centrifuga v/s Capacidad
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Estanques

Tk-Agua (E-1)

El precio de referencia fue de tomado con respecto al proyecto de planta CIL, utilizandose

la misma capacidad de di

cho equipo.

Tabla 11.2: Especificaciones de Tk-Agua

Dimensiones E-1
Didmetro 3.3 m
Area 8.6 m?
Altura 2.5 m
Volumen 21.4 m°
| Costo | 1200 | USS$ |
Tk- Agua
{ 33m }

Figura 11.11: Dimensiones de Tk-Agua

2,5m
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Tk-Sulfato de Sodio (E-2)
Como se conoce tanto el precio y el volumen de otro estanque de almacenamiento (E-1), se

empleara el método de escalamiento por capacidad.

Tabla 11.3: Especificaciones de Tk-Sulfato de Sodio

Dimensiones E-2
Diametro 4,0 m
Area 12,6 | m?
Altura 6,0 m
Volumen 754 | m®

X
C,=0Cy- (g—j) , donde x =0.67

0.67
C;=1100-(22) " = Uss 2528

4 N\

Tk- Sulfato de Sodio 6,0m

N S

{ 4,0m }

Figura 11.12: Dimensiones de Tk-Sulfato de Sodio
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Membrana

Cliente: Compariia Minera Dayton

Fecha: 23 -Abril-2013

ESCROW)

Cant. | Precio Unitario | Precio Total
ITEM Elemento (m?) (US$/m?) (US$)
01 Membrana Cationica, IONSEP Shc | 35.8 250 8938
Precio Total (USD): 8938
Especificaciones Técnicas
Espesor Cont. Cap. _ Presion Qoef. Selecti_vidad
Modelo (mm) Agua | Intercambio | Max. Difusion I6nica

(%) (mol/kg) (MPa) | (cm**h*mol/l) (%)

Mc 0.42 45 2.4 0.6 4.7 91

Hc 0.42 40 2.2 0.6 3.2 92

Shc 0.30 25 2.0 0.6 0.6 97
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Calculo Area de Membrana Total

< 2 Total 35.8
Area de Membrana (m°) Celda 0.36
[Cu] [Cu] 0 Km
inicial final 3
m°/hr
(ppm) | (ppm) | MO | mis m/hr
700 250 100 0.0016 5.76
_ [Culfinal \ . Q _ 700\ 100 _ )
Arora1 = =2 +In ([Cu]inicia1> Kk, - " (250) 576 o>8m
Celda
HOMECENTER
@A SODIMAC

Cotizacion de Celda, sin membrana (Homecenter Sodimac)

Fecha: 18 -Julio-2013

Gasto Total Celda
CLP US$
90000 170.45

Tubos (PCV
Elemento Medidas Cantidad | CLP/Unidad | CLP
Externo 5" (125 mm); 2 m 1 3110 3110
Membrana 3" (75 mm); 2m 1 1920 1920
Interno 1" (25 mm); 2m 1 400 400
Total 5430
Tubo Externo
Elemento Medida Cantidad | CLP/Unidad CLP
Codo (90°) 1" 2 550 1100
Anillo de goma 1/4" 4 250 1000
Valvula de globo 1" 4 2490 9960
Union Americana 1" 4 1750 7000
Tapa 5" 2 1990 3980
Uniones de Anillos 5" 2 1390 2780

77



Pernos de Anclaje 1" 16 1290 20640
Unidn de Estanque 1 2 1590 3180
Copla Transicion 1 2 2990 5980
Collarin 5" 2 3990 7980
Adhesivo 250 mi 1 2990 2990
Silicona 300 ml 1 1990 1990
Total 68580
Tubo de Membrana

Elemento Medida Cantidad | CLP/Unidad CLP
Abrazaderas 75-95 mm 2 1900 3800

Barra de Cabrono 25 mm*1 m 1 150 150
Perno Acero Inox. (Anodo) 3/4" 1 7990 7990
Total 11940

Tubo Interno

Elemento Medida Cantidad | CLP/Unidad CLP

Tapones 1" 5 420 2100

Malla Acero Inox. Im*1m 4 450 1800

Perno Acero Inox. (Catodo) 34" 1 150 150

Total 4050
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ANEXO B: PLANTA CRC

Tabla 11.4: Detalles de Operacion Planta CRC Mayo 2013

ENTRADA SALIDA
Flujo |Horas| Volumen | [Cu] [ [CN-] [Cu] [CN-]
RESUMEN MES [m3}h] Op m | mgt| gt | P | men | e P
Dia | Turno | 87.4 |507.7| 44383 | 672 | 0.66 | 1013 | 100 | 1.24 | 10.50
o1-may | 88 | 106 | 933 | 648 | 0.60 | 1009 | 88 | 1.40 | 10.10
B 9 | 100 | 960 | 660 | 0.62 | 1005 | 95 | 1.40 | 10.10
02-may | 8 | 100 | 860 | 650 | 0.61 | 1003 | 62 | 1.48 |11.70
B 87 | 100 | 870 | 657 | 0.61 | 1006 | 8 | 097 | 9.30
03.may | 89 | 95 | 846 | 650 | 0.60 | 1009 | 61 | 065 | 9.10
B 93 | 11.0 | 1023 | 653 | 0.62 | 1006 | 256 | 1.14 | 10.6
oamay | 92 | 43 | 391 | 656 | 0.61 | 1009 | 9 | 080 | 9.40
B 91 | 73 | 660 | 658 | 0.61 | 1010 | 87 | 1.04 |10.15
A 84 | 115 | 966 | 656 | 0.62 | 1002 | 137 | 1.27 | 109
05-may ™5™ "100 | 85 | 850 | 656 | 063 | 1003 | 84 | 128 | 10.0
A 93 | 63 | 581 | 656 | 0.62 | 1003 | 96 | 1.28 | 105
Ob-may =5 84 | 76 | 638 | 656 | 062 | 1007 | 80 | 137 | 111
o7-may L 88 | 11.0 | 968 | 654 | 062 | 1011 | 77 | 1.17 | 106
B o5 | 84 | 797 | 656 | 0.63 | 1010 | 105 | 1.37 | 11.9
A 74 | 100 | 740 | 670 | 0.60 | 1004 | 99 | 1.27 | 113
08-may 5 81 | 99 | 798 | 667 | 0.62 | 1006 | 240 | 1.13 | 103
09-may | 88 | 9.0 | 792 | 664 | 0.63 | 1006 | 66 | 1.05 | 9.90
B 74 | 99 | 729 | 660 | 0.63 | 1003 | 75 | 1.07 | 101
Jomay A 84 | 80 | 672 | 668 | 0.63 | 1009 | 67 | 1.02 | 9.90
B 87 | 99 | 857 | 660 | 0.64 | 1008 | 68 | 142 | 12.0
ey 87 | 100 | 870 | 671 | 0.63 | 1003 | 68 | 1.02 | 9.50
B 87 | 86 | 744 | 669 | 0.64 | 1003 | 108 | 1.25 | 104
1omay A | 103 [ 78 [ 808 [ ees | 063|101 ] 101 [ 118 | 100
B 74 | 70 | 518 | 665 | 0.63 | 1013 | 94 | 1.02 | 101
\3may |_A_| 101 [ 85 [ 859 [e67 | 063 [1016 | 94 [ 137 [ 107
B 64 | 95 | 608 | 667 | 0.63 | 1016 | 111 | 1.37 | 107
amay A 84 | 105 | 882 | 662 | 0.63 | 1016 | 90 | 1.48 | 11.7
B 97 | 80 | 776 | 670 | 0.64 | 1017 | 108 | 1.43 | 113
rsmay A 77 | 101 | 778 | 665 | 0.63 | 1020 | 97 | 087 | 9.90
B 88 | 90 | 792 | 670 | 0.64 | 1016 | 109 | 1.41 | 108
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Tabla 11.4: Detalles de Operacién Planta CRC Mayo 2013 (Continuacion)

A 93 | 96 | 888 | 660 | 0.65 ] 1019 | 90 | 1.00 | 9.80
16-may =g 97 | 90 | 873 | 677 | 073 | 1010 | 84 | 130 | 103
A 94 | 99 | 926 | 680 | 0.70 | 1013 | 99 | 1.00 | 9,00
17-may =g 97 | 90 | 873 | 677 | 073 | 1010 | 84 | 1.30 | 103
rgmay A 94 | 99 | 926 | 680 | 070 | 1013 | 99 | 1.00 | 9.00
B 77 | 55 | 424 | 670 | 0.70 | 1002 | 82 | 1.30 | 105
A 89 | 90 | 801 | 690 | 0.70 | 10.14 | 102 | 1.40 | 115
19-may 3 92 | 95 | 874 | 688 | 0.70 | 1000 | 101 | 1.35 | 11.0
A 8 | 65 | 559 | 663 | 064 | 1007 | 105 | 140 | 115
20-may g 69 | 80 | 552 | 673 | 0.68 | 1010 | 98 | 1.35 | 11.0
A 97 | 80 | 776 | 685 | 0.73 | 1012 | 99 | 1.40 | 115
2l-may 5 78 | 90 | 702 | 677 | 0.70 | 1015 | 93 | 1.70 | 113
A 9% | 85 | 811 | 674 | 0.71 | 1020 | 95 | 1.44 | 11.9
22-may g 8 | 95 | 813 | 676 | 071 | 1020 | 95 | 1.17 | 9.50
A 69 | 80 | 552 | 674 | 0.71 | 1021 | 80 | 1.03 | 9.90
23-may g % | 89 | 797 | 677 | 0.72 | 1023 | 82 | 133 | 107
I 88 | 48 | 418 | 699 | 0.75 | 1028 | 170 | 1.17 | 9.50
B | 101 | 35 | 348 | 699 | 0.75 | 1028 | 170 | 1.03 | 9.90
A o4 | 88 | 827 | 695 | 070 | 1020 | 88 | 1.33 | 107
25-may g 99 | 89 | 876 | 686 | 0.69 | 1020 | 82 | 1.18 | 103
A 94 | 70 | 658 | 690 | 070 | 1020 | 78 | 1.18 | 103
26may o102 | 83 | 842 | 690 | 072 | 1026 | 99 | 1.25 | 101
y7-may A 8 | 90 | 774 | 690 | 0.70 | 1020 | 98 | 1.25 | 101
B 81 | 79 | 636 | 690 | 072 | 1020 | 150 | 141 | 11.4
A 65 | 58 | 378 | 694 | 0.70 | 1022 | 115 | 1.48 | 121
28-may
B 0 | 00 0 0 | 000 000 | o 0.00 | 0.00
A 0 | 00 0 0 | 000 000 | O 0.00 | 0.00
29-may
B 0 | 00 0 0 | 000 | 000 | o 0.00 | 0.00
somay A 8 | 93 | 796 | 691 | 071 | 1020 | 81 | 074 | 9.10
B 72 | 90 | 648 | 689 | 0.71 | 1018 | 93 | 156 | 11.1
smay A 85 | 88 | 744 | 688 | 071 | 1021 | 75 | 168 | 111
B o1 | 80 | 728 | 682 | 0.71 | 1021 | 87 | 162 | 111
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Tabla 11.5: Detalles Costos de Operacion Planta CRC Mayo 2013

Precio del Délar | 503 | cLP |  profit | o |uss|
INSUMOS Y ENERGIA COSTO OPERACION
Acido Sulftrico 156 | USS$/Ton Acido Sulfurico | 16654 | USS$
Soda Liquida 330 USS/Ton Soda Liquida 62040 | USS
Tierra Diatomea 0.03 UsS/Ton Tierra Diatomea 0.1 uss
Nalco 1883 | USS/Ton Nalco 2324 | USS
Energia 0.15 USS/kw Energia 22844 | USS
Acido Sulfurico | 106.8 | Ton TOTAL | 103862 | USS |
Soda Liquida 188 Ton
Tierra Diatomea 3.2 Ton
Nalco 1.2 Ton
Energia 152295 kw
PRODUCTOS INGRESOS
Cobre 1.95 USS/Lb Cobre 22548 | USS
Cianuro de Sodio | 3150 | USS$/Ton Cianuro de Sodio | 81314 | USS
Cobre 11534 | b TOTAL | 103862 | USS |
Cianuro de Sodio | 25.8 Ton
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ANEXO C: PRUEBAS DE LABORATORIO
C- 1: TERMODINAMICA DE SOLUCIONES

Acido Sulfurico

En la Fig 11.13 se puede observar el diagrama de disociacion del acido sulfarico (H,SQO,) a
sulfato (SO4?) y bisulfato (HSO4). A valores superiores de pH 1.5, se incrementa la
cantidad del sulfato y en el caso contrario de cantidad muy bajas de pH para el caso de esta
memoria, la especie predominante sera el bisulfato, el cual tiene la capacidad de generar
mas facilmente &cido sulfurico debido al incremento de protones que se tendra en solucion.

Las ecuaciones (1) y (2) involucradas muestran la disociacion del acido sulfarico.
H,S0, & H* + HSO,” (7)

HSO,” & H* + S0, 2 (8)

L 50,
0 | -
07 b
o6

05

Fraceiom H,80,

03 o

ol -

i - - :
0o 05 1o L5 20 25 EX

pH

Figura 11.13: Diagrama de disociacion del acido sulfirico a 25°C %
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Acido Cianhidrico

En el diagrama que se muestra en la Fig 11.14 se puede observar que la presencia de
cianuro esta presente como acido cianhidrico (HCN) al disminuir el pH de 11, se debido a
que hay abundantes iones de hidrdgeno presentes. Este &cido puede volatilizarse y
dispersarse en el aire. Cuando el pH es superior a 10.5, hay pocos iones de hidrogeno
presentes y casi todo el cianuro libre esta presente como cianuro libre (CN’). En
condiciones normales de temperatura y presion, las concentraciones de HCN y CN™ son
iguales a un valor de pH de aproximadamente 9.4. La reaccion (9) muestra la disociacion
del &cido cianhidrico.

Figura 11.14: Diagrama de disociacion del &cido cianhidrico a 25°C **!

HCN & H* 4+ CN~ K =5.8*10" (9)
100 0
90 10
80 20
70 30
60 40
§ 50 50 ;:
40 60 =
30 70
20 80
10 90
0 100



Acido Carbénico

De la Fig 11.15 se desprende cual especies seran las predominantes en cada rango de pH,
para el caso de esta memoria el rango de importancia seran los valores superiores de 9.4,
donde las especies seréan el bicarbonato (HCO5) y el carbonato (CO3?). La generacién del
bicarbonato se debe a que el cianato (CNQO) se hidroliza producto de las condiciones en la
solucion (elevada concentracion de cianuro 0.8 g/L), por lo cual hay una mayor cantidad de
cianuro disponible a oxidarse en esta Ultima especie, teniendose como resultado la
generacion de los iones bicarbonato. Las reacciones (10) y (11) muestran la disociacion del
acido carbonico.

H,CO; & H* + HCO5~ (10)

HCO;~ < H* + €052 (11)

H,C0, HCO; co;

Frac. de Ionizacion

4 5 6 7 8 9 10 11 12
pll

Figura 11.15: Diagrama de disociacion del acido carbonico a 25°C !
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C-2: CELDA DE LABORATORIO ED
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Figura 11.16: Vistas Frontales de Seccion de Celda
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Figura 11.17: Dimensiones de Anodo y Catodo
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C-3: ANALISIS DE MUESTRAS

Tabla 11.6: Prueba N°1 de Electrodialisis (Con Membrana)

N Tiempo Voltaje Conductividad oH
Muestra (min) V) < (tS) <
Min | Hora Anodo | Catodo | Anodo | Catodo
1 0 0.0 9.9 10.62 | 11.84 | 5.22 | 10.75
2 30 0.5 9.0 12.63 | 14.99 | 2.00 | 12.97
3 60 1.0 8.8 13.79 | 16.85 | 1.50 | 13.50
4 90 1.5 7.9 14.95 18.74 1.50 [ 13.57
5 120 | 2.0 7.7 15.78 | 18.20 | 1.50 | 13.65
6 150 | 2.5 7.4 17.13 | 19.10 | 1.50 | 13.81
7 180 | 3.0 7.4 1792 | 19.80 | 1.50 | 13.90
8 210 | 35 7.6 18.70 | 21.30 | 1.50 | 13.94
9 240 | 4.0 7.4 19.26 | 21.80 | 1.50 | 13.97
X 8.12

Tabla 11.7: Prueba N°2 de Electrodialisis (Sin Membrana)

N© T(Ir?:innp;o Voltaje | Conductividad| pH
Muestra Min | Hora V) (mS) Celda
1 0 | 0.0 | 10.94 12.13 10.32
2 30 | 05 | 10.68 12.08 11.22
3 60 | 1.0 [ 10.50 12.29 11.70
4 90 [ 1.5 | 10.12 12.68 12.02
S) 120 2.0 | 10.08 13.87 12.16
6 150 | 2.5 | 10.12 12.32 12.20
7 180 | 3.0 | 10.24 12.39 12.26
8 210 | 3.5 | 10.69 12.59 12.26
9 240 | 4.0 | 10.72 12.46 12.28
X 10.45
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e PO FROLA U IVERSIOAL

| CATOLICA
| -/ DE VALPARAISO

Informe de ensayo - Alumnos

Nombre solicitante . Amaldo Astudille
Profesor Encargado : Carlos Carlesi
Curso Asociado : Memoria
Tipo de muestra : Liquida
N* Identificacidn
muestra muestra mg/L Na
A-8B9 E1l 1660
A-890 E2 1707
A-891 E3 1619
Observaciones:

Cantidad de muestras 3
Cantidad de lecturas 13
Lecturas alumno 37
Cargados a Profesor :0

Fecha ingreso muestras
Fecha inicio analisis
Fecha témino andlisis

Realizado por
Fabicla Sepliveda Silva
Stefhany Calivoro Galarce

1 05.12.13
1 05.12.13
1061213

Figura 11.18: Resultados de EAA de sodio

C-4: CALCULO DE CORRIENTE APLICADA CELDA ED

Volumenyjciay) = 13.5 cm * 15 cm * 5.8 cm = 1175 cm3

Volumen finary = 13.5 cm * 16 cm * 5.8 cm = 1253 cm?

AV = Volumen g,y — Volumenpiciayy = 1253 — 1175 cm® = 78 cm?®

AV = Vegroqo = 0.078 1t

Veitodo = Acatodo * Neatodo = Acitodo =

Veitodo _ 0-078x10~°m?

0.16 m

= 4.87x1073m?




I

A A -3..2
- [F] - l= Pcorriente * Acitodo = 300 - * 4.87x107°m

pcorriente AC’todo
a

[=146A

De lo anterior se obtiene que la corriente aplicada para el proceso tenga una densidad de

corriente de unos 300 A/m? se le debe aplicar 1.46 de corriente al circuito de ED.

C-5: PROCEDIMIENTO

Determinacion de Acidez en soluciones

Tomar una alicuota de 5 a 10 mL, transferir a un Erlenmeyer de 125 mL.

Si el pH de la muestra es menor a 3.8 adicionar 3 gotas de solucién anaranjado de metilo y

titular con solucién de NaOH 1 N hasta observar un cambio de color rojo naranjo a

amarillo. El valor obtenido en este caso corresponde a la acidez mineral.

Si el pH de la muestra es mayor a 3.8 tomar nuevamente la alicuota y adicionar 3 gotas de

solucién de fenolftaleina; titular con solucién de NaOH 1 N hasta el cambio de incoloro a

rosa. El valor obtenido en este caso corresponde a la acidez

Calculo:

_ A8 50000

mlyyestra

Acidez como mgc,co, /1 =

Donde:
A: ml de NaOH usado en la titulacién
B: Normalidad del NaOH

M1 muestra: USado para analisis

MgHp504 _ MECaCOs 0.98

Para informar como mgy, s, /1 1

PM 98
*el factor 0.98 corresponde a; —23%¢ = — = (.98
PMCaC03 100
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Acidez
Reactivos
> Solucion de ftalato acido de potasio 0.05 N (estdndar primario) [PM = 204.23 g/mol]

Secar a 120°C por 2 horas, enfriar en desecadora y pesar lo mas exactamente posible
2.0423 g diluir en 200 ml.

> Solucion de NaOH estandar 1 N [PM = 40 g/mol]

Pesar 40 g de reactivo, diluir en 1 litro aforado, transferir a un frasco de polipropileno.

*Estandarizar la solucién de NaOH 1 N con 25 mL de ftalato en presencia de fenolftaleina

(viraje de incoloro a fucsia).

Célculo de Normalidad del NaOH

25 mL * NBTK

N =
NaOH mLNaOH

Donde:

25 mL: Volumen de solucidn patrén de ftalato acido de potasio.
NgTk: Normalidad de la solucion de ftalato acido de potasio.
Nnaon: Normalidad de la solucion de NaOH.

MLnaon: Volumen gastado de NaOH.

*Solucion incolora anaranjado de metilo [pH: 3.7]

Diluir 500 mg de naranjo de metilo en 100 mL de agua. Como indicador alternativo se puede

usar azul de bromofenol, (100 mg de sal sddica en 100 mL de agua) o una mezcla de los dos.
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*Solucion de fenolftaleina [pH: 8.3]

Diluir 500 mg de fenolftaleina en 50 mL de etanol al 96% y 50 ml de agua destilada,
adicionar gotas de NaOH 0.02 N hasta la aparicion de una débil coloracion rosa.
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