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I N T R o D u e e I o N 

Generalmente el proceso tradicional para tratar los minera­

les oxidados de cobre, consiste en una lixiviaci6n ácida me 

diante percolación y/o agitación, obteniéndose una soluci6n 

rica que es sometida a precipitaci6n con chatarra de fierro; 

lógico es suponer que este producto que alcanza de 80 á 90% 

de cobre se funde en hornos reverberos, para luego proseguir 

a conversión y electrorefinación, incrementa el costo de pr2 

ducci6n. En algunas situaciones se procede a flotar los 6xi 

dos de cobre, y muy raras Yeces se aplica un trata.miento di­

ferente a los mencionados. Podría seguirse después que la 

lixiviación el proceso de electrowinning siempre y cuando la 

solución tenga pocas impurezas y una mayor concentración de 

cobre porque sería difi�ultoso por su alto costo y pequeño -

tonelaje de tratamiento. 

El presente trabajo, materia de tesis intenta exponer un pr2 

ceso de nuevas dime�siones, que podría constit�i� u�a ��terna 

tiva atractiva para plantas existentes o futuras instalacio­

nes de lixiviación, inclusive para ba.jos precios de cobre. 

En lo fundamental se propone prodµcir sulfato de cobre cris­

talizado de buena calidad física y química para un costo si­

milar al sistema de precipitación actualmente usado en las -

plantas de lixiviación. La ve�taja económica de este proce­

so reside en la obtenci6n de un producto final, si bien es -

cierto de un·mercado restringido, cuyo precio de venta con -

respecto a los precipitados de cobre es mayor; tal es así, -

que el cobre contenido en el sulfato cristalizado tiene in­

clusive un valor superior al precio de cobre electrolítico. 

Debe citarse que el presente trabajo permitirá demostrar la 

conveniencia de utilizar el sistema de Extracci6n por Solven 

tes con un Gxtractante selectivo para cobre, a fin de redu­

cir la inversi6n inicial y el costo de operación. No obstan 

te cabe mencionar, que el tratamiento podría ser econórcico -

para soluciones de·hs.sta 0.5 g/1 de cobre. 
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I.A PRESENTACION: MOTIVACION DEL PRESENTE TRABAJO

El avance de la tecnología de extracción por solventes -

ha ido adquiriendo gran importancia en los rscientes 

años. La Hidrometalurgia e Ingeniería Química han sido 

animados inicialmente para la separaci6n de Uranio, lue­

go para separar Plutonio de Uranio utilizando inicialmen 
te alkylaminas (para medios ácidos de sulfato) y tributyl 

fosfato (para medios ácidos de nitrato). Luego esta apli 
caci6n se vió limitada a los minerales oxidados de cobre 

o mezcla de óxidos o sulfuros y obtener productos de alta
pureza, hasta que ahora son considerados una gran varie­

dad de metales.1

Puesto que el objetivo fundamental de la extracci6n por
solventes en la Hidrometalurgia, es purificar y concen-­

trar econ6micamente metales valiosos de sus soluciones;
la producci6n de sulfato de cobre a partir de este proc�
so, es sin lugar a dudas un proyecto de elevado interés

económico ya que ésta posibilidad es incrementada con el
uso de materia prima de menor costo que el cobre electro

lítico que se realiza convencionalmente.2

I.A.l Alternativas de Procesos para la Producci6n de Sul-
fato de Cobre 

Cuatro-años atrás Henry R. Moyer y M. Milligan hicieron 

una revisión de la importancia industrial del sulfato de 
cobre, su solubilidad en soluciones acuosas conteniendo 
H2S04; prácticas comunes en su producción de tales solu­
ciones y tecnología de cristalizaci6n en general. La ex 
tracción por solventes (S-X) f.e justamente mencionado -
como un proceso para la producción de sulfato de cobre -

relativa�ente puro de soluciones acuosas; puesto que ha 
ganado gran aceptación en la industria. 

Aunque S-X está comunmente ligado a Electrowinning (E-W) 
para producir cátodos de cobre, éste presenta algunos -
problemas; en estos casos es factible o quizás más econ6 

mico incluir cristalización de sulfato de cobre como un 
paso intermedio. 
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Los cuatro flowsheets que se presentan, demuestran la -
factibilidad y flexibilidad de cristalizaci6n integrando 
S-X o S-X-E-W en diferentes maneras. Estos flowsheets
no están basados sobre un nuevo proceso experirental, -
sino sobre la aplicación sincera de datos disponibles en
la literatura) Estos datos están en la forma de modelos
empíricos, los cuales servirán para explorar en el futu­
ro el proceso de cristalizaci6n de sulfato de cobre. A
continuaci6n se presentan las cuatro alternativas para -
el proceso de sulfato de cobre.



PRI�.ERA ALTERNATIVA:- CRISTALIZACION INTERMEDIA ENTRE SX Y EW. 
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SEGUNDA ALTERNA'l'IVA :- CRISTALIZACION DEL BLEED-OFF DE SX Y EW • 
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TERCERA ALTSRNATIVA:- CRISTALIZACION.EN SX DE LIXIVIACION ACIDICA. 
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CUARTA ALTERNATIVA:- CRISTALIZACION EN SX DE LIXIVIACION AMONIACAL. 
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I.A.2 Posibilidades del M�todo Propuesto con Relación a

Otros Procesos 

Un pequeño conjunto de minerales lixiviables o una pe-­

queña corriente existente de agua de mina de cobre, es 

difícil de producir o justificar una planta para produ­

cir cátodos de cobre; es decir E-W necesita un capital 

intensivo, por lo que �on considerado� generalmente más 

riesgoso� para su financiamiento, tal es el caso del con 

sumo energético. Además el mercado para cátodos es gran 

de. 

Muchos operadores siguen con el proceso de cementación, 

pagando altos precios por el fierro y obteniendo bajos 

precios para el cemento de cobre, descartando la factibi 

lidad y atractividad de S-X a una pequeña escala. La -

producción de sulfato de cobre como un producto final es 

una gran alternativa. La solución cargada de la etapa 

de stripping (re-extracción), es un buen alimento para 

la cristalización, los cual�:a :pueden ser obtenidof en -

simples tinas.4

I.B ANTECEDENTES

I.B.l Mitodos de Producción

Existe en la actualidad únicamente 2 métodos para produ­
cir sulfato de cobre a escala industrial.

-El primer m�todo requiere de chatarra o granalla de co- -­

bre, minerales de cobre, etc., los cuales son lixiviados

con H2S04, seguida de una oxidación previa del cobre; es

decir:

Cu + H2S04 + Temp. + Aire ___.Crist. de Cuso4 

Utilizando ! 6Q (Q= cantidad de calor), aumentando la so­

lubilidad del cobre a +  Q y favoreciendo la cristaliza­

ción a - Q.5

Los equipos requeridos son: calentadores, intercambiado­

res de calor, bombas, utilizando para la cristalización 
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alambres de niquel como agente nucleador, definiéndose -
el tamaño del cristal por la variaci6n de la temperatura; 
esto es, para un enfriamiento rápido se consigue crista­
les pequeños, siendo favorable un enfrianiento lento pa­
rad.ar cristales grandes y de mayor tonalidad en el azul. 
El segundo método de obtenci6n de sulfato de cobre es m� -
diante la purificaci6n del electrolito proveniente del -
proceso de electrorefinaci6n de cobre; puesto que en el 
transcurso de un tiempo, las impurezas solubles del áno-
do, se acumulan en el electrolito, incrementando no sol� 
mente su resistencia, sino también contaminando el cobre 
catódico, adheriéndose partículas ytz-esultando algunas -
veces poroso, permitiendo el atrapamiento de electrolito. 
El electrolito caliente es pasado a través de torres ve,;: 
ticales con vapor y aire, reduciéndose el H2S04 libre al 
1 �- La soluci6n es luego concentrada en tanques por ac 
ci6n de calor, luego enviada a tanques de cristalizaci6n 
donde el sulfato es �e=ovido; la soluci6n residual de es 
ta cristalización contiene· el resto de impurezas.6·

-

I.B.2 Usos e Importancia del Sulfato de Cobre. Diferen-
tes Calidades 

El sulfato de cobre pentahidratado es el más importante 
de toda la química del cobre (para uso general y produc­
ción). Un número de compuestos de cobre usados indus-­
trialmente son hechos ya sea de sulfato cúprico anhidro 
o el pentahidratado.
El suifato de cobre generalmente está presente como pe�
tahidratado (vitreo azul, bluestone), soluble en meta-­
nol. muy ligeramente soluble en H2SOi¡. concentrado, rel�
tivarnente soluble en alcohol etílico abso�uto, insoluble
en ácido acético y precipitado en ácido acético glacial.
El sulfato de cobre es importante por ser el punto ini­
cian.te f':n la preparación de muchos compuestos de cobre,
tiene su uso más extensivo en agricultura, utilizándose
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como fungicidas para el control de enfermedades de va--­
rias plantas tales como papa, manzana, durazno, uva, to­
mate, pera y otros. Asimismo es un elemento señalador -
en la nutrici6n de plantas y animales, ya que es añadido 
directamente o en combinaciones en forma de abono para -
la prevención o aliviación de síntomas de deficiencias. 
También el sulfato de cobre ha sido encontrado para in-­
crementar la producci6n o mejorar la calidad de ciertas 
cosechas. 
En la refinaci6n del aceite, el sulfato de cobre juega -
un papel importante en el proceso de ablandamiento. La 
industria metalúrgica, utiliza al sulfato como un activa 
dor en la flotaci6n de minerales de zinc. 
El· sulfato de cobre tambi�n es usado como un algaecide, 

es decir, al control del algas y otros micro-organismos -
en reservorios, sistemas de agua proveedores, piscinas, 
estanques, lagos, ríos, crecimiento de raíz de árboles -
en albaciales. 
Otros usos para sulfato de cobre incluye preparación de 
ferrocianuro de cobre para modificar.el tono de baños fo 

. -

tográficos. Tambi�n es utilizado como electrolito en --
celdas galvánicas y electroplating y como un antis�ptico 
y germicida contra infecciones de hongos.7 

I.B.3 Mercado y Precio. Extrapolación de su Importancia

La compltcación más reciente de producción de sulfato de # 
cobre en Estados Unidos señaló 35,614 toneladas cortas, 
con 9,204 toneladas de contenido de cobre. No hubo una 
clara tendencia en la producción desde 1,971. Históric� 
mente 20 á 30 % de sulfato de cobre ha sido obtenido por 
refinación de cobre, a trav�s de una cristalización y el 
resto ha sido producido disolviendo scrapp de cobre en -
H2s04 seguido de la cristalización. En 1,975 sin embar-
go, solamente 2,450 toneladas de cobre fueron recupera--

,-
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dos como compuestos químicos de scrapp en u.s.A. Esto -

indica que una gran parte de la producci6n de sulfato de 

cobre ha sido de refinaci6n de cobre. 

El mayor uso del sulfato de cobre doméstico son: 
* 41 % en agricultura (incluye: fungicidas, alimentos s�

plementarios y nutrientes de suelos).

* 27 % en algaecides industriales.

* 10 % en industria metalúrgica (activador

ci6n de minerales de Pb, Zn y Co).

* 5 % en celdas galvánicas y electroplating.

El precio está alrededor de$ 2.00 por libra de cobre

contenido, mientras que un cobre refinado está por$

0.70. Esto indica una fuerte demanda.8

Como una extrapola.ci6n de su importancia podemos mencio­

nar que:

l. Produce una sustancia en la forma s6lida, mucho más

fácil de transportarlo y también de preservarlo.

2. Da un mayor decrecimiento en peso.Y general�ente en

volümen.

3. Produce un material generalmente de mayor grado de p�

reza.que la soluci6n de las cuales se deriva.

4. En la obtención de un producto final, si bien es cie�

to de un mercado restringido, cuyo precio de venta -

con respecto al cobre refinado es mayor; tal es así -

que el cobre contenido en el sulfato cristalizado ti�

ne un·valor superior al precio de cobre electrolítico.

En grandes líneas podría expresarse que la inversión pa­

ra una planta de sulfa.to de cobre es semejante a una pl� 

ta de cementación de la misma capacidad, salvo que esta 

�ltima considera instalaciones demasiado simples, que a­

fectarían el costo de operaci6n durante el funcionamien­

to de la misma. 



II. T E C N O L O G I A GENERAL 
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II.A INTRODUCCION

En la Fig. (II.l) se presenta un esquema de la tecnolo­

gía para producir sulfato de cobre cristalizado, el cual 

contempla un sistema de extracci6n por solventes con un 

extractante selectivo para. cobre, que tiene la particul� 

ridad en tener mayor o menor capacidad de carga según el 

pH de la soluci6n acuosa contactada. 

Este extractante previo a la utilizaci6n es diluído a di 

ferentes concentraciones según el contenido de cobre en 
la soluci6n de cosecha, y para su diluci6n se emplea pa­

raf'ina o kerosene. El conjunto forma parte de la fase -

orgánica, que es inmiscible con la fase acuosa, caracte­

rística vital para un buen funcionamiento del proceso de 

extracción por solventes. 

Extracción es designado al paso'de iones cobre de fase -

acuosa (en este caso soluci6n rica) a la fase orgánica; 
se realiza en varias etapas, generalmente en varias eta­

pas en sistemaz d.e contrc.--corriente. En cada etapa se -

mezclan ambas fases por algunos minutos a fin de posibi­

litar la siguiente reacci6n química: 

Deduciendo en lo fund.a!Ilental una regeneraci6n estequiomé 

trica de H2S04, a la vez que es recirculado al circuito 
de lixiviación junto con el cobre no extraído. 

#
º 

Aparte dé la función del orgánico de extraer cobre, es -
actuar como portador de la misma de una rase acuosa a -
otra; es decir, comunmente una descarga de cobre hacia -

una fase acuosa, siendo el orgánico recirculado permanen 

tementoc. Est:a etapa se le denomina Re-extracc:i_Ón (Stri.E, 
ping) segÚn la f:iguiente reacción: 

Esta -6.ltima reacci6n. solfu-:!ente tiene validez parcial pa­

ra el proceso de la Fig. (II-1), puesto que en aquel ca-
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so particular se re-extrae el cobre a una soluci6n acuo­

sa saturada. La mayor parte del cobre pasa directamente 

a una fase s6lida consistente en sulfato de cobre penta­

hidratado, según la siguj_ente reacci6n: 

+ Fase Acuosa.

El traspado de cobre hacia la fase s6lida es parcial, de 

bido a que esta reacci6n implica un consumo de H2S04 que

incrementa la solubilidad del cobre según la Fig. (II.2). 

Recién al ajustar la concentraci6n de ácido en el elec-­

trolito, se cristaliza el cobre que en primera instancia 

fue transferido a la fase acuosa. El núcleo de los cri� 

tales de sulfato de cobre se forma en la interfase orgá­

nico-acuoso y su crecimiento posterior facilita la caída 

libre desde la banda de dispersi6n hasta el fondo del s� 

parador, siendo su densidad superior a la densidad del -

electrolito.9

II.B PRINCIPIOS TEORICOS FUNDAMENTALES DE LAS ETAPAS INVOLU­

CRADAS 

II.B.l Extracci6n por Solventes (Termodinámica y Cinéti-

ca). 

:IJ: Termodinámica 

El proce�o de extracci6n por solventes, es una de las o­

peraciones b&sicas que tiene como fundaiilento la difusi6n .,.+----t>· 

de materia, teniendo analogías con el resto de las opera 

cienes de difusi6n (absorci6n, destilaci6n, humedad, se­

cado, adsorci6n y cristalizaci6n). Es una técnica para 

la separaci6n de los componentes de una mezcla homogenea 

por la adición de una segunda soluci6n que es inmiscible 

con el primero; es decir, una fase inorg�nica contenien-

do un soluto es Íntimamente contactado con una fase orgá 

nica conteniendo un cxtractante, siendo el objetivo f.un-



Fig. II.2 - Curva de Solubilidad de Cobre en H2S04. 
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damental que el soluto deberá ser transferido de la fase 
inorgánica a la fase orgánica (Fig. II.3). 
Generalmente el soluto se distribuye entre las dos fases 
liquidas hasta que el equilibrio sea establecido. En -
una forma convencional se refiere Y al soluto contenido 
en la fase orgánica (extracto), X al residuo que queda -
en la fase inorgánica (raffinate) y solvente a la fase -
orgánica. Existe una relaci6n entre ambos y es denomin� 
do Coeficiente de Distribuci6n (D))O 

En un 

y 
D z: -

X 

sistema de extracci6n 
mas puede ser representado 

cu
++ 

Ag. + 2RHorg.

de sobre a trav�s de las 
por: 

+

., Cu.R2 + 2HA Org. q. 

ox,!. 

De esta ecuaci6n se ve claramente que (D) el coeficiente 
de distribuci6n (gobernado por la posición de equilibrio) 
depende de la concentración de los protones libres (aci­
dez). Es por esta razón que para representar la posici6n 
de equilibrio en forma completa se requiere de la adici6n 
de un tercer eje (concentraci6n de hidr6geno) en la fase 
acuosa (Fig. II.4), estando situado toda posici6n de equi 
librio ya no sobre una línea sin6 sobre una superficie. 
La cantidad de soluto que puede ser recuperado de una so­
luci6n párticular al estar en equilibrio con un solvente, 
dependerá tanto de D como de la proporción volumétrica de 
ambos. Para sistemas que involucran interacciones físi­
cas sola.mente, la miscibilida.d varía con la concentraci6n 
de soluto. /Para un sistema de tres componentes es conve­
niente representarlo en un diagrama triangular (Fig. II. 
5), utilizándose un triá..�gulo equilátero en el que los -
los vertices representan los componentes puros, los la.dos 
las mezclas binarias correspondientes y los puntos del in,

--
-� 

terior las mezclas ternarias. La zona de dos fases es la 
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Fig. II.3 Fundamento de la Extracci6n por Solventes. 
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Fig. II.5 - Diagrama de Equilibrio para un Sistema Ternario. 
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comprendida bajo la curva denominada binodal o isoterma 
de saturaci6n; en ella, cualquier mezcla se escinde es­
pontáneamente en dos fases que reciben el nombre de fa­
ses conjugadas y cuyos puntos representativos caen en 
dicha cur�a. Se suelen unir con una recta los puntos -
correspondientes a dos fases conjugadas, y esta recta -
recibe el nombre de recta de reparto. Así la mezcla co 
rrespondiente al punto m se separará en dos fases de -
composiciones E y R (por el m�todo de la regla de palS-!! 
ca) .11

Tratándose de un sistema de varios etapas de extracción 
la composición de fases (extracto y raffinate), siempre 
estarán situadas sobre la curva binoidal pero la recta 
enlazante de estos puntos no serán una recta de reparto 
puesto que estas fases no están en equilibrio (Fig.II. 
6). La composición de alimento y solvente también pue­
den ser integradas en el diagrama y aplicando la regla 
de palanca se determina flujos; por decir, el punto m 
se localiza sobre la línea FS, de tal modo que se cum-­
pla lo siguiente: 

MS = Flujo Alim. 
FS Flujo Solv. 

La línea que conecta E3 y R1 debe también pasar a tra-­
v�s de M para satisfacer los requerimientos de balance 
de masa_luego: 

R1M Flujo Extractante 
-= 
E3M Flujo Raffinate 

con este m�todo se determina fácilmente los flujos. 
Cabe remarcar que tambi�n cuando una separación es lle­
vado a cabo por una interacción química específica, las 
dos fases son generalmente inmiscibles y el cambio de -
volumen que se realiza, son debido únicamente a la tran� 
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ferencia de soluto, debiendo ser represen�ado en un di_!: 
grama binario (Fig. II.7). Teniendo la misma mezcla de 
composici6n m, la composición de las fases conjugadas -
estarán dadas por un punto tal como P sobre la linea de 
equilibrio; la proporci6n de extracto a raffinate esta­
rá dado por la relación QM/QP, los cuales son iguales a 
la proporci6n de solvente a alimento. El número de es­
tados de equilibrio requeridos para llevar a cabo una -
separación particular, pueden ser obtenidos gráficamen­
te por el diagrama de NcCabe Thiele (Fig. II.8)." 
Cinética:- La posición de equilibrio no da una guía co­
mo para determinar la velocidad de transferencia de so­
luto de una fase a otra. El proceso de extracci6n por 
solventes, convencionalmente ha sido considerado como -
una operación de transrerencia·de masa y tal �s así que

i
º 

,. 

la cin�tica de extracción so.n generalmente discutido, -
solamente en términos de difusión entre dos fases. 
Coleman y Roddy han revisado la cinética de extracci6n 
de una serie de metales por ácidos alky,,-fosf óric�s y -
han enfatizado la complicada naturaleza del mecanismo -
de extracci6n. Sin embargo, aunque muchos datos experi 
mentales han sido acumulados, el mecaniomo de extracción 
de metales básicos tales como cobre por extractantes hi­
droxi-oximas no han sido todavía claramente estableci-­
dos,)2 
La iden�ificaci6n de la verdadera reacción lenta (proc� 
so controlado químicamente), ha sido complicado_ por la 
lenta difusión controlado por transferencia de masa; -
tal es así que, usando si�ples t�cnicas de gota3, la r� 
gi6n interfacial ha sido analizad.a por ser de vital im­
portancia; es decir, usando técnicas de tensi6n interfa 
cial y bajo condiciones donde la transferencia de masa 
es nulo, la velocidad de extracción fue críticamente de 
pendiente sobre la región interfacial. 
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Fig. II.7 - Diagrama de Equilibrio Simple con Fases 
Inmiscibles. 
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Correlacionando a otr0s procesos quími.cos, en donde in­
volucran reacciones controladas químicamente, el meca-­
nismo de extracci6n incluye las siguientes etapas bási­
cas, cualquiera de los cuales puede ser controlado en -
una situaci6n dada. 
1. Difusión de reactantes a la interfase.
2. Adsorci6n de reactantes sobre la interfase.
3. Reacción química en la interfase.
4. Deserción de productos de la interfase.
5. Difusión de productos de la interfase.
Por todo esto, la cinética de extracción puede resumir­
se en la Tabla II.a.

II.B.l.a Tipos de Reac·tivos - Principios Químicos Invo­
lucrados - Estructura. 

Los más importantes extractantes comerciales, con sus 
respectivas estructuras y aplicaciones están dacios en

la Tabla II.b. 

Extractantes Solva.tantes 

Se emplea la definici"6n de Lewis, sobre lo qu.e es una -
"base" (capacidad de donar electrones); luego, hay u.na 
serie ae extractantes básicos que extraen especies metá 
licas por medio de una habilidad para solvatar el i6n -
hidr6geno. La reacci6n que se produce es la siguiente: 

Siendo: 

(MA)(H2O)m: Fase acuosa que contiene el metal solvatado
con � moléculas de H2O. El solvente se sol 
vata con (m-n) �oléculas de H2O• 

MA(H2O)m-n(S)n: El metal solicitado pierde n moléculas
de H2O por acción del orgánico Sn•

Extractante�_Acidica� 

Estos extractante.s intercambian el hidrógeno por el me-



Tabla II.a - Posibles Etapas de la Cin�tica de Extracción de Metales por Hydroxyoximas. 

Fase Orgánica_ 
1) Difusi6n de 2(RH)

a la interfase.

Regi6n Interfacial 

2) Adsorción de 2(�).
4) Orientación de 2(RH)

con grupos polares h,!
cia la fase acuosa.

Mecanismo de Control de 
Fase Acuosa la Reacci6n 

3) Difusión de M(H20)�+ Transferencia de masa.
a la interfase.

5) Adsorci6n de M(H20)�+ Densidad de tensión in-
sobre la interfase. terfacial. 

6) Formación de complejo 7) Expulsión de agua de Químico.
conjugado metal-ácido la interfase-. 
[M(HR)n] n+

8) Ionizaci6n de: 
[M(HR) ] n+ a:

n 
+MRn y MH • 

12) Reorientaci6n de MRn
para llevar el metal
al lado orgánico.

9) Expulsión de iones
H+.

10) Hidratación de H+ a
iones hidronium.

11) Difusión de iones hi

dronium al seno de -
la fase acuosa.

Químico. 

Muy rápido. 

Transferencia de masa. 

Densidad de tensi6n inteE_ 
facial. 

1 

I\J 
vi 



Fase Orgánica 

13) Intercambio de
liga11 das entre
(HR t )2 en orgá­
nico y MRn en -
interfase.

1�) Difusi6n de MRn 
y MR� a la fase 

, . orga.nica. 

Re5i6n Interfacial Fase Acuosa 
Mecanismo de Control de 

la Reacci6n 

Químico. 

Transferencia de masa. 
"' 

.;:-

e 
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Tabla II.b - Extracta.ntes Comerciales, su estructura química y aplicaciones. 

CLASIFICACION 
1) Solvantantes:

- Tributyl phosphate
(TBP)

- Methyl Isobutyl Ketone
(NIBK)

- Dibutyl Carbitol.
(Butex, Hexone)

2) Acidicas:
- Acidos Naphthenic.

- Acidos Versáticos.

ESTRUCTURA 

Ci¡llg.0--.:....___p ª OCLµIg •O� 
CJµIg.O 

CH3 
---C .. O

CLµig 

C4Hg.O.CH2.CH20. 
CH2.CH20.C4lig 

R' R 

R' Q- (CH2)COOH
R'"

R '-.....' /CH3
/

c'-..... 
R' COOH 

APLICACIONES 

- Uranio de soluciones de lixi
viaci6n con HN03.

- Separaci6n de Zr/Hf de lixi­
viación con HN03
CANADA

- Extracci6n de Niobium de -
H2S04/HF.

- Separaci6n de Zr/Hf de mez­
cla H2S04,/SCN-.

- Reprocesamiento de productos
nucleares.

- Extracci6n de Au de HCl/HN03.

- Ninguna aplicaci6n industrial.

- Separaci6n Cu/Ni.
- Extracci6n de tierras raras.

1 

"' 
VI 



CLASIFICACION 

- D2EHPA.

ESTRUCTURA 

(Acido Di-2ethylhexyl - [CH3(CH2)3.CH.CH20]2.P�g
H

fosf6rico). C2H5 

APLICACIONES 

- Separaci6n Co/Ni.x
- Tratamiento de uranio de so-

luciones de sulfato. 
- Extra.cci6n de vanadio.

3) guelatantes:

- LIX 63.
C2H5 

cH3.(cH2)3.?H.qn.R.6H.(CH2)3.cH3 

- LIX 65N.

- LIX 64-N.

- ACORGA P-5100.

- sr,rn 529.

C2H5 OH N,OH

C9H19 ' -o 
0-w 

OH N
' 

OH

Mezcla de LIX 65N y LIX 63. 

C9H19 

� 

C9H19 

/H 
e, 

"'N 

C/ CH3
�N 

- Extracci6n de Cu de solucio­
nes de sulfato.

- Propuesto como alternativa -
a LIX 64N.

' 

I'\) 



CLASIFICACION 

4) Tónicos:

- Amina Primaria.
(Primene JMJ)

- Amina Secundaria.
LA-1, LA-2.

- Amina Terciaria.
Ala.mine 336.

- Amina Cuaternaria.
Aliquat 336.

- Acido Sulfúrico.

ESTRUCTURA 

CH3 CH3 
1 • 1 

CH3. C .  (CH2 . C ) - NH2 
1 1 

CH3 CH3 

RIV NH 
2 

RIV N 
3 

( IV )+ -R
3 oNCH3 .

• Cl 

V CH3 + 
[R - S/ ] Cl-

"'-CH 
3

APLICACIONES 

- Extracci6n de tungsteno.
- Extracci6n de uranio.

- Extracci6n de vanadio.
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tal, formándose una sal. La reacción puede generaliz� 

se así: 

Siendo: 

Mn+ 
+ n R-H M R nH

+

---- 1 n + 

M: El metal a extraerse. 

R-H: La molécula del orgánico.

nH+: Los iones hidr6geno liberados.

MRn: El complejo o sal orgánico-metal.

Es necesario decir, que esta reacci6n es dependiente -

del pH, y que cada metal es extraído en un rango de pH 

específico, como en el cuadro siguiente: 

Fe Cu Zn Ni/Co Mn Fe Ca .Mg Na K 

2 pH 8 

Extractantes Quelantes 

Una serie de moléculas extrn....�tes, 1as cuales puede� ser 

neutr�s o cargad�s, o pueden contener cero o una serie 

de iones fl+ desplazables, señalan comportamiento de qu� 

lataci6n, tal es así que, la formaci6n de estructuras -

de anillo, involucrando la molécula extractante como un 

ligante al ion metálico como en la figura siguiente: 

C<jl19 

Q-
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La serie Lix, es uno de los reactantes de este tipo que 
tiene mayor uso, principalmente para soluciones fuerte­
mente ácidas (cristalización de sulfato de cobre), como 
es el caso de Lix-70, el cual fácilmente puede ser uti­
lizado en la etapa de re-extracci6n - cristalizaci6n, -
debido a la mayor concentración de H2s04 que se necesi­
ta (300 á 400 g/1). En general la serie Lix, son feno­
les con grupo fenil terciarioJ3 

Extractantes Tónicos 

Estos extractantes se caracterizan por extraer metales 
que se encuentran en forma de anión. Los más usuales 
intercambiadores son las sales aminas de cadena larga 

nediante la siguiente reacci6n: 

donde: 

B: Anion que está en la fase acuosa. 
R

4
N+A: Sustancia orgánica. 

A-: Se intercambia con el ion B de la fase acuosa y qu� 
da libre. 

(R4N)+nB-: El cation de la a�ina cuaternaria se une al 
anion B-. 

Por lo general, a fin de que un compuesto orgánico sea 
satisfactoriamente usado a nivel comercial; es necesa-­
rio, que cumpla las siguientes propiedades: 
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l. Baja solubilidad acuosa.
2. Alta solubilidad en la fase orgánica (tanto en el r�

actante por sí mismo, como en el complejo metal-orgá

nico).

3. Estabilidad química, tal que la degradaci6n sea mini
mizado.

4. Alta capacidad de carga.
5. Rápida cinética de extracci6n.
6. Baja toxicidad e inflamabilidad.
?. Baja viscosidad.
8. Fácil disponibilidad en un precio razonable.

II.B.l.b: Operaci6n de Extracci6n y Re-extracci6n - Iso-
termas 

Fundamentalmente el proceso de SX, se inicia con una o­
peraci6n de transferencia de masa en la cual un consti­
tuyente de.una solucí6n es transferido a otra soluci6n 
a trav�s de una interfase entre los dos. 
Existen dos métodos principales usados para demostrar -
gr.áficamente el comportamiento de extracci6n de los ex-: 
tractantes. 

l. Coeficiente de distribuci�n (D).

2. Cargado máximo de solvente(% de extracci6n).

El coeficiente de distribuci6n (D) es análogo a la con�
tante de equilibrio de una ecuaci6n química ordinaria,'.·
por lo que entonces es dependiente de las concentracio"­
nes químicas. La forma más simple de expresar es como
sigue:

Cu Fase Orgánica 
D e -

Cu Fase Acuosa 
(I) 

Si correlacionamos con la ecuaci6n general: 

Cu++ + 2RH ----­

K
e CuR2.H+2 

Cu++ RH2 

CuR2 + 2H+ en la que: 

(II) 
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donde: 
K = Constante de equilibrio. 
Efectuando (I) y (II), y aplicando logaritmo se tiene: 
Log. D = Log. K + 2 PH + 2 Log. RH 
Por lo que se deduce que Log. D es proporcional al pH y

están en una relaci6n lineal de la forma: 

y =  a +  bx (Fig. II.8)

Si D = 1 Cuorg.= Cu ac. y Log. D = O; para este 

caso específico se le denomina pH50 y representa el 50�
de cobre extraído. 
La cantidad de metal a la cual un solvente dado reten­
drá, es llamado cargado máximo, y es una importante ca­
racterística que debe ser determinado, puesto que gobi­
erna la cantidad total de flujo necesario de solvente -
para realizar una cierta cantidad de extracci6n. 
Para cualquier estado simple de extracci6n, el porcent� 
je extraído es relacionado al coeficiente de distribu-­
ci6n por la ecuaci6n siguiente: 

donde: 

% Extraído = 
p x D x 100

1 + P x D

P = Relaci6n orgánico a acuoso (O/A). 
D = Coeficiente de distribuci6n. 
La extracci6n relativa de dos elementos de la misma so­
luci6n puede ser comparada, calculando el coeficiente -
de distribuci6n de cada uno de ellos; llamándose un fac 
tor de separaci6n o selectividad (s).14 

-

DcuS = 
DFe 

o Log. S = Log. Dcu Log. DFe

En pruebas de laboratorio que conducen a desarrollar un 
sistema particular, una serie de muestras diferentes de 
soluci6n acuosa son añadidos a diferentes volúmenes de 
solvente orgánico y mezclados vigorosamente. Las fases 
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son luego separadas y analizadas. Diferentes cantida­
des. ·Diferentes cantidades de metal habrán sido trans­
feridas de la fase acuosa a la fase orgánica, dependien 
do sobre el volumen relativo de las fases y sobre el -­
coeficiente de distribuci6n. 
Si estos datos, son luego ploteados en una gráfica de 
(cu] en fase orgánica versus [cu] en fase acuosa, el -
ploteo resultante es llamado ,P-istribuci6n Isotérmica -
(Fig. II.9). Para un buen sistema de extracci6n el grf 
fico debe señalar 3 partes. La primera, cercana al eje 
Y con una pendiente ascendente, donde [cu] en fase orgf 
nica aumente rápidamente para pequeños cambios de [cu)-­
en fase acuosa. La segunda parte, el ca�bio de D es a­
tenuante, incrementándose el [cu] en fase acuosa; y una 
tercera parte, donde el orgánico está totalmente carga­
do de cobre y no puede retenerlo más en la fase acuosa, 
representando el mfucimo cargado. 
Un importante UGO de la Distribuci6n Izot6rmic�, es u.�a 
predicci6n del número de estados en en contracorriente 
en la cual deberl ser necesario lograr la e�tracci6n de 
metal a cualquier porcentaje. Este es realizado por el 
uso del diagrama de McCabe Thiele; es tal �ste que· el -
diagrama de distribuci6n isot�rmica es ploteado en la -
manera estándard y una segunda línea llamada "Línea de 
Operaci6n 11

, es dibujado sobre la misma gráfica. La pen 
diente de la línea es numéricamente igual a la propor-­
ci6n de la fase acuosa a la fase orgánica, y como una -
primera aproximaci6n se inicia en el orígen do ia gráf! 
ca; además, esta línea de operaci6n expresa gráficamen­
te el balance de materia del sistema; o dicho de otras 
palabras, la línea de operaci6n expresa matemáticamente 
el hecho de que durante la extracci6n, en cualquier et� 
pa el incremento del [cu] en la fase orgánica, es igual 
al decrec.irniento del [cu] en la fase acuosa, multiplic� 
do por el volumen relativo de acuoso a orginico. 
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Cuando la distribuci6n isot�rmica y la línea de opera-­
ci6n son dibujados sobre la misma gráfica, el cálculo 
del número de etapas puede ser para cualquier sistema -
múltiple en contracorriente. 
Una línea vertical es trazado inicialmente del [cu] ori 
ginal de la fase acuosa; luego; cuando esta línea inte� 
secta a la línea de operaci6n, una linea horizontal es 
trazado hasta que intersecte a la distribuci6n isotérmi 
ca. Luego, una linea vertical es trazado hacia abajo -
hasta que intersecte la línea de operaci6n. De esta ma 
nera una serie de etapas puede ser trazado entre la li­
nea de operaci6n y la distribuci6n isotérmica. 
En cada intersecci6n con la distribuci6n isot�rmica, el 
valor correspondiente del [cu] en las fases orgruiica y 
acuosa, será el ensayo actual que se encontrará en un -
sistema de operaci6n en contracorriente con el número 
de etapas. 
La operación de re-extracci6n es el reverso de la ex�1a� 
ci6n. En esta etapa, es re-extraído el Cu del org�ico 
cargado de los mezcladores, y este convertido posterio� 
mente a una forma apropiada para retornar a la etapa de 
extracci6n. La selecci6n de solución para usar como a­
gente re-extractivo, tiene también muchas posibilidades 
tanto como la selecci6n del solvente orgánico. El pun­
to fundamental esta en las pruebas de laboratorio, en -
el mismo aspecto general como en el estudio de extrac-­
ci6n. 

De particular interés está en la posibilidad de produ­
cir un producto final como un precipitado sólido, en la 
operaci6n misma de re-extracción; tal es el caso, de -
una cristalización para obtener sulfato de cobre en fo� 
ma de cristales específicamente. El concento de distri 

� 
-

bución isotfrmica y cálculo de número de etapas son si­
milares a lo descrito para la etapa de re-extracci6ne 
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Cabe destacar, mediante las Figs. II.10 y II.11, que -
mientras A es buena para la extracci6n, E es buena para 
la etapa de re-extracci6n. 

II.B.l.c Operaci6n de Mezcla, Coalescencia y Separaci6n
Desde que el trabajo de laboratorio ha señalado, que es
posible extraer el constituyente deseado de una soluci6n
acuosa por un solvente orgánico, el pr6ximo problema es
separar la mezcla acuoso-orgánico y realizar alguna eva
luaci6n de p�rdida de orgánico y sistema de operatibili
dad. La separaci6n de acuoso y orgánico llamado separ�
ci6n de fases o sedimentaci6n, es frecuentemente reali­
zado en sistemas mixers-settlers; en la terminología de
SX, el uso de la palabra emulsi6n es generalmente reseE
vado para situaciones donde la mezcla de acuoso y orgá­
nico son sumam-ente lentas para su separaci6n.15

T�cnicamente la mezcla en el mixer es una emulsi6n; pe­
ro, por costumbre en Hidrometalurgia -no es referido a -
una emulsi6n a menos que sea un problema. En cualquier
situaci6n, la separaci6n bien marcada de acuoso y orgá­
nico es de fundamental importancia para la practibili-­
dad del proceso y por ende el buen �xito en parte econ�
mica.
Es de importancia saber distribuir en Planta Piloto y -

Laboratorio, el problema de separaci6n de fases, de tal
forma que los trabajos den datos válidos.
La separaci6n de fases se lleva a cabo en dos fases:

l. El llamado rompimiento primario; es decir, la masa
de la mezcla se separa por un proceso de coalescencia y
sedimentaci6n en las dos fases componentes. Esta fase
de rompimiento primario es la que controla el tamaño -
del sedimentador (Settler) para el diseño.
2. Seguido por un gradual aclaramiento de ambas fases,
donde las gotas ultrafinas se asientan. Si este aclar�
miento final no se lleva a cabo dentro del sedimentador
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en.un sistema en contracorriente, éste materialmente no 
daña la eficiencia del sistema. 
Sin embargo, el raffinate debe tener todos los solven­
tes finos removidos para evitar p�rdida excesiva de sol 
vente, y el solvente cargado debe estar libre de gotas 
finas de acuoso para evitar contaminaci6n de la solu-­
ci6n stripp. 

El rate de coalescencia, es más rápido para sistemas -
con tensi6n superficial alta. Entonces, agentes acti­
vos de superficie, los cuales tienen menor tensi6n in­
terf'acial hacen que disminuya ese rate. 

Emulsi6n y Disper�i6n 
La mezcla de líquidos inmiscibles, como resultado de a­
gitaci6n o mezcla, es una emulsi6n o dispersi6n de un -
líquido en una· fase continua de"i otro; en general, las 
dispersiones se consideran como emulsiones inestables -
o transitorias, cuya fase dispersa esta formada porgo­
titas r·elativa.'Ilente gruesas. Las condiciones qua gibi­
ernan la formaci6n de uno u otro tipo de dispersi6n han
sido objetos de considerable estudio. Las gotitas dis­
persas.no son generalmente uniformes en tamaño. La al­
ta viscosidad de uno de los líquidos· f'a.vorece que éste
sea la fase contínua.

La presencia de un emulsivo o agente de superficie acti. �
--.:

"" 

. .,,.

va tiene también gran influencia; y en general, el lí- ::· / _·:
quido en el cual el soluble es emulsivo, tiene la mayo3:::· ·, -.
tendencia a f ermar la fase contínua. Se llama inversi'h�i ·

,.¡j �· 

al cambio de una f'ase dispersa a otra, y presumiblemen
t

 
ocurre cuando la f'orma de emulsi6n existente, es la me:.. 
nos estable en las condiciones del sistema, La inver-­
si6n puede ser causada por diluci6n de la emulsi6n con 
la f.ase dispersa o16

La estabilidad de una emulsi6n es una propiedad impor-­
ta...-rite, pues en cada etapa de extracci6n es necesario se-
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parar las fases. Se entiende por estabilidad, a la re­

sistencia que ofrece la dispersi6n a la coalescencia de 

las gotitas de la fase dispersa. Para que una disper­

si6n se "corte" o se separe en sus fases, hunde pasar 

por los siguientes fenómenos: 

l. Colisión: La sedimentaci6n es más rápida cuando me­

nos viscosa sea la fase continua, y cuanto mayor sea

la diferencia de densidad entre ambas fases.

2. Floculaci6n: Esta relacionada con el potencial Z, -

que se forma en la superficie de esfuerzo tangencial

dentro de la fase contínua. Si la fase dispersa es

el líquido orgánico, ello conduce a gotitas que se -

cargan negativamente, rodeado de una capa inmovil de

iones de carga opuesta.

3. Coalescencia: Llamado así a �a fusi6n mutua de dos o

más gotas floculadas, lo que requiere perforaci6n de

la película que rodea las gotas. La fuerza impulso­

ra es la tensi6n interfacial; y para líquidos en e­

quilibrio, cuanto más alta es la tensi6n interfacial

más rápida es la velocidad de colescencia. En el ca

so de lqiudiso no en equilibrio, el cambio de tensi6n

interfacial durante la extracci6n, entre las gotas y

el líquido circundante, influye en la velocidad de -

coalescencia.

4. Separaci6n: El corte primario de una dispersi6n es -

ordinariamente tan rápido, que solo un breve período

sin agitaci6n suele ser suficiente para separar las

fases. En procesos efectuados por lotes, la mezcla

suele sedimentarse en el mismo recipiente en que se

agitó. En procesos contínuos, de ordinario se deja

fluir la mezcla en un recipiente aparte para la sepa

ración de las fases.
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Dispersión y Coalescencia 

Los aspectos físicos de SX, son fundamentalmente rela­
cionados con la dispersi6n de las dos fases en la mez­
cla, el tipo de formación de gota y el rate y perfcc-­
ci6n del desenganche de fases. 
El tamaño de gota esta gobernado por la agitaci6n y el 
tipo de impeller, tensión superficial y densidades de 
las dos fases; por otro lado, cuanto más pequeño es el 
tamaño de gota, mayor es el rate de transferencia de m� 
sas. Unido con este incremento de la dispersi6n sin e� 
bargo, es incrementado el tiempo de coalescencia reque­
rido, y por ende, el tamaño del sedimentador. También, 
como el tamaño de gota de la fase dispersada decrece, -
las gotas se comportan mas y m�s como esferas rígidas, 
y el rate de transferencia de masa decrece. El rate de 
transferencia de masa y el rate de coalescencia, serán 
dependientes de la proporci6n de fases y de la selecci6n 
de fase con tínua.17 

La Fig. (II-12), sefiala la variaci6n de la longitud de 
la banda de dispersi6n en función del flujo total por -
unidad de área del sedimentador bajo condiciones varia­
das de mezcla expresadas por el término N3D2, donde: 

N: Velocidad del impeller (rev/seg). 
D: Diáme·tro del impeller (pies). 

Una de las mediciones, los cuales deben ser realizados 
en el laboratorio, conciernen a p�rdidas de solvente en 
el raf�inate. Puesto que estas pfrdidas es uno de los 
elementos blsicos para el costo del proceso. 
Las p6rdidas de solvente en un circuito de operaci6n, -
puede ocurrir por evaporaci6n, ataque químico o por en­
trapamiento o solubilidad en el acuoso en la descarga -
del circuito. 
Se asume que ningún solvente será propuesto para uso co 
ruercial, si tiene un alto rate de ataque químico por 
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los componentes del sistema, que por supuesto deberl ser 
determinado por un período largo de prueba. 
La pérdida de solvente por entrapamiento en el raffinate 
constituye uno de los grandes potenciales de costo del -
proceso. La medici6n de esta pérdida es dificultosa cu­
antitativamente, pero hay una serie de técnicas analíti­
cas disponibles, los cuales ayudan a solucionar este pr� 
blema; uno de ellos es hacer pasar el raffinate por una 
columna de carb6n activado, y la cantidad de orgánico ad 
sorbido sobre el-carb6n puede ser determinado analítica­
mente. Una segunda técnica es pasar el raffinate por un 
filtro de sílice, tratando el residuo con H2s04 concen­
trado a alta temperatura para carbonizar cualquier mate­
rial orgánico. 

II.B.2 Cr-istali.zaci6n de Sulfato de Cobre (Termodinámica
y Cinética). 

* Termodinámic.a

La variaci6n de energía libre, que tiene lugar al forma� 
se un germen cristalino, puede descomponerse en dos su­
mandos (Fig. II.13). La ener?ía libre F1, debida al de­
sarrollo de las caras del germen cristalino venciendo -
las fuerzas de tensi6n interfacial cristal-disoluci6n, 
es positiva y proporcional a la superficie del gérmen; -
la energía F2, debida al paso de las moléculas del esta­
do de movilidad que caracteriza a la disoluci6n al de r� 
lativa rigidez propio del s6lido cristalino, es negativa 
y proporcional al volumen del germen. La suma de estas 
dos energías da para la energía libre total una curva en 
forma de campana (curva F de la Fig. II.13). El mfucimo 
de esta curva corresponde al tamaño crítico. Como el -
sistema siempre tiende a evolucionar en el sentido de -
disminuir la energía libre total, los gérmenes de tamaño 
inferior al crítico tenderán a disolverse nuevamente, -
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mientras que los de tamaño superior serán estables y ere 
cerfui al disminuir la energía libre total. 

Las curvas de trazo contínuo en la figura, corresponden 
a un determinado valor de la sobresaturaci6n. Para una 
sobresaturaci6n menor se obtendría para la variaci6n de 
la energía libre total la curva F', cuyo máximo corres­
ponde a un tamaño crítico de germen mayor que el ante-­
rior; es decir, que eJ. tamaño de gérmen crítico es mayor 
al ser menor la sobresaturaci6n. Esto también puede ex­
plicarse de una forma más intuitiva, suponiendo que la -
solubilidad de los gérmenes cristalinos es mayor mien-­
tras es menor su tamaño; así, una disoluci6n saturada -
respecto a los cristales visibles, no lo está respecto a 
los gérmenes, por lo que estos se disuelven en ella. Pa 
ra una cier·ca sobresaturaci6n, la disoluci6n aparecerá -
como saturada para los gérmenes del tamaño crítico y, co 
mo ho saturada para los de tamaño inferior; al crecer la 
sobresaturaci�n, el ta.IL.ffi1.0 del gérmen para el cual la ó.i 
soluci6n no está todavía saturada, va siendo cada vez m� 
nor. Luego la regla general sería que, para obtener cri� 
tales pequeños hay que conseguir sobresaturaci6n lo más 
altas posibles; esto tiene sin embargo, un límite prácti 
co, pues cuando la sobresaturaci6n es muy elevado y se -
consigue un tiempo muy corto, el tamaño de las partícu-­
las individuales es tan pequeño que el aspecto cristali­
no llega 'a perderse por completo, obtenifndose la sustB.;!! 
cia en forma pulvurulenta como ocurre en la precipitaci6n 
con reactivos químiccs, o en la evaporaci6n instantánea 
de disoluciones por disminuci6n brusca de la presi6n. 

:ir Cinética 

La cinética de cristalización (velocidad de evolución -­
del sistema), relaciona 2 procesos que se realizan con -
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cierta independencia uno del otro; formaci6n de núcleos 

cristalinos y el crecimiento de los cristales, dependie� 

tes de la sobresaturaci6n. 

Según Miers, existe una curva de sobresaturaci6n A'B' // 

A B (Fig. II.14), solamente en los puntos inferiores a -

aquella tiene lugar la formaci6n de núcleos. La zona -

comprendida entre las 2 curvas corresponde a estados me­

ta-estables de la disoluci6n; en ella, no es posible la 

formaci6n de núcleos, sino el crecimiento de los ya for­

mados. Con arreglo a este simple esquema, si a una diso 

luci6n que se encuentra en la zona meta-estable se le a­

grega una siembra de pequeños cristales (procedente de -

una operaci6n anterior o de cristalizar una disoluci6n -

muy sobre enfriada), estos crist
.
al

_
es crecerán uniforme-

18
mente sin que tenga lugar la formaci6n de nuevos núcleos. 

II.B.2.a Equilibrio de Cristalizaci6n - Fundamentos

Para disoluciones relativamente diluidas, generalmente -

se trazan las curvas de solubilidad en el intervalo de 

concentraciones y temperaturas interesante en la pr�cti­

ca, lo que da un aspecto distinto a los diagramas de tem 
. 

-

peratura vs. composici6n, frecuentemente en las disolu--

ciones acuosas de sales minerales se forman hidratos cu­

ya solubilidad en determinados intervalos de temperatura, 

es menor que la del compuesto puro, y por lo tanto cris­

talizan. - Cada hidrato tiene su límite de existencia y -

su propia curva de colubilidad, variable con la tempera­

tura. 

Cuando se conocen los diagramas de solubilidad, es fácil 

calcular 1oz rendimientos que se pueden esperar de una -

cristalización llevada a cabo dentro de ciertas condicio 

nes en el sistema de que se trate, los cálculos se limi­

tan, en general, a balances sencillos de materia entre -
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las condiciones iniciales y finales. Los valores obte­
nidos deben considerarse como rendimiento límite dentro 
de las condiciones de cada enunciado, y sin especifica­
ci6n en cuanto al tiempo requerido por la operaci6n ni 
al tamaño de los cristales producidos, ya que estos c�l 
culos se basan en admitir que se alcanza el equilibrio 
indicado por los diagramas. 

Las relaciones solubilidad-temperatura en un sistema de 
tres componentes pueden ser bastante complicadas, sobre 
todo cuando hay posibilidad de formaci6n de compuestos 
intermedios (hidratos, sales dobles, etc.). Estos dia­
gramas ternarios son útiles para dar una idea de conjun 
to, pero no se prestan bien para la realizaci6n de cál­
culos· de cristalización. J.M. Bell y w.c. Taber, han -
estudiado el sistema de tres compuestos CuO - so3 - H20•
Las condiciones de equilibrio para sulfato cúprico, H2-
S04 y H20 a 25°c son indicados en la Tabla II.C. De a­
cuerdo a la Fig. II.15 la curva se aproxima al lado del 
tri�gulo, señalando que la solubiiidad· es disminuido -
por la adición de H2s04; y entre By e, las líneas enl�
zantes corresponden puntos para soluci6n y residuo, to­
dos encontr�dose en el punto 5 (fase s6lida pentahidr� 
tada). De C a  D las líneas se encuentran en el punto 3 
(fase s6lida trihidratada) y de D a  E las líneas conver 
gen el punto 1 (fase s6lida mono-hidratada). Solamente 
una línea fue determinada fuera de E y este indica que 
la fase s6lida es anhidra. 

La curva de solubilidad del sulfato cúprico con incre­
mento continuo de H2S04 señalar�: 

1) Variaci6n de solubilidad y composici6n constante de
s6lido, o

2) Solubilidad constante y variaci6n de la composici6n
del s6lido.
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De esto H.W. Foote señaló que a 25°c el rango de estabi­

lidad del pentahidratado es de O a alrededor de 47.66 96

de H2S04, del trihidratado (50.23 á 54.78 % de H2s04), -

del monohidratado (61.79 á 85.46 % de H2s04) y de la sal

anhidra por encima de 86.04 % de H2S04.19

La solubilidad del sulfato cúprico en H20 han sido medi­

dos por muchos investigadores, A. Etnrd, T. Gruner y R.

Brandes, etc. El mejor valor representativo para la so­

lubilidad expresado en 100 gr de H20 y 100 gr de solu-­

ci6n, son: 

ººº 10 20 30 40 60 100 _!40 18Q­

Soluci6n 12.5 lL�.3 17.2 20.0 22.5 28.5 43.0 44.5 43.0 

H20 14.3 17.4 20.7 25.0 28.5 40.0 75.4 80.2 75.0 
-----'--�----. .-�---_.,;;,_---J�'"----.----.J 

Fase S6lida CuS04.5H20 3H20 H20 

II.B.2.b Formación de Núcleos� Creci�iento y �istribu­

ci6n de Te.maños de los Cristales 
--

Se sabe que en el mecanismo de cistalización intervienen 

dos fenómenos diferentes que son: 

1) Formaci6n de núcleos o gérmenes cristalinos.
2) Crecimiento de los cristales.

Ambos dependen de la sobresaturaci6n, pero de forma dife

rente. Para que se forme un germen cristalino es preci-e

so que, en un instante determinado, coincidan en un pe- -

queño ent_orno de la masa d.e la disolución, un cierto nú­

mero de mol�culas de la sustencia disuelta.

El número de gérmenes que se forman en un volumen deter­
minado de la fase líquida depende de la sobresaturación,

puesto que al diS!-ainuir el tamaño crítico será mayor el

número de cristalitos que pueden originarse al cambiar -

de fase una determinada fase de soluto, dependiendo de -

la velocidad de di�usi6n de las moléculas de soluto, los
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cuales tienen que trasladarse en el seno de la disolu-­

ci6n para que los gérmenes se formen y llegen alcanzar 

el tamaño crítico. 

Al crecer la sobresturaci6n aumenta la viscosidad, dis­

minuyendo la velocidad de difusi6n. En general, la fo� 

mación y el crecimiento de los gérmenes tienen lugar con 

una cierta simultáneidad; por ello, cuando se desea con­

seguir cristales de tamaño uniforme, el camino más segu­

ro es introducir en la disolución ligeramente sobresatu­

rada un cierto número de cristales pequeños para que -

crezcan en ella (cristalizaci6n con siembra). El creci­

miento de los gérmenes cristalinos estables, se realiza 

a expensas de las moléculas disueltas en la disolución -

sobre saturada. 

La velocidad de crecimiento, puede considerarse como di­

rectamente proporcional a un potencial e inversamente -­

proporcional a una resistencia. 

El potencial es la sobresaturación; en cambio la resisten 

cia puede considerarse como: 

a) Resistencia a la difusión de las moléculas hasta que

alcancen la superficie del cristal.

b) Resistencia específica de cada cristal, que depende
de su orientación con respecto al retículo cristali-­

no.

La resistencia del Tipo a) puede explicarse por la teo-­

ría de las capas de tránsito. El acceso de las molécu-­

las disueltas tiene lugar por difusión a través de una -
• capa estacionaria que rodea al cristal; este fenómeno de

difusión, más lento que los demás, es el que determina -

la velocidad de crecimiento. El espesor de la capa de.

tránsito debe lógicamente disminuir al aumentar el movi­

miento relativo entre la fase sólida y la líquida, y, en

efecto, se encuentra experimentalmente que la velocidad
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de crecimiento aumenta cuando el sistema se somete a agi 
taci6n, pero s6lo hasta cierto límite a partir del cual 
permenece constante. 

La existencia de una resistencia específica, diferente -
para cada cara, es necesaria para explicar la constancia 
de la forma del cristal durante su crecimiento. Si la -
velocidad de crecimiento fuese igual para todas las ca-­
ras, los de mayor superficie se desarrolla.rían más, ha-­
ciendo desaparecer a los menores y variar la forma del -
cristal. Hay pues, que admitir que la resistencia al -
crecimiento es mayor en unas caras que en otras, depen­
diendo de su orientaci6n; lo que puede explicarse por la 
existencia de valencias residuales, variables en su in­
tensidcd, según la posici6n de la cara respecto a la red 

• J.- 1 . cr1.sva�1.na. 

La velocidad de crecimiento no aumenta indefinidamente -
con la sobresat1.1rac:i..6n o el sobre-enfriamiento·, pues al 
hace�se �stos ·mayores se eleva la viscosidad y disminuye 
la velocidad de disminuci6n. 

La distribuci6n de tamaños en una masa cristalina indus­
trialmenie es importante; es decir, obtener cristales de 
un tanaño tan uniforme como sea posible, prefiriéndose, 
en general, cristales de no muy grandes dimensiones, por 
facilitar el transporte, empaquetado, etc. 

Una determinada masa de sustancia cristalizada puede pr� 
sentarse en muchos cristales pequeños o en pocos grandes, 
dependiendo de la.s condiciones en que se haya llevado a 

• cabo la cristaJ.izaci6n; interviniendo simultáneamente en
el resultado la formaci6n de núcleos y el crecimiento de
cristales e La Fig. II.16 expresa la intensidad de cada
uno ¿e estos fenómenos en funci6n de la sobresaturaci6n.

Puesto que se trHta de fen6menos hasta cierto punto indG
pendientes y de mecanismos distintos, ambas curvas podrán
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estar muy separadas o llegan casi a superponerse. Sin -
embargo, y sobretodo en el caso de las disoluciones, am­
bos fenómenos suelen presentarse simultáneamente, al me­
nos para un cierto intervalo de la sobresaturaci6n, mB..Li­
teniéndose siempre la curva de la velocidad de crecimie� 
to más a la izquierda que la far-maci6n de núcleos. 

Para evitar en lo posible la formaci6n espontánea de nú­
cleos, se agrega una siembra de pequeños cristales ya -­
formados, seleccionados mediante un tamizado previo, y -

se mantiene la sobresaturaci6n en un valor relativamente 
bajo. Aún así, es difícil impedir aumentos locales de -
la concentraci6n con producción de núcleos, o bien rotu� 
ras de cristales ya formados; conduciendo ambas causas a 
que la dispersi6n de tamaños sea mayor en los cristales 
obtenidos que en los de siembra. · 

II.B.2.c

La cristalización es un fenómeno exotérmicoª En la cris 
talizaci6n a partir de disoluciones es menor, en general, 
el calor producido, y su influencia en el proceso es re­
lativamente pequeña si intervienen transformaciones de 
elevada tonalidad térmica como la evaporaci6n. Cuando -
se trata solamente de enfriar las aguas madres hasta una 
determinada temperatura, la eliminaci6n del calor de -
cristalización puede intervenir en forma apreciable y de 
berá tenerse en cuenta en los cálculos. 

Son escasos los datos de calor de cristalización en la 
bibliografía química, con más frecuencia se encuentra el 
calor de disolución (calor de dilución-calor de cristali 
zaci6n), cuyo valor absoluto no difiere mucho de aquél, 
ya que el calor de diluci6n suele ser pequeño. Para al@. 
nos sistemas se dispone de diagramas entálpicos comple-­
tos, que permiten calcular con exactitud y rapidez el e­
fecto térmico, por diferencia de ordenadas entre los pun_ 
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tos correspondientes a los estados inicial y final, lo­

calizados por la temperatura y composici6n del sistema 

al iniciarse y finalizar la cristalización.20

Tabla II.c - Condiciones de Equilibrio para Sulfato Cú­

prico, H2S04 y H20 a 25°0.
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1.5408 

1.5643 

1.6824 

1. r/752

1.8118

1.8266 

Soluci6n 
jrcuo 96 s03 
9.17 9.26 

5.91 15.90 

3.39 23.09 

1.82 28075 

1.32 39.74 

1.38 

1.02 

.38 

.368 

.104 

.105 

.15 

.07 

41.29 

41.04 

43.ó3

4-7.86

49.07

51.46 

53.51 

62 .14 

68.34 

72.41 

74. 26

Residuo 
% cuo % s01 

30.24 30.35 

30.62 31.30

29.11 31.08 

31.15 31.70

30.34 32.08 

29.81 .35.25 

27.4 

32.65 

32.77 

20.16 

30.42

26.34 

26.46 

31.82

30.50 

30.50 

38.47 

38.29 

38.70 

47.54 

46.89 

48.73 

51.?6 

51.82

54.12

59.70

CuS04.5H-:,O 
e:.. 

CuS04.5H20

CuS04.3H20 
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CuO o 

Fip� II.1..2 -. Solubilidad del Sistema cuo - so3 - H20•

•ri

·r-f 

o

• Noº de 
o Núcleos 
o 
,..... 

Sobreturaci6n 

Fig. II.16 - Compar�ci6n de los Fenómenos de Crecimiento 
y Nucleaci6n. 

'-



-III. I N G E N I E R I A GENER AL 



- 51 -

III.A PARTE EXPERIMEI-:fTAL 

III.A.l Exneriencias Preliminares

Estas experiencias se llevaron a cabo a nivel de 1� 
boratorio para visualizar en forma objetiva los pa­
rámetros principales del proceso. 

y 

oL_L_J__J_ _ _L_jL__J__LJ.:::::±::=l.x 
10 30 . 70

(g/1) 
90 

Fig. III.l - Isoterma de extracci6n para los reactivos LIX 70 
y LIX 64N. 

La extracc.i6n es mayor para el LIX 70, conforme au­
menta el nivel de H2s04• Por esta raz6n es conve-­
niente trabajar con el reactivo orgánico LIX 70 en 
rangos más ácidosº 
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() 

-

�J - .... y 

LIX 70 

LIX 70: 20 96 
LIX 64N: 20 % 

r 

1 2 3 4 5 
LIX 64N 

N6mero de Contactos 
Ac. Inic.: 10 g/1 
pH: 2.0 
O/A: 1.0 

Fig. III.2 - Raffinate producido en funci6n del número 

de contactos con los reactivos orginicos 

LIX 70 y LIX 64N. 

Just_amente en tres contactos se tiene O g/1 de Cu -

para el LIX 70, no ocurriendo en el c�so del reacti 

vo LIX 64N que necesita cinco ó más contactos, ded� 

ci6ndose su funcionalidad del reactivo LIX 70 fren­

te al pH. 

Esta prueba preliminar se realiz6 para visualizar 

la solubilidad del cobre en funci6n del contenido 

de H2s04, empezando a cristalizar-se e. -4-00 g/1 H2S04,

fijando de esta manera la conccntraci6n de cobre en 

el orgfuiico descargado. 
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2.0 ,----,----------------------.------

" 

r-1 1.5 

•r-1

'� 

� 
o 

1.0 

0.5 

---

Org. Inicial 
2.70 g/1 

o L----L. __ ...__ ____ ..J..----�----------------'

2 5 10 15 20 
Cu Acuoso, g/1 

25 30 

Fign III.3 - Isoterma de re-extracci6n para el reactivo LIX 70 
(10 %), en diferentes concentraciones de H2s04•

100 

80 

• 

� 
:;::s 40o

o:. 20 

o 

En las Figs. III.4 y III.5, se concluye que para un 
tiem�o de contacto de 2 minutos, se alcanza un 95 % 
de recuperaci6n. 

r
-

' 

1 2 3 4 

'l'icmpo (Minutos) 

A 

p 

o 

5 

c. Inicial: 4 g/1 Cu
H: 0.9
/A: 1.0 

_F_i_..g"""._I_I_I_.4-_' - Cinética de extracci6n con orgánico LIX 70 (10 ��).
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100 

/
., 

� 60
•M
o 
aS 

... 

r 
Acuoso Ini­
cial : 30 g/1 Cu 
Orgánico Ini-· 
cial : 2.70 g/1 

� 40 
(l) 300 g/1 H2S04 

0/A : 1 6 20 
Q) 

o:; 

o 

1 2 3 4 5 

Tiempo (Minutos) 

Fig. III.5 - Cin�tica de re-extracci6n con orgánico LIX 70 -
(10 9�). 

La prueba, que se muestra en la Fig. III.6, deter­
mina una importante variable en la operaci6n de me� 
clado,.esto es, la velocidad del impeller. Incre­
mentando esta velocidad la recuperaci6n es mayor y 
una mejor disposici6n de ambas fases. 

Ex 
� 80 1----�--�t/C--,.__--t---7"�-t----t------t
..._, 

A 

'° 60 
·n

� 40 
(l) 

p¡ 

6 20 _A_· _:____,,+-'--"'---+--�..a..--+--""'----+=--............ -+----+-----1

re. 0: r .5 

100 

Cu, 

200 300 500 600 
Veloc. del Impeller (pies/min.) 

3. 

700 

Fig� III.6 - Extracci6n y re-extracci6n en funci6n de 
la velocidad del impeller. 
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Las pruebas que se muestran en la Fig. III.7, tuvi� 
ron como finalidad determinar en forma aproximada -
el número de etapas te6ricas para Extracci6n y Re­
extracci6n. 

Acuoso: 24.2 g/1 Cu
.._, 4 1--,,�--+-�:__---1-----+-----t------t 20.9 g/1 H2S04
o 
·n

� 2 1------4------f-----+-----+-------t 

o 

::1 
o 

o '-----..L.-----'-------1------'------' 
25

30 

,..... 

�25

o 20
UI 

o 
,5::J ... 

10
::J 

5 

o 

o 5 10 15 20 
Cu Acuoso (g/1) 

I / 
.,,,,,. 

I 
IV 

.,

-¡ 

2 4 6 8 

Cu Orgánico CrJl)

Orgánico: 30 % LIX 70
3.25 g/1 Cu 

Acuoso: 320 g/1 H2S0415 g/1 Cu 
Orgánico: LIX 70 30 %

6.5 eJl Cu 

Fi·g. III o ? - Oonstrucci6n del diagrama de McCabe Thiele para
Extracción y Re-extracci6n. 
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En el diseño de sedimentadores (Fif. III.8), es im­

portante considerar el factor de separaci6n de fa-­

ses, siendo un parámetro fundamental la ·temperatura. 

Orgánico: LIX ?O 

Acuoso: 5 g/1 Cu 

pH: 2

O/A: l

0.5 1.0 2.0 

Flujo E�pccífico (cal/!!lin./pie2) 

Fig. III.8 - Banda de dispersi6n en funci6n del flujo específi­

co variando la temperatura. 

100 

� 90 
·r-i 
(.) 

g 80 
F-f 

.p 

H ?O r� 

�-
60 

50 

Fig .. II_I.9 

--·--

� 

:/ 

25 30 40 50 

% Orgánico LIX 70 

Gráfico de% de extracci6n VS % orgánico 

LIX 70. 

10 � 
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7
º
J 

� 
V 

E1 / 
/ 

, 
0/A: 5.46

J7 

10 20 30 40 
Cu (Acuoso) 

Fig. III.10 - Perfil dé etapas de extracción. 

20 

as 16 
O) 

o 

< 12 
CD 

ÍT.f 
8 

� 

"t:o ll-

o 

[7 s, 
- �

1 2 3 

g/1 Cu Fase Org&nica 
4 

A 

o 

· Fi�_III.11 - Perfil de la etapa de re-cxtracci61! con 400 g/1

H2S04, a la temperatura de 20°c. 
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III.A.2 Exoeriencias Cuantitativas

Estas experiencias cuantitativas tuvo el propósito espe­

cífico de producir sulfato de cobre por sx. Se llev6 a

efecto en una Planta Portátil de la Denver Co. de 2 li­

tros de capacidad (Mixer). La solución alimentación tu­

vo una concentración promedio de 40 g/1 Cu y pH de 2, v�

riando su temperatura entre 15 y 2000. Las condiciones

Óptimas de operación fueron:

ñ Concentraci6n de LIX 70 - 40 % diluido en kerosene. 

ñ Concentraci6n de acidez en re-extracción - Cristaliza-

ción 400 g/1. 

� Una etapa de extracción y una de re-extracci6n. 

Se-diseñ6 una celda de re-extracción-cristalizaci6n y se 

realiza.ron cambios por no considerarse esta del tipo Tr� 

diciona.l, en lo que compete a los Mezcladores-Sedimenta.­

dores, siendo el cambio más importante el tener que colo 

car baffles a la salid� del mezclador. 

Cabe recalcar que el sulfato producido en la interfase y 

precipitado una vez alcanzado el tama�o adecuado, para 

vencer la densidad del electrolito, fue de ta.maño muy fi 

no. 

La pureza del sulfato alcanz6 un promedio de 99.90 %, -

siendo la principal impureza. el Fe, debiéndose este a la 

selectividad del orgánico. 

De estas pruebas se inferió la posibilidad de producir -

sulfato de cobre por SX, siendo los par��etros obtenidos, 

base para el diseño respectivo. Detalles y resultados 

de las pruebas en las Tablas y Figuras siguientes. 
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Tabla III.a - Análisis Granulom�trico del CuS04.5H20 Pro­
ducido. 

% en Peso %, Acumulativo 
Malla Parcial {+; (-j

+ 28 6.65 6.65 100 .. 00 
-28 + 35 8.06 14.71 93.35 
-35 + 65 57.16 71.87 85.29 
-65 + 100 22.85 94.72 28.13 

-100 · 5.28 100.00 5.28 

Tabla III.b - An�lisis del Sulfato de Cobre Producido. (g/1): 

Base Produc. Cu Pb Zn Fe Fe++ .!:-_� Sb Bi Ca Mn 1!g_ Ni 
Soln. Lixiv. 40 ¿.01 .53 4.0 2.0 .04 ¿.01 .01 .32 .22 .68 / .. 01 

Cu S04 Al :JE AsJE. Bi :E Ca3E Cd1E Fe Mt5:E Mn!f: Pb:!:

CuS04.5H20 1ra. 25.4 39.6 10 193 3 5 /10 .13 /5 24 8 

CuS04.5H20 2da. 25.4 39.8 10 171 3 5 ¿10 .14 ¿5 25 8 
CuS04.5H20 3ra. 25.7 39.7 10 132 3 5 ¿10 .12 L5 28 8 
CuS04.5H20 4ta. 25.4 40.2 10 100 3 5 ¿10 .09 L5 25 8 

SiI znE Pureza 
¿100 80 99.84 
/100 80 99.83 
/100 80 99.85 
¿100 80 99.88 



Tabla III.c - Balance de Prueba. 

Prue Lt. Sol. g/1 Cu g/1 Cu 
ba- Aliment. Aliment. Raff. 

1 76 40 8 
2 76 40 10 

Cu Extr. en ·sx (Kg.) 
Equiv. en CuS04-.5H20 

2.43/9.55 
2.28/8.96 

Vol. Elect. 
0rig. (lt) 

12 
12 

Peso Sulfato Vol. Final Análisis Final Cu Ccntenido o Incre 

Análisis 0rig. �g¿1) 
cu_ 1!2S04-

20.7 397 

16.6 395 

Cu Teórico 
Producido Electrolito 

(Kg) (Lt) 
(g/1� Electr. 

Cu H2S04 
��to en Soln. (gr¿ 
Eguiv. en 0uS04-.5H2.Q 

PreciE• (Kg)� 
Eg. CuS0�.5!126 

Eficiencia 

Extrae. (%)

9.15 11.3 21.3 355.6 + 7.71/30.29 2.507/9.58 80 %

8.75 10.8 19.6 351.7 -12.48/49.03 2.277/s.91 75 %

� Cu Teórico Precipitado= Cu extraido de SX (Kg) ! Cu contenido o incrementado en solución 
electrolítica. 
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/,,,..-----------------------

/..------------------

Tanque 

Kerosene 
Tanque 

O , . 
rganico 

Lixiviación
por 

Percolación 

Soln. 
Lixiviada 

1 

Tanque de
Solución 

Fresca 
--------------1-i.l 40 g/1 Cu 

Ta..l'lque
H2S04 

400 t\/1

Estanque del 

,1 

30 g/1 H::>S0LJ. 

;r-,,.___ 

{ � ., 

Z:x:tracción 
O/A: 5.46 

1 Etapa 

,_) 
Raffinate

8.0 v'l 
Cu 

0rg. Car­
gado 8 .. 10 
g/1 Cu 

1. 

Re-extracción 
O/A: 1 
1 Etapa e----11-� Purga 

¡ -

40 V/O Reac­
tivo or(;ánico. 
60 V/O Kero­
sene. 

Solución) 
Stripp. 

\\. Solvente Re­
generado (2.24 

g/1 Cu) 

1. 

-
• ¡- _:¡ --

�ant G.CJ..Oll c·-,,...,....,L�>:111------_...,. 

.... ____ J"!.V n. / Ac :.1 o D il

Lavado de 
CuS04-.5H20 

, . 
CuS04.5H20 

( l¡. t • m • p • d. ) 

II.A.3 - DiaGrama de Flujo del Proceso. 
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III.B. DISENO DEL EQUIPO

III.B.l poncepto de Escala�iento (Scaling-Up)

Luego de que se haya recogido suficiente informaci6n -

de las variables de operaci6n para producir sulfato por 

SX-cristalizaci6n, uno de los problemas del Scaling-Up 

en el diseño de circuitos de SX es la definici6n de un 

adecuado mezclado en los mixers y la determinaci6n de 

equipo auxiliar que deberán funcionar en el circuito. 

El Scaling-Up puede ser realizado sobre la linea de -
una similaridad geométrica. Es por esta raz6n, para -

asegurar la validez del criterio de scaling-up, traba­

jos comparativos fueron realizados en la Planta Piloto; 

estas pruebas, nos dieron los siguientes paráraetros de 

operaci6n, base para el diseño respectivo. 

k Una etapa de extracci6n. 

ú Una etapa de re-extracci6n-cristalizaci6nc 

tr. Tiempo de retenci6n: 3 minutos en extracci6n-ra-ex­

tracci6n (Mixers). 
� Flujo específico: 75 lt/min./m2 en extracci6n-re-ex-

tracci6n (Sedimentadores). 

� Concentraci6n de reactivo: 40 % en volumen. 

� Altura de baño de orgánico: 20 cm. 

� Volumen total de orgánico en estanque de almacena-­

miento y cañerías: 50 % del volumen de orgánico de •· 

una etapa. 

� Temperatura: 2000. 
� P�rdida de orgánico: 100 p.p.m. (O.l lt. Org/m3 de -

soluci6n de cosecha). 

III.B.2 Disefio de Mezcladores

El presente :proyecto es construir una planta para pro·· 

ducir sulfato de cobre, de una capacidad de 4 tonela-
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das diarias. Partimos de lo siguiente: 

A) D�terminaci6n de Flujos: Extracci6n y Re-extracci6n

a Producci6n: 4 Ton/día= 711.11 gr Cu/min. 
ít Alimentaci6n: 40 g/1 de Cu.

:ir Ra.ffinate: 8 g/1 de Cu.

:ir Transferencia neta: 32 g/1. 

Luego: 

Flujo de acuoso extracci6n= 211•11 gr Cu/mi12:., = 22.14
32 g/1 

Si O/A: 5.46 en extracción; Flujo orgánico= 5.46 x 
Flujo acuoso. 

Luego: 

Flujo orgánico extracci6n = 5.46 x 22.14- = 120088 
1-t;/min. 

Flujo Total Extracci6n = 143.02 lt/min. 

En re-extracci6n O/A: l (con recirculaci6n), por lo 
que los flujos son iguales a extracci6n. 

B) Tamaño de Mixers en Extr�cci6n y_R�-extracci6�

Teniéndose como flujo total= 143.02 lt/min. y un -
tiempo de retenci6n de 3 minutos°'

Luego:

Volumen mixer= Flujo Total x Tiempo de retención.
Volumen mixer= 143.02 x 3 = 429.1 lt (0.43 m3). -

Asumiendo que sean cilíndricos: V= 11 r2 x h (D = h)

Luego:

V = 11 D2 x D 
4 

---D = i_4_x_�_o_._4 __ 3_ =
1í 

Por tanto: D = H = 0.82 m.

Area = 2 17' rh = rr D X h 

Area ::: -rr X 0.82 X 0.82 
Area = 2.11 m2 

0.82 mo
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III.B. 3 Diseño de Sedimentadores

Sabiendo el flujo total = 143.02 lt/min. (O+ A) y el 
flujo específico en funci6n del área, tenemos: 

Area Sedimentador = Flujo Total = 143.02 lt/min.
Flujo Específico 75 lt/min./m2. 

Area Sedimentador = 1.92 m2

Generalmente largo = 3 x ancho (Sedimentador rectan(;U­
lar). 

Por tanto: 

Area = Largo X 
Largo (Largo)2 = 3 x Area. 

3 

Largo - 2.40 m. 
Ancho = o.so m. 

III.B.4 Diseño de Otros Equioos Menores

Se considerará en forma general el n6mero y tamaño de -
estanques y se tendr, preserite lo siguierite: 

III.B.4.a Estanques

ti Caja de mezclas (Alimentación-ácido-agua-raffinate).

Se tiene flujo acuoso = 22.14 lt/min. x 1440 min/día 

= 3,188 lt/dÍao 
Luego: 

Volumen en estanque de alimentación== 3.19 m3 (1) 
3.19 m3 (2) Volumen en estanque de raffinate= 

= 

Volumen en estanque de H20= 1.0 m3 (Asumido) 
Volumen en estanque de H2S04= 0.50 m3 (Asumido) 

Por tanto volumen total en caja de mezclas= 7.88 m3. 

Las dimensiones serán: L= � 7.88
1 

= 1.99 ::: 2.00 m. 

(3) 

( lL '\
,) 

'--
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* Estanque Diluyente

Se supone que el almacenaje de kerosene será solo pa­

ra compensar las pérdidas por arrastre� por lo tanto

se considerará un estanque de un volumen de 0.5 m3.

* Estanque Orgánico

Igual al diluyente, esto es 0.5 m3.

* Estanoue Solvente Fresco

:t 

:t 

* 

* 

Se supone que va a ser flexible al trabajo de la -

planta, por lo tanto- se puede asumir de 1 m3.

Estanque de H2S04: ]. m3.

Estanque de H20: 1 m3.

Esta.noue de Lavado y Decantación: 1 m3.

Area Total:

2 áreas mezcladores (Extracción y re-extracci6n) = 4�22

2 áreas sedimentadores (Extrae. y re-extracci6n) = 3.84

Area Total = 8.06 m2

III.B.4.b Bombas, Válvulas y· Medidores de Flujos

* Número de. Bombas:

1 en el Pad de Cosecha. 

2 en la Caja de Mezclas (1 para lixiviación y otro 

pará S-X). 

- 1 en el estanque de diluyente.
, . 

1 en el estanque de organice. 

1 en el estanque de solvente fresco. 

- l en el estanque de H2S04.

1 en el estanque de H20•

2 en el estanque de decantaci6n (Opcional).

Total: 8. 
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* Número de Válvulas:

1 en el Pad. 

- 4 en la Caja de Mezclas (Alimentaci6n, H2o, H2S04 y
Raffinate).

- 1 en el estanque de diluyente.

l en el estanque de orgánico.

1 en el estanque de solvente fresco.

l en el estanque de H2S04.

l en el estanque de H20.

- 1 en el estanque de decantaci6n.

Total: 11 válvulas. 

* Número de Medidores de Flujo:

Pad de Cosecha. 

Caja de Mezclas. 

Estanque de diluyente. 

- Estfu"1.que

Estanque 

Estanque 

d 
, . e organice. 

de solvente fresco. 

de H2S04. 

Estanque de H20. 

- Estanque de decantación.

III.B.4.c Inventario de Orgánico

Total: 

Acuoso Orgánico 

1 

4 

1 

1 

l 

8 

1 

1 

1 

4 

j: Volume'n de Orgánico en Mixers-Sedimentadores (Extrac­

ción y Re-extracción): 

Flujo de orgánico = 120 lt/min. 

Tiempo de retención mixer = 3 min. 

Luego: 

Volumen de org�nico mixer = 120 lt/min. x 3 min. = 

= 362.64 lt. 
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Altura de orgánico en sedimentador = 0.2 m. 
Area transversal en sedimentador = 1.92 m2. 

Luego: 
Volumen orgánico sedimentador = 1.92 x 0.2 x 1000 = 

= 380.0 lt. 

1r Inventario: 

Volumen de orgánico en extracci6n - 742.64 lt.
Volumen de orgánico en re-extracción = 742.64 lt.
Volumen en tuberías (50 % de una etapa 
de extracci6n: = 371.32 lt. 

1856.6 lt. 

�-Cálculo de las Pérdidas de Orgánico: 

Se tiene 0.1 lte orgánico/m3 de cosecha como p�rdida. 
Flujo de alimentación al año = 

= 22 .14 lt. 
min. 

1440 min. x 365 días =x dí.a 1 año 
11 1 636 .. 784 lt.

· · · año 

= (11,636.8 m3/año). 

Luego: 

0�l 
lt. Org. X 
m3/Cosec. 

11,636.8 m3' cosecha =
Año 

• 

6 68 1 t. Orp;.1,1 3. 
Año 



IV. E C O N O M I A G E N E R A L 
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IV.A EVALUACION ECOHOMICA DEL PROYECTO

IV.A.l Locación de la Pla�ta

La planta estará ubicada en la ciudad de Moroco­

cha (45 km. de la ciudad de La Oroya), el cual -

utilizará materia prima que es la soluci6n impreE 

nada de lixiviaci6n de minerales marginales de To 

remocho. 

En cuanto a la mano de obra, no habrá problemas -

ya que se necesita un mínimo número. Tampoco ha­

brá dificultades en lo que concierne a energía 

eléctrica, así como de disponibilidad de H20 y

H2S04 ya que su costo de producci6n es bajo. 

-IV.A.2 Cálculos Económicos

Para la realizaci6n del estudio económico conside 

raremos 2 cuestiones principales: Inversi6n Total 

y Determinaci6n del Costo de Operaci6n� 

IV.A.2.a Determin�ción de la Inversión Total

Se tendrá en cuenta 2 capitales: Fijo y el de 

Operaci6n. 

a Capital Fijo�- Se incluye el costo de la plag 

ta. 

$ 2'250,000/etapa, luego$ 2'250,000 x 2 = 

$ 4•500,000. 

Fondo y paredes de mezcladores y sedimenta­

dores (8.06 m2): 

$ 45,000/m2, luego$ 45,000 x 8.06 = 

$ 362,700$ 

Estanques (12.88 m3): 

$ 3000/m3, luego$ 3,000 x 12.88 = 

$ 38,640. 
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- Bombas (8) 
$ 90,000/bomba, luego$ 90,000 x 8 = 

$720,000. 
- Conexiones, codos, reducciones, etc. (2 eta

pas)
$ 255,000/etapa, luego$ 255,000 x 2 =

$510,000. 
Válvulas (11) 
$ 6,000/válvula, luego$ 6,000 x 11 = 

$66,000. 
- Medidores de Flujo Orgánico (4)

$ 90,000/Unid., luego$ 90,000 x 4 =
$360,000. 

- Medidores de Flujo Acuoso (8)
$ 39,000/Unid., luego$ 39,000 x 8 =
$312,000.

- Fundaciones, Bodegas y Oficinas
$ 6 1 000,000.

- Instalaci6n para lavado, separaciones sóli­
do-líquido y embalaje:
$ 10•500,0000

Total: • $ 23'370,000 • 
Varios (10 %) • $ 2'337,000 • 

Costo F.O.B. • $ 25'707,000 • 

Costo C.I.F. (Costo FOB x

1.15) • $ 29'563,000 • 

a========= 

* �apital de Operaci6n:- Principalmente se con­
siderará el Inventario de Orgánico (reactivo
+ diluyente), así como también su respectiva
reposici6n por p�rdidas.
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- Reactivo y diluyente: 

Precio reactivo:$ 1,200/lt. 

Precio diluyente:$ 30.00/lt. 

Sabemos que el inventario de orgánico es de 

1856.6 lt (2 etapas) y su concentraci6n al 

40 % de reactivo. 

Luego: 

Volumen de reactivo= 1856.6 x 0.40 = 742.64 lt. 

Volumen de diluyente = 1856.6 x 0.60 = 1113.96 lt. 

Por tanto: 

Precio de reactivo = 742.64 x 1,200 = 891,168.0 

33,418.8 Precio de diluyente= 1113.96 x 30 =

$.. 924,586.8 

- Reposición de orgánico:

P�rdida = 1163.68 lt.

Volunen de reactivo = 1163.68 x 0.40 = 465.47 lt.

Volumen de diluyente= 1163.68 x o.60 = 693.2 lt.

Por tanto:

Precio de reactivo = L�65.47 x 1,200 = 

Precio de diluyente= 698.2 x 30 = 

558, 561�.o

20,946.0 
--·--

$. 579,510.0 

Total:$. 1 1 505,000 

Luego: 

Inversión Total= Capital Fijo + Capital de 

Operaci6n. 

= 29'563,000 + 1•505,000 

= 31 1 100,000 $. 

IV.A.2.b Determinaci6n del Costo de Operación

Base: 1 TM de CuS04.5H20 

Si la transferencia de Cu es 32 g/1 y la produ.2, 

ción diaria de 4 TM (1 TM/6 hrs.), luego el fl:!:;l 
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jo de soluci6n acuosa en 6 horas ser,: 

22.14 l_t. x 6 hr. x 60 min. = 7.95 m3
min. l hr. 

Consideraremos varios costos: 

� Costo de Reactivos: 

- Reposici6n de Org�ico:- Sabiendo que las
p�rdidas son 0.1 lt org./m3, ento nces: 

Pérdida de orgánico/T.M. = 0.
!3

lt x 7.95 m3 =

= 0.80 lt/T.M. 

Volumen de reactivo = 0.80 x 0.40 = 0.32 lt. 
Volumen de diluyente= 0.80 x 0.60 = 0.48 lt. 

Costo de reactivo = 
Costo de diluyente= 

0.32 X 1200 

0.48 X 30 

= $ 38L�.oo 
= 14.40 

$ 398.40 

Luego costo de reposiciÓ!1 de orgán.ico/T.M. ,:,, 

$. 398.40 

Acido :- Principalmente H2S04, se considere-­
rl por T.M. $. 1á�ooo.oo.

- Agua:- Se considerarl $. 100/m3 cosecha.

Costo/T.M será: 100 x 7.95 = $. 795.00

TOTAL:$. 19,200.00 

� Costo de Labor: 

Operario:$. 3,000.-/Hombre-día. 
Supervisor:$. 9,000.-/Hombre-día. 

Asumiendo 2 operarios y 1 supervisor por guaE 
dia. 



- 73 -

Luego: 

Costo Operario = 
T.M.

$ 3
2
000 x 6 Hombres =

Hombre-día 4 TM/dia 

= $. 4,500.00 

$. _9,000 
Hombre-día 

Costo Su�ervisor = 
T.M.

= $. 6,750.00 

Total =$. 11,250.00 

� Costo de Energía: 

3 hombres-1 día X .::;_.. _____ .;;;._.;;;._.=..;;; = 
4 T.M. 

Por kgr. de CuS04.5H20 se consume 0.4 Kw-h. 
Teniendo un costo de$ 12/Kw-h. 
Luego: por T.M. de Cu,S04.5H20 se consume 400 

Kw-h. Siendo el costo/T.M.: $ 4,800.00 

� Costo de Servicios: 

- L�boratorio�- Se considera por T�M. de CuSO�.

5H20: $1,200.00 

- Embalaje.- Se considera por saco de 50 Kg de
CuS04.5H20: $ 240000 

Luego: por T.M. de CuS04�5H20 será: 

$ 240 1000 Kg d X-.,;;........;;.-� = P• 4,800.00 
50 Kg. 1 T.M 

� Costo de Mantenimiento: 

En 7 años se gasta 20 % de la inversi6n ini­
cial en equipos (C.I.F.) 

Luego: 
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a) Sistema de agitaci6n

b) Bombas

e) Conexiones, codos, etc.
d) Vál ,rulas

e) Medidores flujo o�gánico

f) Medidores rlujo acuoso

Total: 
Varios 10 %: 

Costo F.O.B.: 
Costo C.I.F.: 

Luego: 

$. 4'500,000 

720,000 

510,000 
66,000 

360,000 
312,000 

6 1 64-8,000 
64-6,800 

7'114-,800 
8 1 182,000 

Gasto en 7 años: 8'182,QQQ X 0.20 -- 1'636,4-00 

Gasto en 1 año •
= 233,771.4-•

Gasto en 1 día . = 64-9.36 • 

Gasto en 6 horas: = 162.34 

COSTO DE OPER..i\.CION PARA 1 T.M Cu�01.��H2_0 

Costo en $/T.M. CuS04.5H20

:ir: Costo Reactivos: 

- Reposici6n de orgánico (reac­
tivo + kerosene)

- Acido
- Agua

,1r: Costo Labor 
:ir: Costo Energía 
1r: Costo Servicios: 

- Laboratorio
- Embalaje-

"/r. Costo Mantenimiento 

Total Pa.rci al 
Imprevistos (20 %) 

Total ($/T.M. CuSOL¡..5H20) 

= 398.40 

= 18,000.00 
-= 795.00 
= 11,250.00 
a 4,800.00 

= 

= 

1,200.00 

4,800.00 
162.34 

= 41,575.00 
= 8,315.00 

= 49,890.00 
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IV.A.3 Aplicación de Técnica para Evaluaci6n del Proyec­
to 

Una vez establecido la inversi6n total, así como 
el costo de unidad del producto, vamos a estable­
cer un análisis económico del proyecto. Este anf 
lisis comprende: Utilidades (neta y bruta), Rent� 
bilidad (antes y despu�s de los impuestos, y tiem 
po de recuperaci6n). 

Precio de venta de Cuso4.5H20/TM = $
Costo de producci6n $/T.M. = $ 

150,000.00 
49,890.00 
100,110.00 
31•100,000.00 
ll�4' 158,400.00 
3•110,000.00 

Utilidad unitaria 
Inversión total 
Renta bruta anual 
Depreciaci6n 7 años (10 �) 
Renta bruta anual (antes de los 
impuestos) 
·rmpuesto a la renta (68�5 %)

Renta neta
Retorno a la inversi6n (Cash -
Flowt!>)
Período de retorno a la inver­
si6n (Pay Back��) (años)

$ Cash Flow = Renta neta + Depreciación� 
Inversión Tota.l 

�(!) Pay Baclc = 
Cash Flow 

-= $ 
= $ 
= $ 
= $ 

= $ 141 1 048,400.00 

= $ 96'618,154.00 
a$ Ll-4'430,250.00 

= $ 47•540,250.00 

= o.65 

,. 
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V. CONCLUSIONES

l. El avance de la tecnología de Extracci6n por Solventes
en estos últimos años, está adquiriendo una mayor impo�

tancia, especialmente en lo que se refiere a la obten-­
ci6n de un producto cristalizado como es el caso de sul
fato de cobre, que si bien es cierto es restringido en

el mercado, pero que su precio es mayor con respecto al

cobre electrolítico.

2. Esta producci6n de sulfato por Extracci6n por Solventes

podría ser un camino para la pequeña y mediana minería,

ya que colocar una planta de electrodeposici6n es .muy
costosa para el pequeño tonelaje que se trata, además -
por el alto costo en energía eléctrica que se tiene que

utilizar.

3. Esta alternativa de producir sulfato tiene gran futuro
porque se obtiene un producto de mayor pureza con rela­

ci6n al proceso de cc�en7.aci6n de ccbre con chatarra de

fierro, ya que este cemento de cobre tiene que pasar
por muchas etapas para su purificaci6n.

4. Las pérdidas de solvente de orgánico en el proceso de
SX es mínimo, siendo un factor importante su posterior

recuperación en centrifugas en el caso de la formaci6n

de crud, situaci6n que no ocurrirá con la chatarra que
ya no es recuperable sino que contamina más todavía al

agente xixiviante para el proceso de lixiviaci6n.

5. Al tener un proceso combinado de Extracci6n por Solveg

tes - Electrodeposici6n donde se produce cátodos de c2
bre, se puede incluir el proceso de Cristalizaci6n de
sulfato de cobre como una etapa intermedia; es decir -

del Bleed-Off que se tenga que realizar para mantener

el nivel de fierro en electrodeposici6n.
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6. LIX 70, es el reactivo org!nico más adecuable para este

proceso por su adaptabilidad de trabajar en el circuito

de re-extracci6n con rangos de acidez de hasta 400 g/1

H2s04• También por su selectividad de atrapar iones CQ

bre más que a iones fierro en una proporci6n encima de

500/1.

r 
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