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Resum

L’augment de la demanda i el progressiu esgotament dels jaciments minerals per a produir
metalls emprats en la induastria galvanica, fa que els residus d’aquesta industria, que
habitualment s6n gestionats als abocadors com un rebuig, siguin avui dia un producte
potencialment valorable.

L’objectiu d’aquesta tesi es desenvolupar processos per a valoritzar un residu generat a les
empreses galvaniques. Aquest tipus d’empresa genera un gran volum d’aigiies residuals,
amb baixes concentracions de metalls, resultants dels processos de rentat. Aquestes aigiies
se sotmeten a un tractament de depuracio fisicoquimic que genera un rebuig solid anomenat
fang galvanic. Aquest fang esta format basicament per una mescla d’hidroxids metal-lics,
sulfat de calci i aigua.

El contingut metal-lic del fang estudiat en aquesta tesi esta format per una barreja de crom,
niquel, coure i ferro. Per a transformar aquest residu en un producte valoritzable s’estudia
la separacio dels metalls que poden acabar en forma de sals o0 oxids o en directament en
forma metal-lica per deposicid catodica.

En el transcurs de la recerca s’han estudiat diversos processos de separacio: la lixiviacio,
la precipitacio selectiva, 1’electrodeposicio i ’extraccié liquid-liquid mitjancant diferents
agents complexants. Cada una d’aquests processos de separacio precisa d’unes condicions
d’operacid perque la separacio sigui efectiva i potencialment economica industrialment. La
major part de la tesi tracta d’investigar com encadenar els diversos processos de separacid
i trobar les condicions optimes de cada procés de separaci6 per a obtenir uns productes
finals valoritzables.

El resultat del treball de la tesi ha portat a dissenyar una serie de processos de separaci
que, aplicats al fang galvanic, porten a productes finals amb un cert potencial economic des
del punt de vista industrial.

A continuaci6 es resumeixen alguns d’aquest processos de separacio:

1) S’ha comparat diferents métodes de lixiviacio del fang galénic: lixiviacio per
complexaci6, lixiviacido oxidant i lixiviacio acida. D’aquestes tres técniques, la
lixiviacié per complexacio i la lixiviacié oxidant no permeten la separacio dels
metalls valoritzables amb un rendiment elevat. La lixiviacié acida, amb acid
sulfaric 5%, permet la dissolucié d’un 96% Cu(II), 99% Ni(II) i 98% Cr(lll). Els
insolubles resultants continguts en el fang, practicament tot CaSO., s6n separats
per filtracio.

2) La separacio de metalls en solucié mitjancant la precipitacio selectiva d”hidroxids
€s una técnica senzilla per a la que és possible 1’obtencié de concentrats de metalls
a partir de les diferéncies existents entre els productes de solubilitat que tenen les
sals d’hidroxid formades. No obstant, la puresa dels productes obtinguts és molt
baixa ja que existeix coprecipitacio d’altres metalls.




3)

4)

S’ha estudiat 1’electrodeposicio per a I’obtenci6 de catodes metal-lics de coure i
niquel a partir de la solucié lixiviada. El rendiment electric i la morfologia del
catode obtingut es poden veure influenciats per la composicié de 1’electrolit, per
aixo, s’han establert les condicions de treball a les quals és possible 1’obtenci6 de
metall mitjangant aquesta técnica. En el cas de I’electrodeposicio de coure, és
possible obtenir coure metal-lic pur, no obstant, la baixa concentracio en la que es
troba a I’electrolit obliga a treballar a baixes densitat de corrent (1 A/dm?) per a
evitar la formacio d’anomalies al diposit (com ara dentrites o cremats). L’aplicacio
de I’electrodeposicid de niquel no és possible, ja que la baixa concentracié de
Cr(IIT) que conté I’electrolit (100ppm) no fa possible una adequada deposicio.

L’extraccid liquid-liquid amb determinats agents extractants mereix un émfasi
especial degut a la seva elevada selectivitat en les separacions. Depenent de les
caracteristiques d’aquests agents extractants es produeix certa selectivitat per una
determinada barreja dels metalls. L’extraccio liquid-liquid a més de separar permet
concentrar i per aixo és aplicable a separar i/o purificar un metall a partir d’una
mescla metal-lica residual de concentracid diluida. Una vegada purificat un metall
la seva concentracid porta a productes d’s industrial. S’ha aprofundit en I’estudi
de dos agents extractants: una oxima (Acorga M5640) i una amina primaria
(Primene 81R). S’ha estudiat la seva selectivitat de cara al fang galvanic s’ha
adequat cada solvent a la matriu del licor galvanic i s’ha estimat les operacions de
separacié industrial que permeten la valoritzacié dels metalls.

L’agent extractant Acorga M5640 permet 1’extracci6 selectiva de Cu(Il) i de Ni(II)
seleccionant el pH de treball adequat. D’aquesta manera és possible obtenir
solucions concentrades i purificades de cada un dels dos metalls, a partir de les
quals és possible I’aplicacio de técniques com 1’electrodeposicio o cristal-litzacid
per a I’obtencié de productes comercials. En un ampli interval de pH, I’agent
extractant Acorga M5640 no interacciona amb el Cr(Il), lo que permet obtenir
solucions concentrades de sulfat de coure (45,8 g/L Cu(ll)) i de sulfat de niquel
(24,0 g/L Ni(ll)) que son separables en forma metal-lica mitjangant
I’electrodeposicié o en forma d’hidroxids mitjangant la precipitacio. El crom de
I’extracte es pot precipitar en forma d’hidroxid de crom practicament pur (93%
Cr(OH); (deshidratat)).

S’ha utilitzat I’amina primaria Primene 81R per a I’extraccié de Cr(III), que és un
procés ben conegut. No obstant aix0, la interaccio d’aquests no és del tot coneguda.
Per aquest motiu s’ha estudiat I’estequiometria del complex format i s’ha proposat
una possible estructura d’aquest complex d’acord amb els estudis realitzats.
L’estructura proposada és la segiient: (RNH3)2SO4-CrOHSO4, 0n RNH3 és 1’agent
extractor Primene 81R.

S’ha utilitzat ’amina primaria Primene 81R per a separar el Cr(I1I) del Ni(I). del
lixiviat acid del fang galvanic, en el que s’ha separat préviament el coure. S’han
estudiat les condicions de treball per a que aquest agent extractor sigui selectiu pel
Cr(I1). Aixo ha permes la valoritzacié del Cr(lIl) i la purificacié del Ni(ll).
Mitjancant aquesta operaci6 és possible obtenir una solucié concentrada de sulfat
de crom(111) ( 41,8g/L Cr(l111)) amb una puresa elevada (> 99%).



Un cop analitzades les diferents operacions de valoritzacié dels metalls del fang galvanic,
s’han esbossat tres propostes de processos industrials per a recuperar els metalls continguts
al fang galvanic. Els processos industrials proposats sén els seguents: i) els metalls
obtinguts son separats mitjangant 1’electrodeposicié i la precipitacid selectiva i no
s’apliquen técniques de concentracio, ii) s’aplica I’extraccio liquid-liquid de Cu(ll) i Ni(ll)
usant 1’agent extractor Acorga M5640 i iii) el Cr(Ill) s’extreu amb I’amina primaria
Primene 81R i com en el cas anterior, el Cu(Il) i Ni(I) es separen amb 1’oxima Acorga
M5640.Aquests tres processos s’han comparat tenint en compte el factor de recuperacio, la
puresa dels productes obtinguts, la complexitat técnica i 1’estimacid economica global.
Tenint en compte aquests factors, s’ha conclos que la proposta i), que no usa técniques de
concentracid, no és un procés economicament viable ja que ofereix uns productes amb un
valor afegit baix. Tant el procés ii) com el iii) s6n economicament sostenibles. Aquest tltim
procés afegeix més valor industrial als productes extraient Cu(ll) i Ni(ll) amb Acorga
M5640 i el Cr(lll) amb Primene 81R. Aix0 no obstant, la seva complexitat técnica és
elevada.

En el cas de continuar en aquesta linia de recerca, com que els processos teorics d’extraccid
i reextraccid, han estat dissenyats basant-se en assajos a nivell de laboratori, haurien de ser
executats a nivell de planta pilot, per a donar validesa i viabilitat als resultats obtinguts.
Una de les etapes clau dels processos de valoritzacié és la minimitzacié dels residus
generats. En aquesta tesi s’ha considerat I’operaci6 de cristal-litzacio del Na;SO per evitar
la produccié d’aigiies residuals. Sense aquesta operacio, els processos industrials proposats
perden viabilitat. Per tant, seria important definir la qualitat del producte resultant i estudiar
els costos reals per dur a terme aquesta operacio.
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1.1 Producci6 de residus a la industria galvanica

1.1.1 Laindustria galvanica

Les industries del sector galvanic comprenen les empreses dedicades a modificar la
superficie original d’una pe¢a mitjancant un tractament superficial. Aquests tractaments
s’utilitzen principalment per prevenir la corrosid, millorar les seves propietats tecnigues
(resisténcia al desgast, erosid, duresa, millora de I’adhesio per a un tractament posterior...)
i donar un aspecte més atractiu.

La industria galvanica no produeix productes, sind que dona un servei a altres industries,
com I’automobilistica, construccio, equipament industrial, informatica, ornamental...

1.1.1.1 Introduccié

Els parametres d’operacié dels tractaments galvanics son molt diversos en funcio del
material, la forma de la peca, 1’acabat final desitjat de la superficie i de les propietats que
es vulguin incorporar (resisténcia mecanica, propietats anticorrosives, brillantor...).

El punt comu en tot procés galvanic és que la superficie del material ha de tenir un grau de
neteja elevat a ’entrada del bany per tal que es pugui realitzar una bona deposicio del metall
a la superficie. Aquest requisit s’assoleix amb un conjunt d’operacions anomenades
tractaments previs.

Quan la peca surt de qualsevol bany del procés, té lloc un arrossegament del liquid del
bany. L’arrossegament es deu en part a la forma de la pega i a la tensio superficial del
liquid, que dona lloc a una fina pel-licula de liquid sobre la superficie de la pega. Aquest
liquid arrossegat s’elimina en una etapa de rentat abans d’entrar la pega al segiient bany.
Aixi s’evita la contaminacio d’electrolits degut a la barreja de liquids de banys diferents.
Com que les peces poden passar per diferents banys per al seu tractament, hi ha d’haver
diferents fases de rentat al llarg de tot el procés (veure Figura 1.1).

N
Dec§palt Assecat
mecanic
R f
Desengreix
Pt Rentat
quimic
Rentat Bany 2
I T
[ Activat acid J:>[ Rentat ]::>[ Bany 1 ’ % Rentat
/

Figura 1.1. Diagrama de flux d’un procés galvanic amb tres
tractaments previs i dos banys.
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L’aigua esta present a totes les fases del procés de rentat i el seu consum és elevat. La
qualitat de 1’aigua ha de ser Optima, ja que les impureses que porta podrien influir en el
resultat del tractament. Per a evitar aix0, moltes empreses usen técniques per millorar la
qualitat de I’aigua. Els processos més utilitzats industrialment per la modificacio de I’aigua
d’entrada son: la descalcificacio i la desionitzacié mitjancant bescanvi ionic i/o osmosi
inversa (Generalitat de Catalunya, 2002).

1.1.1.2 Tractaments previs

Tal com s’ha esmentat anteriorment, abans del recobriment de la peca, es requereix un
tractament previ superficial, que consisteix en eliminar les impureses organiques i
inorganiques (restes de greixos, olis, taladrines i substancies similars com refrigerants i
lubricants, aixi com restes d’0xids) degudes als processos anteriors com ara la conformacio
mecanica, el polit, el tallat, ’emmagatzematge i el transport. Les impureses també poden
provenir del procés d’engreixament de les peces, que s’usa com a proteccio anticorrosiva
temporal.

Els sistemes de preparacié de la pega s6n molt variats i depenen principalment del tipus de
superficie a recobrir (la mida i la forma), del metall amb el que es recobrira, del tipus
d’acabat i del grau de neteja exigit. Els tractaments previs més comuns solen ser decapats
mecanics, desengreixats quimics i activacié superficial mitjangant acids.

- Decapat mecanic

El decapat mecanic consisteix en eliminar mecanicament bruticia i residus com ara pols,
restes de pastes de polir, greix, olis, capes d’oxid, etc. EI decapat mecanic es duu a terme
mitjancant un polit mecanic amb cintes abrasives, raspalls, equips de vibracio o projectant
a gran velocitat, mitjancant aire comprimit, un material solid abrasiu (sorra, escories,
granalla d’acer, etc.) sobre la superficie en questié. Amb aquest sistema, es van eliminant
les capes d’impureses que es troben adherides a la superficie a tractar. El material abrasiu
utilitzat depen de diferents factors com el rendiment del producte, la possibilitat de
recuperacio, I’aspecte desitjat de 1’acabat i del material de base de la peca.

- Desgreixat quimic

El desgreixat quimic pot realitzar-se amb dissolvents organics o en solucions aquoses
alcalines amb poder hidrolitzant pels greixos per donar tensioactius (detergents) per
emulsionar greixos. En el primer cas, el desgreixat quimic amb dissolvents, aquest s’utilitza
per a eliminar restes de greixos, pintures i vernissos.

Amb el desgreixat quimic amb detergents, s’aconsegueix eliminar qualsevol tipus de greix
gracies a la preséncia d’elements tensioactius que disminueixen la tensio interfacial aigua-
greix que facilita I’emulsionat del greix no hidrolitzat.

Per a millorar I’etapa de desgreixament quimic és habitual aplicar altres técniques fisico-
quimiques combinades amb 1’acci6 dels reactius usats. L’aplicacio de sistemes d’agitacio
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per aire, d’impacte mecanic mitjangant ultrasons o eliminacié d’oxids mitjancant sistemes
electrolitics, son algunes de les tecniques aplicades per a millorar el sistemes de decapat.
- Decapat quimic acid

Mitjangant I’atac amb acids s’eliminen els 0xids metal-lics de la superficie a recobrir. Entre
els principals acids que s’utilitzen destaquen I’acid clorhidric i I’acid sulfuric.

Durant aquest procés, degut a 1’accio dels acids sobre els oOxids, es poden generar a la
superficie de la peca productes no desitjats. Aquests productes s’eliminen mitjancant
additius (inhibidors, neutralitzadors, etc.) i un posterior rentat amb aigua.

1.1.1.3 Processos galvanics

Les operacions de tractaments de superficies consisteixen en la immersi6 de la peca en un
bany que conté els reactius necessaris per aconseguir les propietats desitjades. EI metode
d’aplicacio del recobriment galvanic depen de les caracteristiques i propietats de la peca:
espessor, uniformitat, adheréncia, etc.

Després de I’eliminacio de qualsevol tipus de greix o oxid metal-lic de la superficie a
recobrir, es procedeix al procés d’electrodeposicié amb un material que li dona les
propietats anticorrosives i decoratives desitjades. Segons el material a recobrir i les
caracteristiques finals que es pretenen del recobriment, s’utilitzen diferents técniques i
materials.

- Recobriments electroquimics

El mecanisme de recobriment electrolitic utilitza el pas de corrent eléctric a través de la
interfase formada entre una dissoluci6 que conté ions metal-lics i la peca a recobrir, dintre
d’una cubeta electrolitica. La peca actua com a catode atraient els ions (cations) metal-lics
de la dissolucio, que es depositaran sobre la superficie al reduir-se a I’estat d’oxidacio zero.
L’anode esta format per peces de gran puresa del metall a dipositar per mantenir la
concentracié del bany estable, al produir-se el procés d’oxidacié que dona els cations del
metall. A més, a la dissolucio electrolitica també s’hi afegeixen additius que realitzen la
funcié d’abrillantar, regular el pH (tampons), millorar la conductivitat, etc.

Alguns dels recobriments de la indUstria galvanica son: el zincat, el cadmiat, niquelat,
courejat, cromat, estanyat, etc. Cada recobriment té la seva funcio: augmentar la resisténcia
a la corrosio, afavorir la deposicié d’altres metalls o oferir un aspecte més atractiu.

- Tractaments de conversio de superficie
En els tractaments de conversid de superficie, s’efectua una reaccié quimica amb el metall
de la superficie de la peca metal-lica. Industrialment destaquen la fosfatacio, el pavonat i

I’anoditzacid d’alumini.

El procés de fosfatacié consisteix en la formacio de capes de fosfats sobre la superficie del
metall a tractar, habitualment ferro. A més de protegir contra la corrosio, facilita el treball
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mecanic dels metalls tractats. El procés s’aconsegueix introduint la peca a recobrir en
una solucié diluida d’acid fosforic on s’hi produeix la reaccio:

Fe + H;PO, - Fe(H,P0,), + H, (1.1)

El pavonat consisteix en 1’oxidaci6 de la superficie controlant el procés de manera gque es
formi una capa de magnetita (FesO4) que protegeix ’acer, millorant la seva durabilitat,
qualitat i aspecte.

D’altra banda, el procés d’anoditzacié de I’alumini consisteix en una oxidacié anodica que
pot considerar-se un procés de passivacio accelerada mitjancant el pas del corrent eléctric
que provoca la reaccio:

241 +3 0, > Al,0; (1.2)
- Recobriments metal-lics per immersio

Els recobriments metal-lics per immersio, també anomenat recobriment quimic o
erroniament “electroless plating”, duen a terme la reducci6 del metall a la superficie de la
peca sense necessitat de corrent eléctric. Aixo és possible gracies a qué el potencial de
reducci6 del metall contingut a I’electrolit és més elevat que el de la reaccié d’oxidacié del
metall que desplaga, seguint el mateix principi que el procés de cementacio (explicat més
endavant). Normalment s’utilitza per recobrir acer o ferro amb zinc, estany o alumini
(metalls de baix punt de fusio). També s’usa en orfebreria per a donar acabats de plata o or
al coure.

1.1.1.4 Rentats

Com s’ha comentat anteriorment, durant el procés galvanic, les peces passen per diferents
rentats. La qualitat de les peces finalitzades anira estretament lligada a la qualitat dels
rentats. Aixi doncs, el rentat és un procés important, ja que elimina les impureses que
arrossega la peca. Com a resultat d’aquesta operacid, s’obté una aigua residual que conté
els components del bany diluits i, per tant, esta contaminada amb metalls pesants.

Es habitual que els tancs de rentat siguin desbordants, introduint aigua neta en continu i
retirant [’aigua contaminada per un sistema de sobreeixidors. D’aquesta manera la
concentracié del bany roman estable dins d’uns determinats intervals de concentracio
d’impureses.

Existeixen diferents sistemes de rentat:
- Rentat simple: Només s’aplica una etapa de rentat després del bany de tractament (veure

Figura 1.2). Aquest sistema requereix un cabal d’aigua molt elevat i genera un gran volum
d’aigiies residuals.
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RENTATGE SIMPLE

RENTATGE MULTIPLE EN PARAL-LEL
Entrada d'sigua
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Figura 1.2. Figura superior: Esquema d’un sistema de rentat simple on només s’aplica una etapa
de rentat després del bany de tractament. Figura inferior: Esquema d’un sistema de rentat multiple
en paral-lel que consisteix en diverses etapes de tancs de rentatge simple disposades en paral-lel
de forma que I’aigua de rentat i les peces van en flux creuat (Generalitat de Catalunya, 2002).

- Rentat maltiple en paral-lel: Consisteix en diverses etapes de tancs de rentat simple
disposades en paral-lel de forma que 1’aigua de rentat i les peces van en flux. Cada tanc
esta proveit d’una entrada i sortida d’aigua que regula la concentracié d’impureses (veure
Figura 1.2).

- Rentat maltiple en cascada: Aquest métode busca la minimitzacié del volum d’aigiies

residuals rentant les peces que surten del bany en diverses etapes on I’aigua de rentat circula
en contracorrent segons el sentit de circulacio de les peces (veure Figura 1.3).
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RENTATGE MULTIPLE EN CASCADA

Entrada
d’aigua

Sortida C>C> G
d’aigua

Recorregut Recorregut

de les peces de l'aigua

Figura 1.3. Esquema d’un sistema de rentat multiple en cascada on I’aigua circula per diverses
etapes en contracorrent segons el sentit de circulacio de les peces (Generalitat de Catalunya, 2002).

L’entrada d’aigua del sistema de rentat es disposa a 1’ultim tanc, aquest no desbordara a
una sortida d’aigua sin6 que ho fara al pendltim tanc, repetint el mateix procediment per
cada etapa del procés de rentat. D’aquesta manera les peces avancen en un sistema de tancs
de neteja en direccio oposada a I’aigua. Aixi les peces amb més impureses contacten amb
les aiglies de rentat amb més metall i les peces amb menys impureses surten del tanc
alimentat amb 1’aigua neta.

Les aiglies residuals resultants del procés de rentat no poden ser abocades directament a la
xarxa de sanejament degut al seu impacte ambiental. Per aquest motiu hauran de ser
tractades per rebaixar la concentracié de contaminants fins que compleixin amb les
normatives vigents.

1.1.2  Residus generats a la industria galvanica

En el transcurs de les operacions dutes a terme per la industria galvanica descrites
anteriorment, existeix una generacié de residus associada a cada etapa del procés (veure
Figura 1.4). Molts residus presenten una toxicitat elevada i no és possible abocar-los o
tractar-los com a deixalles ordinaries. Existeix una legislacié que regula la carrega
contaminant maxima d’aquests residus i obliga a gestionar-los de forma adequada per a
minimitzar I’impacte al medi ambient.

Els residus generats durant un procés galvanic es poden classificar en els segiients grups:

- Aigues del procés de tractament: Aigies resultants dels rentats durant i després del
procés de tractament que contenen els mateixos compostos que les solucions dels banys.
Aquests residus tenen concentracions molt petites d’elements toxics pero es generen en
continu mentre la producci¢ esta en marxa per tant, el seu volum és elevat. Aquestes aigiies
se solen tractar en depuradores fisicoquimiques a la propia empresa eliminant per
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precipitacio els elements contaminants. D’aquesta manera és possible abocar les aigies
resultants a la xarxa de clavegueres.

- Reposici6 de banys: Aquests residus son el resultat de la substitucio dels electrolits dels
diferents banys o dels acids de decapat. Els banys electrolitics sén substituits quan hi
apareixen contaminacions que interfereixen en el procés o quan la concentracio d’electrolit
s’esgota. Els acids del procés de decapat son retirats periddicament quan 1’acid s’esgota.
Acostumen a tenir concentracions molt elevades de metall, additius i acids. Tot hi que
poden tractar-se a les depuradores fisicoquimiques de 1’empresa, les altes concentracions
de toxics fan que aquests residus acostumin a ser gestionats per terceres empreses
especialitzades en el tractament de residus.

- Emissions a I’atmosfera: Algunes de les etapes del procés emeten residus gasosos o
particules en suspensido a I’aire. Poden provenir d’operacions de pretractament (pols,
particules, compostos organics volatils), emissions difuses procedents del decapat amb
dissolvents i vapor d’aigua en el cas que els banys treballin a temperatures >50°C. Es
habitual treballar amb aspiracions i capotes per evitar que 1’habitacle de treball sigui
perillés per als treballadors.

- Solids: Poden ser de naturaleses molt diverses, com particules metal-liques procedents de
polits i decapats mecanics, material abrasiu usat i desgastat, llots resultants del tractament
fisicoguimic de les diferents aigles residuals, bidons i envasos bruts, etc.

PECES A TRACTAR, AIGUA,

MATERIES PRIMERES | - N
ENERGIA BANYS DESENGREIXAT
( 3 BRUTS
DESENGREIX : :
8 ) BANYS DECAPATGE
( ) ESGOTATS
DECAPATGE
™ , —
\ J BANYS DE PROCES
( | INACTIUS
BANYSGALVANICS | OPERACIONS PROCES GALVANIC RESIDUS 3
| .
» " AIGUES DE RENTAT
RENTATS 4 = —
s A
. 7
- N FUITES | BESSAMENTS
ESCALFAMENT AIRE/AIGUA > ?
4 )\
N - GASOS COMBUSTIO |
VAPOR DAIGUA
. J

PECES PROCESSADES

Figura 1.4. Diagrama de flux de la generacid de residus en un procés galvanic.

1.1.2.1 Tractaments fisico-quimics d’aigiies residuals

Les aiglles residuals resultants dels rentats i els banys esgotats i contaminats, representen
el 50% dels residus generats a la indUstria galvanica (Generalitat de Catalunya, 2002). Tal
com s’ha esmentat anteriorment, les empreses galvaniques disposen de depuradora
fisicoquimica per poder tractar aquestes aigiies residuals perqué compleixin amb els
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requisits establerts en les normatives corresponents i poder ser abocat al medi ambient

(veure Taula 1.1 i Taula 1.2)

Taula 1.1. Limits d’abocament de contaminants no metal-lics. CB: (Consorci per a la Defensa de la
Conca del Besos, 1994), ACA: (Agencia Catalana de 1’Aigua, 2004), EPSAR: (Generalitat
Valenciana, 2015), CABB: (Consorcio de Aguas Bilbao Bizkaia, 2006), CM: (Comunidad de

Madrid, 2015).

anionics

Unitats | O™ | Aca | EPsAR | cABB | oM
Besos

Temperatura °C 40 - 40 45 40
pH - 6-11 5,5-9,5 5,5-9 6-9,5 6-10
Solids en mg/L 750 : 500 600 | 1000
suspensio
DBO5 mgO,/L 750 - 500 - 1000
DQO mgO2/L 1500 - 1000 - 1750
Conductivitat uS/cm 5000 - 3000 - 7500
Cianurs mg/L 2 0,5 0,5 2 5
Clorurs mg/L 2000 2000 2000 2000 2000
Fluorurs mg/L 10 6 12 50 15
Sulfurs lliures mg/L 1 1 2 2 5
Sulfats mg/L 1000 2000 1000 1500 1000
Sulfits mg/L 20 - 2 - -
Nitrats mg/L 100 44 20 - -
Amoniac mg/L 50 12 25 - -
Fosfor total mg/L 50 30 15 - -
Materies
extractables mg/L 150 i ) )
Fenols totals mg/L 2 - 2 - -
Tensioactius mg/L 5 i 40 o5
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Taula 1.2. Limits d’abocament de contaminants metal-lics. CB: (Consorci per a la Defensa de la
Conca del Besos, 1994), ACA: (Agencia Catalana de I’Aigua, 2004), EPSAR: (Generalitat
Valenciana, 2015), CABB: (Consorcio de Aguas Bilbao Bizkaia, 2006), CM: (Comunidad de
Madrid, 2015).

Unitats Consorci Besos | ACA | EPSAR | CABB CM
Alumini mg/L 20 1 10 - 20
Antimoni mg/L - - - 0,5 -
Arsenic mg/L 1 - 1 15 1
Bari mg/L 20 - 20 20 20
Bor mg/L 5 - 3 = 3
Cadmi mg/L 0,5 0,1 0,5 15 0,5
Coure mg/L 3 0,2 1 7,5
Crom(VI) mg/L 0,5 - 0,5 0,5 1
Crom(111) mg/L - - 2 - -
Crom total mg/L 5 2 7,5 3
Estany mg/L 10 5 10 2
Ferro mg/L 20 2 5 30 10
Manganés mg/L 5 - 5 - 2
Mercuri mg/L 0,1 0,05 0,1 0,05 0,1
Niquel mg/L 5 2 5 5 5
Plata mg/L - - - 1 1
Plom mg/L 1 0,2 1 3 1
Seleni mg/L 0,5 - 0,5 5 1
Titani mg/L 5 - - - -
Zenc mg/L 10 3 - 15 3

Les empreses que treballen realitzant acabats de crom, per exemple, han de tenir un procés
de reduccid de crom hexavalent, Cr(V1). EI Cr(VI) és una substancia cancerigena i molt
perillosa per al medi ambient, es troba en dissolucié en un ampli rang de pH i per tant els
processos de precipitacié convencionals no aconsegueixen eliminar-lo. Es necessari
disminuir la seva toxicitat reduint-lo a crom trivalent, Cr(lll). Habitualment, aquesta
reduccio es duu a terme mitjancant bisulfit sodic. Posteriorment, el Cr(l11) és precipitat en
forma d’hidroxid.

No només els metalls aporten tota la carrega contaminant de les aiglies residuals, també és
possible que hi hagi agents complexants o additius molt perillosos que és necessari
eliminar. El cianur, per exemple, és usat als banys electrolitics com a agent complexant. Es
habitual trobar-lo en banys d’or, plata, coure, etc. Les aigiies residuals resultants d’aquests
processos han de ser tractades per eliminar aquests complexants. Aix0 es duu a terme
mitjangant 1’oxidacié del cianur a cianat. Els oxidants poden ser: peroxid d’hidrogen,
hipoclorit de sodi, etc.

15



Introducci6

v o 29w v—),
- s

‘?'IF
d

NP
il
i
5

Figura 1.5. Depuradora fisico-quimica per al tractament d’aigiies residuals formada per
un tanc de neutralitzacio, dos decantadors i un filtre de premsa (Chumillas and Tarongi,
2014).

Un cop s’han aplicat els tractaments pertinents i s’ha reduit la toxicitat de les aigiies, el
precipitat és concentrat en decantadors i en filtres premsa (veure Figura 1.5). El
sobrenedant liquid és abocat a la xarxa de sanejament si compleix amb tots els requisits
establerts per I’organisme que regeix la conca hidrografica.

El residu solid resultant de la filtracio (veure Figura 1.6), també anomenat “torté” (per la
forma en que surt de les plaques de la premsa), és un fang format per hidroxids multi-
metal-lics i sulfat de calci (en el cas que s’usi hidroxid de calci com a regulador de pH).
Com que I’operacié de filtracido no aconsegueix separar tota 1’aigua del solid, el fang
generat té un elevat percentatge d’aigua (80-60%). La concentracio i la naturalesa del
metall que conté el fang dependra dels processos que es duguin a terme a ’empresa on és
generat.
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Figura 1.6. Aspecte de fangs d’hidroxids metal-lics resultants del tractament d’aigiies a les
depuradores provinents de diferents empreses galvaniques.

Normalment els fangs tenen un elevat contingut d’aigua juntament amb una baixa
concentracié d’una barreja d’hidroxids de diferents metalls i altres sals no metal-liques que
dificulten els processos de valoritzacio. Per tant, habitualment aquests residus es gestionen

enviant-los als abocadors.
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1.2 Gestio actual de residus de la industria galvanica

Segons el Registro Estatal de Emisones y Fuentes Contaminantes (PRTR) del Ministerio
de Agricultura, Alimentacion y Medio Ambiente, a Espanya, a 1’any 2013, existien 241
empreses del sector del tractament de superficies. La Taula 1.3 indica la distribucio
d’aquestes empreses per comunitats autonomes. Com es pot veure, el 60% del sector de la
galvanotécnia esta concentrat principalment en quatre comunitats autonomes: Catalunya,
Comunitat Valenciana, Madrid i Pais Basc. Aquest fet no és d’estranyar, ja que agquestes
comunitats autonomes estan fortament industrialitzades i, com s’ha indicat abans, les
empreses galvaniques treballen per donar servei a altres sectors.

Taula 1.3. Distribucié autonomica de les empreses del sector
galvanic a Espanya (PRTR Espafia, 2015).

Comunitat autonoma d’Nombre Percentatge (%)
€mpreses
Andalusia 14 6
Arago 14 6
Cantabria 7 3
Castella i Lled 16 7
Castella la Manxa 6 2
Catalunya 45 19
Comunitat Valenciana 30 12
Galicia 17 7
Madrid 28 12
Navarra 13 5
Pais Basc 42 17
La Rioja 6

AstUries 3 1

Tot i que cada cop més les empreses aposten per la minimitzacio, totes generen residus i
tenen 1’obligacié de gestionar-los segons la legislacié a la que estiguin sotmeses. El
productor del residu és el responsable dels residus que genera. A la Figura 1.7 es mostra la
quantitat de residus que generen les empreses galvaniques espanyoles entre 1’any 2007 i el
2013. Com es pot veure, tot i que existeix fluctuacions entre anys, aquest sector genera
residus de 1’ordre de 4 milions de tones cada any.
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Residus produits a Espanya a la industria
galvanica
6,E+06

5,E+06

4,E+06
3,E+06
2,E+06
1,E+06
0,E+00

2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013
Any

Tonelades

Figura 1.7. Producci6 de residus de la indUstria galvanica a Espanya (PRTR Espafia,
2015).

Cadascun dels residus produits té la seva destinaci6 definida per les seves caracteristiques.
Existeixen empreses especialitzades i autoritzades que s’encarreguen de la recollida, la
determinacio, 1’analisi i la seleccid de la destinacié més adequada per a cada residu.

A grans trets, existeixen dues vies per a la gestié d’aquests residus: 1’eliminaci6 i la
valoritzaci6. L’eliminacié comporta el vessament d’aquests al medi aquatic, abocadors,
diposits permanents (contenidors dins de mines), inertitzacié en forma de material per a la
construccio, etc. La valoritzacio consisteix en la utilitzacié d’un residu com a un recurs util
per al mateix o altres processos. Les opcions de valoritzacio sén diverses. Els residus poden
ser usats com a combustibles, com a adobs, com a tractament de sols per aconseguir
millores ecologiques, reciclatge i generacio de materies primeres.

Valoritzacid de residus

Tot i que és possible barrejar-ho, valoritzacio i reciclatge no sén exactament el mateix.
S’entén per valoritzacio de residus el resultat que fa possible que un residu o un rebuig
producte de 1’esgotament d’un recurs consumible, aconsegueixi altres resultats finals
d’utilitat, sent usat per a la creacié de nous recursos, ja siguin materials o energetics.

D’altra banda, el reciclatge és també una operacio6 de valoritzacio, pero és més restrictiva,
ja que té com a objectiu aconseguir que un residu producte d’un procés torni a ser, en part
o totalment, el que va ser d’origen. L’operacié de reciclatge busca tornar el residu al seu
estat originari per a la seva reutilitzacio.

Perqué un residu sigui valoritzable és necessari que es compleixin tres premisses: i) que
existeixi un procés tecnicament i economicament viable per a la valoritzacio, ii) que la
producci6 sigui suficientment gran com per justificar la valoritzacio i iii) que els costos
d’eliminacio del residu siguin més elevats que els del residu valoritzat. Que els costos
d’eliminacio6 siguin més elevats que els de valoritzacié és important perqué les empreses,
habitualment, escullen I’opci6 de gestio que sigui més rendible. Per tant la politica de taxes
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d’abocament i d’ajuts de la regio és determinant per qué els processos de valoritzacio es
considerin una solucio viable.

L’escassetat i I’encariment de les materies primeres, fa que propostes inicialment
descartades per ser inviables economicament, passin a ser considerades com a opcions
d’obtencid de recursos. Segons dades del Bureau of International Recycling (BIR, 2015),
els percentatges de material reciclat utilitzat a les inddstries metal-largiques a escala global
son actualment elevats: 33% de I’alumini, 35% del plom, 40% del coure i 30% del zinc.

Tenint en compte que 1’as de material recuperat pot abaratir els costos dels processos
industrials, tampoc s’ha de desestimar I’impacte ambiental que té 1’explotacié de recursos
naturals. La minimitzacio del desgast als recursos naturals i la destruccio dels ecosistemes
gue aixd comporta, sén beneficis no quantificables economicament d’interés mundial. El
BIR estima que per cada tona d’alumini que es recicla s’estalvia vuit tones de bauxita i
I’excavacio de 7,6 metres cubics de terra. Amb aquestes dades, no és d’estranyar la
tendéncia a 1’alga per a la cerca de processos per a valoritzar residus.

Gestid de residus galvanics
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Figura 1.8. Evoluci6 anual de la gestié de residus de la indUstria galvanica a Espanya
(PRTR Espafia, 2015).

Com es pot veure a la Figura 1.8, a la indUstria galvanica també s’ha seguit aquesta
tendencia. En set anys el percentatge de rebutjos valoritzats s’ha doblat. A la Figura 1.9 es
mostra les diferents finalitats que tenen aquests residus valoritzats. Entre elles, destaca la
recuperacié de metall, representant un percentatge majoritari dels residus valoritzats.
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Vies de valoritzacié dels residus galvanics
80
70
X 60
I
N 50
© 40
©
>
s 30
o
o020
2
10
0 ———¢——o— ¢ ——9
2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014
Any
—&— Residus usats com a combustible —&— Recuperacié de metall
Recuperacio de substancies inorganiques —&— Altres

Figura 1.9. Evoluci6 anual de les vies de valoritzacio de residus industrials de la industria
galvanica a Espanya (PRTR Espafia, 2015).

Valoritzacié de residus amb contingut metal-lic

A més a més dels residus produits per la indUstria galvanica, hi ha moltes altres fonts
productores de residus amb contingut metal-lic: piles i bateries, components electronics,
catalitzadors esgotats, tractaments de pells, lampades i fluorescents, reveladors d’arts
grafiques, etc. Actualment, mentre que existeixen empreses que no es dediquen al
reciclatge, pero si que els hi és possible admetre residus com a matéries primeres per als
seus processos productius, n’hi ha d’altres que es dediquen exclusivament a la valoritzacio
de residus. Aguestes companyies acostumen a especialitzar-se en el tractament d’un tipus
de residu o tenen diferents linies de tractament per a cadascun d’ells.

La indUstria que s’encarrega de valoritzar els residus metal-lics de la industria galvanica
pertany al sector de la metal-ldrgia. Aquests tipus d’empreses poden usar operacions de
dos tipus: operacions pirometal-largiques (o de via seca) o operacions hidrometal-lGrgiques
(o de via humida). La pirometal-lurgia treballa a altes temperatures amb productes en estat
solid, liquid i gasés, mentre que la hidrometal-ldrgia treballa mitjancant reaccions en fase
aquosa i a baixes temperatures.
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Figura 1.10. Esquema on es representa el cicle dels residus valoritzats per 1’empresa
Nickelhiitte que son reintroduits al mercat tancant el cicle (Nickelhiitte Aue GmbH, 2015).

La Figura 1.10 mostra un I’esquema del cicle dels residus valoritzats en 1’empresa
Nickelhtte, la qual, usant la hidrometal-lUrgia, transforma diferents residus amb contingut
metal-lic i els reintrodueix al mercat com a matéries primeres de les industries del sector
galvanic, dels pigments i dels catalitzadors. Tancant el cicle dels materials s’aconsegueix
augmentar la sostenibilitat d’aquestes empreses i la reduccié del seu impacte al medi
ambient.

El grau d’¢xit que t& un procés de recuperacié s’avalua mitjancant el factor o index de
recuperacio, expressat per I’equacio:

fr="L.100 (1.3)

on m; és la quantitat inicial del metall a valoritzar i m és la quantitat final de metall
recuperat.

La qualitat del producte obtingut en un procés de valoritzacidé també s’avalua segons la
Seva puresa:

Y%puresa = ;T“xmo (1.4)

on m, és la massa de la substancia valoritzada i m, és la massa de totes les substancies
contingudes en el producte acabat.
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1.3 Hidrometal-lUrgia

A I’ambit de la metal-lurgia extractiva, la hidrometal-lirgia es defineix com el conjunt de
tractaments que s’apliquen tant a minerals, concentrats o altres materials amb contingut
metal-lic a través de processos que produeixen la dissolucié d’un o més dels seus
components i la seva posterior recuperacié (Ballester et al. 2000).

En aquesta tesi s’ha escollit aplicar tecniques hidrometal-lUrgiques degut a que les seves
caracteristiques ofereixen una série d’avantatges respecte a les pirometal - lurgiques:

- La hidrometal-lurgia és més adequada davant de matrius complexes.

- La hidrometal-lurgia és viable per al tractament de materials empobrits o dificils
de concentrar.

- La hidrometal-lurgia permet la separacié de metalls quimicament molt similars.

- En la hidrometal-largia les emissions de pol-lucié atmosfériques sén molt
reduides.

- Els residus liquids i solids produits a la hidrometal-lurgia poden ser manejats
facilment amb sistemes poc complexos.

- En la hidrometal-lurgia s’aconsegueix una alta especificitat quimica i flexibilitat
gue pot ser controlada sota amplis marges per aconseguir separacions.

Tenint en compte que 1I’objectiu d’aquest estudi és proposar un procés de valoritzacié d’un
residu amb concentracions baixes de metall, que pot tenir una composici6 amb certa
variabilitat, i que es pretén reduir I’impacte mediambiental que té la indUstria galvanica, la
seleccid de tecniques hidrometal-largiques es consideren adequades.

1.3.1 Conceptes generals

Un procés hidrometal-largic acostuma a estar format per tres etapes: lixiviacio,
concentracid i/o purificacid i obtenci6 del metall o compost metal-lic desitjat (veure Figura
1.11). Depenent de les caracteristiqgues de la matéria primera, és habitual aplicar
pretractaments de tipus fisicoquimic previs al procés hidrometal-largic. Aquestes
operacions tenen com a objectiu facilitar o fer possible I’etapa de lixiviacio. Alguns
d’aquests tractaments son la trituracio, molta, calcinacio, reduccio, fusio, etc.

Habitualment, el resultat d’un procés de lixiviacié treballa amb solucions diluides amb
concentracions polimetal-liques molt baixes. Aixo fa necessari I’aplicacié d’operacions de
purificacié i de concentracié de la dissolucid. Aquestes operacions consisteixen en
técniques com ara la precipitacio, I’extraccié amb solvents organics, el bescanvi ionic i
I’adsorcidé sobre carbo. El desenvolupament d’aquestes técniques ha fet possible la
viabilitat economica de 1’obtencié de metalls de fonts cada cop més pobres i amb matrius
més complexes.
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L’ultima etapa d’un procés hidrometal-lirgic és I’obtencié del metall pur o en forma de
compost valoritzable. L’eleccid de la técnica per recuperar el metall dependra de la puresa
que es vulgui aconseguir i de les caracteristiques de la dissoluci6 de que es disposa. Les
operacions més usades per a aquesta finalitat son la cementacio, la cristal-litzacio, 1’electro-
deposicio, la precipitaci6 i la reduccié amb gasos.

b Solucié concentrada
——— Soluci¢ diluida

Cementacio Metallimpur

Compostos

Precipitacid ionica <
metal-lics

Extraccié amb solvents
Intercanviionic
Adsorcid sobre carbo
Precipitacid selectiva

Compostos

Cristal-litzacio o
metal:lics

Licor de lixiviacio

)

Electro-obtencio Metall pur

-~
)
Metall pur

Compostos metal-lics

——

T\

Reduccié amb gasos

Figura 1.11. Esquema de metodes de tractament de licors de lixiviacié en funcié de la seva
concentracié i producte final (Ballester et al. 2000).

1.3.2 Lixiviacio

La lixiviacio consisteix en una extraccid solid-liquid, en el qual un dissolvent, que pot ser
una soluci6 de productes quimics o de microorganismes, es posa en contacte amb un solid
perqué es produeixi la dissolucio d’un 0 més dels seus components per a la seva
recuperacio.

- Lixiviaci6 quimica

S’entén per lixiviacidé quimica el procés de dissolucié d’un o més metalls valuosos usant
diferents reactius quimics. S’acostuma a aplicar com a reactius acids, bases, reductors,
oxidants, agents complexants o una combinacio d’alguns d’aquests.

La selecci6 del reactiu dependra de diversos factors, com ara: les propietats del metall a
dissoldre, el cost del reactiu, la selectivitat per a dissoldre el metall desitjat, la possibilitat
de la seva regeneracid etc.

Es possible millorar la selectivitat d’un dissolvent per a un metall en particular modificant
certes condicions del procés. La concentracio d’agent lixiviant, la temperatura i el temps
de contacte poden ser rellevants tant a I’hora d’incrementar el rendiment de dissoluci6 del
metall desitjat com a I’hora de reduir I’atac d’altres substancies no desitjables contingudes
al substrat.
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- Lixiviacio6 bacteriana

La lixiviacid bacteriana esta provocada per la catalisi que certs microorganismes
exerceixen durant la dissoluci6 de determinats substrats minerals. Aquests
microorganismes usen el substrat com a font d’electrons per als seus processos metabolics.
En aquest tipus de lixiviacio les reaccions es duen a terme a baixa temperatura (Ballester
et al. 2000).

La bactéria més usada en aquests processos és la Thiobacillus ferrooxidans que oxida
minerals sulfurats a sulfats, alliberant els metalls presents. Una reacci6 tipica d’aquest
procés és (Rodriguez, 2005):

CuS + 20, + T. ferrooxidans — Cu®* + S02~ (1.5)

D’aquesta manera, el metall contingut en els compostos sulfurats és solubilitzat (lixiviat) i
queda disponible per a la seva recuperacio.

Al comparar la lixiviacié bacteriana amb altres tecniques metal-lGrgiques, cal destacar que
aquest procés permet tractar minerals amb un contingut metal-lic molt pobre. Amés, no
produeix emissions gasoses amb sofre, el consum de reactius és molt reduit i el seu consum
energétic és baix al no treballar a temperatures altes. No obstant aixo, la lixiviacio
bacteriana es duu a terme mitjancant reaccions lentes, obtenint-se lixiviats amb
concentracions molt baixes i la seva aplicacio requereix elevades inversions en equipament.
Actualment, la lixiviaci6 bacteriana comercial només s’aplica per a I’obtenci6é de metalls
amb un valor econdmic elevat, com ara el coure, ’urani o I’or, a partir de menes minerals
pobres en aquests metalls.

1.3.3 Purificacio i concentracio

En un procés de purificacié o concentracid, sempre hi ha dues fases en contacte: solid-
liquid o liquid-liquid. Es considera una operaci6 de purificacio si les impureses passen
d’una fase a I’altra. Per altra banda, es considerara una operacid de concentracio si el metall
desitjat és el que canvia de fase.

Els licors de lixiviacio requereixen tractaments de concentracid/purificacio en funcio de si
el metall d’interés és minoritari respecte a un altre metall primari, si existeix més d’un
metall d’interes, Si hi ha més d’un metall amb propietats quimiques similars o si el metall
principal es troba contaminat amb impureses.

Les principals tecniques per a la purificacid i/o concentracio de licors de lixiviacioé son:

- Precipitaci6 selectiva

% Hidrolisi: Molts ions metal-lics poden ser hidrolitzats per formar compostos molt poc
solubles. La regulacié del pH per a la precipitacio en forma d’hidroxid és la manera
més senzilla de separar un metall de la seva soluci6. A I’Annex A es mostren alguns
dels valors del producte de solubilitat d’alguns hidroxids metal-lics. Amb aquests
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valors és possible deduir la tendéncia dels hidroxids a precipitar en funcié del pH del
medi. Aquesta informacié també es troba en diagrames de solubilitat d’hidroxids
metal-lics com els de la Figura 1.12.
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Figura 1.12. Diagrama de solubilitat de metalls pesants en funcié del pH
(Hoffland Environmental Inc., 2015).

Depenent de la naturalesa dels metalls en dissolucié i modificant el pH, a vegades és
possible obtenir un precipitat pur o eliminar impureses.

¢+ Precipitacié de sals: Una altra manera de precipitacié selectiva consisteix en la
separacié de metalls en forma de compostos insolubles. Aquests compostos insolubles,
formats per 1’addici6 de determinats reactius, es deuen a reaccions generalment més
complexes que les d’hidrolisi i tenen unes condicions de treball més estrictes i uns
costos més elevats degut al consum de reactius.
La precipitacio selectiva de sulfurs metal-lics, que habitualment tenen un producte de
solubilitat forga ordres de magnitud inferiors al dels hidroxids (veure Annex A), és un
cas habitual de precipitacié de compostos especifics.

- Extraccié amb solvents organics

Un procés d’extraccio liquid-liquid és una operacié unitaria que consisteix en la
transferéncia de matéria entre dues fases immiscibles: una aquosa i I’altra organica.
Aquestes fases se situen una sobre 1’altra en funcio de la seva densitat. En la majoria de
casos, la fase organica és menys densa que 1’aquosa i se situa en la part superior (veure
Figura 1.13).
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Figura 1.13. Fotografia d’un embut de decantaci6 en una
extraccid liquid-liquid amb solvents organics a escala de
laboratori.

Normalment 1’agent extractor, soluble en la fase organica, es posa en contacte amb el metall
0 metalls a extreure de la fase aquosa mitjancant agitacio. El complex format per 1’agent
extractor i el metall es concentra a la fase organica degut al seu caracter hidrofobic.
Posteriorment, a la fase organica separada de 1’aquosa, se li retira el metall en un procés
anomenat elucio o reextraccio.

- Bescanvi ionic

El bescanvi ionic amb resines especials és una técnica usada per a separar una espécie
guimica a partir de les seves solucions diluides. Les resines de bescanvi idnic consisteixen
en estructures polimériques reticulades i poroses en forma d’esferes o perles. L’estructura
polimérica reticulada esta funcionalitzada amb grups que poden ser acids, basics o
estructures formadores de complexos.

Les resines actuen captant ions de les solucions aquoses i cedint una quantitat equivalent
d’uns altres ions. Depenent de la naturalesa dels seus grups funcionals, les resines es
classifiquen en anioniques i cationiques. Un cop iniciat el procés de bescanvi ionic, la
capacitat de la resina comenga a disminuir, ja que va perdent grups funcionals.

Les especies idniques captades a les resines de bescanvi idnic poden ser recuperades amb
una soluci6é regenerant. D’aquesta manera la resina recupera la major part de la seva
capacitat de bescanvi original i pot ser destinada a un altre cicle de procés. Actualment el
nimero de resines funcionalitzades és elevat (Lewatit, 2016) i aix0 augmenta molt les
possibilitats de ser usades en processos de purificacid/concentracio.

- Adsorcié amb carb6 activat

Un procés d’adsorcid consisteix en la retencié d’una substancia sobre una superficie solida.
El carbd activat és un material micropor6s adsorbent amb una elevadissima superficie
especifica (1000 m?/g). Es usat en el camp de la hidrometal-ldrgia per a la separacié de
determinats metalls en forma anionica. El procés de recuperaci6 del metall es duu a terme

27



Introduccié

mitjancant la seva elucié modificant el pH. Aix0 no restableix completament el carbo
activat a les seves condicions originals. Per generar el carbo actiu cal sotmetre’l a un procés
térmic amb temperatures relativament elevades

1.3.4 Obtenci6 de metalls o compostos metal-lics

- Electrodeposicio.

L’electrodeposicio consisteix en la transformacio electroquimica d’un metall dissolt en
forma ionica a metall en forma metal-lica, depositat sobre un catode, mitjangant 1I’aplicacio
d’energia eléctrica. L’electrolit, pot ser un licor de lixiviacid o el resultant del seu
tractament previ de purificacid. Aquest estard contingut a una cel-la electrolitica,
habitualment de PVC, amb un sistema d’eléctrodes, format per anodes i catodes, disposats
de forma intercalada.

Industrialment és desitjable que els anodes siguin completament insolubles, ja que en cas
contrari, es produeixen contaminacions o sorgeixen defectes al diposit catodic. Els
materials anddics més comuns consisteixen en aliatges de plom, estany i antimoni o titani
amb recobriments de metalls nobles com plati, iridi o ruteni. Els catodes acostumen a ser
suports d’acer inoxidable, tractats amb una série de vernissos que permetin la separacio
posterior del metall depositat.

Es habitual aplicar aquesta técnica per obtenir metalls nobles com ara or, coure, plata,
niguel, manganés, etc.

- Reduccid amb gasos

L’aplicaci6 de gasos reductors en hidrometal-largia s’utilitza per produir pols metal-liques
a partir de solucions purificades de metall o a partir de solucions amb cert contingut amb
metalls nobles en dissoluci6. En el cas dels metalls més actius, com ara urani, vanadi,
molibde i tungste, els productes de la reducci6 seran diferents oxids metal-lics.

S’han estudiat diversos gasos amb caracteristiques reductores com ara SO, o CO, pero
I’tinic que s’aplica industrialment és Ho.

- Cementacié

La cementacié d’un metall a partir d’'una solucid, consisteix en una reaccid redox
espontania en la que un metall redueix els ions d’un metall més noble en dissolucio, fent-
lo precipitar en estat metal-lic.

El metall usat en un procés de cementacioé ha de tenir un potencial de reduccié estandard
inferior al del metall a reduir. Com que la reacci6 es produeix a la superficie del metall,
s’acostuma a usar en forma de pols 0 llimadura. Es habitual treballar amb excessos de
metall cementant per assolir velocitat de reacci6 acceptables o per recuperar impureses que
es troben en concentracions baixes. Per tant, la qualitat del metall obtingut amb aquesta
técnica no sol ser molt elevada.

Habitualment s’aplica aquesta operacié per a la recuperacié de metalls preciosos en solucio,
ja que aquests tenen un potencial de reduccié molt gran.
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- Cristal-litzacio

La cristal-litzacio €s el procés fisic de separar una sal en forma de cristall des d’una solucio
aquosa per sobresaturacio d’aquesta. S’usa habitualment per a I’obtencié de substancies
pures i en algunes ocasions també s’aplica al camp de la hidrometal-lurgia.

El fet que les solubilitats de la majoria de sals metal-liques disminueixen al reduir la
temperatura, facilita el procés de sobresaturacié de les solucions amb concentracions
baixes. Dos metalls en solucié quimicament semblants poden ser separables per
cristal-litzacio si existeixen diferéncies de solubilitats prou grans entre ells.

1.3.5 Propostes per valoritzar fang galvanic mitjancant la hidrometal-largia que es
troben en la bibliografia.

Tal com s’ha comentat anteriorment, la recuperacié de metalls continguts en residus usant
processos hidrometal-l0rgics es tracta cada cop amb més interes, degut a ’escassetat de les
reserves naturals de matéries primeres. La demanda creixent de metall (veure Figura 1.14),
incrementa el preu del metall (veure Figura 1.15) i I’impacte mediambiental que ocasionen
aquests residus.

Produccié anual de metall al mén
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Figura 1.14. Produccié anual de metall al mén (PRTR Espafia, 2015).
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Evolucio de la cotitzacid del metall
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Figura 1.15. Evolucié anual de la cotitzaci6 dels segiients metalls: Cu(ll), Ni(Il) i Cr(111)
(London Metal Exchange, 2015).

L’interés en recuperar metalls a partir de fangs galvanics queda reflectit en el nombre
creixent d’articles publicats a les revistes cientifiques, existint recerca en aquest camp des
de fa més de trenta anys i les publicacions d’avengos en els ultims quinze anys s’han Vist
notablement incrementades.

La bibliografia en aquest camp mostra una amplia quantitat d’estudis en que s’adapten
diferents técniques de separacid i es proposen processos per a la valoritzacio per a aquest
tipus de residus amb 1’objectiu de la seva reinsercié com a materies primeres al mercat.

La lixiviacié quimica de fang galvanic és viable usant diferents acids, els més usats son
HCI, H2SO4 i HNOs, degut a que els rendiments de dissolucié de metall obtinguts poden
ser superiors a 99,5% (Garole et al., 2012). Tot hi que la majoria d’autors realitzen la
dissolucié amb acid sulfuric (Peng et al., 2011; Fornari and Abbruzzese, 1999) s’han
realitzat estudis de lixiviacio aplicant altres reactius que permeten una dissolucio selectiva
de certs tipus de metalls. La lixiviaci6 amb amoniac/bicarbonat d’amoni aconsegueix una
dissolucid selectiva de Cu(ll) i Ni(ll) realitzant complexos amonics en medi basic, reduint
d’aquesta manera la presencia d’altres metalls amb menys valor a la solucié com el Cr(l11)
i el Fe(lll) (Vilarinho et al., 2012). Tot i que la selectivitat de lixiviacié dels metalls
valuosos és més elevada, la velocitat €s més lenta i no s’assoleixen rendiments d’extracciod
superiors al 60% (Silva et al., 2005a).

La lixiviacio del crom contingut als tortons galvanics i posterior concentracié es pot
aconseguir mitjancat una oxidacié de Cr(lll) i retirant-lo en forma de solucié de Cr(VI)
(James et al., 2000). Per exemple, aplicant hipoclorit a pH entre 8-10 i 50°C s’obtenen
rendiments del 99%.

Usant bacteris com Acidithiobacillus ferrooxidans, la lixiviacié bacteriana es presenta com
a alternativa a la lixiviacié quimica (Bayat and Sari, 2010). Amb la lixiviacid bacteriana
s’aconsegueixen uns rendiments elevats amb una certa selectivitat a Zn(11), Ni(ll) i Cu(ll)
davant de Cd(ll), Pb(1l) i Cr(V1).
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Molts d’aquests processos de lixiviacié tenen com a resultat un licor amb concentracions
de metall suficientment elevades per aplicar operacions d’obtencié dels metalls purs,
podent prescindir de técniques de concentracio.

La separacio dels metalls en solucio, obtinguts a partir d’un lixiviat amb sulfuric, pot dur-
se a terme mitjangant precipitacions selectives. S’ha demostrat que la precipitacio selectiva
en forma de sulfurs, mitjancant la injeccié de sulfhidric a diferents pHs, és técnicament
viable (Kuchar et al., 2010). L’augment de temperatura fins a 50 - 60°C d’un licor galvanic
amb preséncia de fosfats, és capa¢ de precipitar el Cr(I11) selectivament en una matriu amb
altres metalls com ara Ni(ll), (Twidwell et al., 1986; Twidwell and Dahnke, 2001).
L’oxidaci6 de Cr(III) a Cr(VI) amb H>O,a pH 10 i 60°C fa possible la precipitacio selectiva
i quantitativa d’hidroxid de niquel (Kuchar et al., 2010) amb I’obtencié d’una solucio6 de
cromat que pot ser enriquida i usada directament en la indUstria galvanica.

La separacio de Ni(ll) i Cr(I11) mitjancant la hidrolisi és complicada degut a qué es produeix
coprecipitacié dels dos metalls (Gupta et al., 2002). Per realitzar aquesta separacié amb
exit, és necessari redissoldre la fraccio solida resultant d’una primera precipitacio i repetir
el procés de precipitacio per poder arribar a un concentrat de cada metall d’una puresa del
98%. També s’ha proposat la inclusié de métodes fisics, com ara els ultrasons, per a assistir
la hidrolisi per a la separacio de Cr(lll), i altres metalls d’escas valor, de Ni(ll) i altres
metalls més valuosos, obtenint recuperacions superiors a 90% (L.i et al., 2010).

Tal com s’ha esmentat anteriorment, la cementacié proporciona la possibilitat de recuperar
Cu(ll) amb llimadura de ferro, essent un procés frequient en el camp de la hidrometal-10rgia
(Twidwell et al., 1986). Aquest sistema requereix treballar amb un excés de llimadura per
aconseguir separar quantitativament tot el Cu(ll). El producte obtingut d’aquesta operacio
consisteix en 22,4% Cu i 75,1% Fe; per tant, ha de ser tractat per al seu refinat. Aquest
tipus de productes acostumen a ser processats a les foneries.

L’aplicacio directa de 1’electrodeposicid de Cu(ll) en un lixiviat en medi sulfaric i en
preséncia de diferents impureses, com Cr(I11), Fe(l1l), Ni(Il) i Zn(Il), és viable gracies a
I’elevat potencial de reduccié estandard del coure (Peng et al., 2011). A diferéncia del
Cu(ll), per a dur-se a terme adequadament 1’electrodeposicio de Ni(ll), han de trobar-se
unes condicions de treball especifiques de pH, puresa i concentracid. L’index de
recuperacio, f;, o la puresa del metall pot ser minvat en cas de no controlar aquests
parametres. Per aconseguir una electrodeposicid quantitativa de niquel, aquest ha d’estar
Iliure d’impureses tals com Cr(I11) (Mohanty et al., 2002), Zn(I1) (Peng et al., 2011), Cu(ll)
i Fe(lll) (Das and Gogia, 1991). Si el licor no conté Fe(lll) ni Cr(lll), gracies a una
dissolucié amonica (Fornari and Abbruzzese, 1999), el Cu(ll) pot ser esgotat de la solucio
per electrodeposicio, obtenint-se una solucié de Ni(ll) pura que permet recuperar ambdos
metalls, coure i niquel purs amb una morfologia acceptable i elevats rendiments energétics.

Tant mateix, tal com s’ha esmentat a 1’apartat anterior, per tal de millorar la qualitat del
producte, un licor de lixiviacio pot requerir un tractament de concentracié o purificacio
previ a I’obtencio del producte final. L’ extraccié liquid-liquid s’ha aplicat en lixiviats
polimetal-lics, provinents de residus galvanics, per aconseguir ambdds objectius:
concentrar un dels metalls i purificar una solucié concentrada.

Usant el solvent extractor D2EHPA (acid (2-etilhexil)-fosforic), s’ha aconseguit la
recuperacié practicament quantitativa de Zn(ll) d’un lixiviat amb un alt contingut amb
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Ni(ll), Cu(ll) i Cr(11) (Silva et al., 2005b). De manera similar, s’ha proposat un procés de
recuperacié de Cu(ll) usant LIX 622 (5-nonil salicilaldoxima) amb resultats exitosos
(Twidwell and Dahnke, 2001), la matriu d’aquest residu conté Fe(lll), Cr(1ll), Zn(ll),
Cd(lI), Co(ll) i Ni(ll). EI solvent extractor Primene 81R (amina primaria alifatica) s’ha
utilitzat per extraure Cr(I11) i Fe(l11) en uns efluents amb un elevat contingut en Ni(ll) (Juan
et al., 1998). El solvent extractor Cyanex 923 (0xid de fosfina) s’ha utilitzat per extraure
completament metalls minoritaris com ara Fe(l11), AI(IIT), Zn(I) i Cu(II) d’una solucié de
Cr(I11) i Ni(Il) (Gupta et al., 2002).

1.4 Extraccio liquid-liquid

1.4.1 Consideracions prévies

Un procés d’extraccio consisteix en dues etapes principals: 1’extraccio i la reextraccié o
elucid. En alguns processos usen etapes de suport com la depuracio o el condicionat, quan
la fase organica no compleix les condicions necessaries per a 1’operacio d’eluci6 o el seu
reciclat. La Figura 1.16 mostra un esquema d’un procés amb les etapes esmentades.

Aliment 4 Refinat
. 7
Extraccio
\_
Reactius Liquid de Solucié de rentat per
condicionat . regeneracio Solucid de rentat reciclar o rebutjar
Condicionat Depuracié
[
. 7
Reextraccio
Solucié de reextraccidé \_ Fase aquosa carregada

Figura 1.16. Esquema general d’un procés d’extracci6 liquid-liquid generic.

En I’etapa d’extraccid, I’aliment o dissolucio a tractar conté el metall d’interés i la fase
organica conté els agents extractants capacos de separar-lo de forma preferent. Les fases
resultants s’anomenen refinat, que és la dissolucié aquosa esgotada, i extracte organic, que
és el dissolvent organic amb la fraccié de metall pertinent extreta.

A la fase de reextraccio el metall torna de nou a una fase aquosa posant en contacte
I’extracte organic amb una solucio6 de reextraccid aquosa. D’aquesta manera es regenera la
fase organica, recuperant-la per aplicar-se a un nou procés d’extraccio, i aixi poder treballar
en circuit tancat. El resultat d’aquesta etapa és I’obtencio d’un metall amb una puresa
superior i/o una concentracié més elevada que en la dissolucio inicial a tractar.

32



Introduccié

Les etapes d’extraccid i reextraccio son presents a tots els processos. En alguns casos, és
necessari introduir una etapa de depuracié de la fase organica per eliminar impureses, la
qual se sol situar entre 1’etapa d’extraccio i la de reextraccid. En altres processos, la fase
organica esgotada no es pot reciclar directament cap a I’extracci6 i és necessari sotmetre-
la a un procés de condicionat per recuperar les propietats inicials d’extraccio o selectivitat.

Com s’ha esmentat anteriorment, |’objectiu d’una extraccio liquid-liquid pot ser
I’increment de concentracié d’un metall a partir d’una solucié diluida, la separacié d’un
solut metal-lic a partir d’'una mescla o la de purificacio d’una solucié eliminant les
impureses que conté.

El coeficient de distribuci6 o repartiment, D, mesura la distribuci6 del metall entre les dues
fases quan s’assoleix 1’equilibri:

[Al]org
D=——">4 1.6
[M]aq (16)
on [M]org és la concentracio de solut a la fase organica i [M]aq és la concentracio de solut a
la fase aquosa.

També és comu usar el rendiment d’extraccido o percentatge d’extraccio, %Ef, com a
resultat quantitatiu del procés d’extraccio:
D

Vaq
Vorg

WEf =~z + 100 (1.7)

on Vg és el volum de la fase aquosa i Vorg és el volum de la fase organica.

Quan es treballa amb un sistema amb més d’un component metal-lic extractable, per
exemple A i B, cadascun d’aquests té el seu coeficient de distribucié propi, Da i Ds
respectivament i tenint en compte 1’expressi6 1.7, cada component tindra el seu rendiment
d’extraccio %Exa i %Ess.

Les diferencies de solubilitat d’una série de components entre ambdues fases es pot
aprofitar per extreure 1’especie més soluble a la fase organica i separar-la de les menys
solubles. D’aquesta manera, s’estableix el concepte del factor de separacio o, com la relacio
entre dos coeficients de distribuci6 de dues espécies diferents.

Da
ox=-4 .
2 )
Si o és superior a 2 es considera que el sistema és prou selectiu a una de les espécies i és
abordable la realitzacio de la possible separacio.

El valor de pH en el que I’agent extractant ha separat el 50% del solut objectiu és anomenat
pHs de semiextraccio, pHso. La comparacio del pHso de diferents metalls, en unes mateixes
condicions de treball, es considera com un index de viabilitat d’un procés de separacio.
Una diferéncia entre pHsoigual o superior a 1 (A pHso>/) permet una separacio eficient.

L’etapa de reextraccid consisteix en la recuperacié de I’espécie metal-lica de la fase
organica, amb la regeneracio simultania de les capacitats extractives del solvent extractor,
el que permet que es torni a fer servir per tancar el cicle del procés.
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Depenent de la naturalesa del solvent extractor, es treballa en solucions reextractores que
contenen el reactiu que permet la inversio del procés d’extraccid. Aquestes solucions poden
ser acides, basiques, d’alta concentracio salina o simplement aigua.

Per exemple, en el cas dels solvents quelants les altes concentracions de protons en el medi
aquos, solucions acides, fan desplagar 1’equilibri de la reaccié alliberant el metall
complexat de la fase organica:

+ +
AM(OTg) + H(aq) g AH(Org) + M(aq) (19)

1.4.2 Tipus de solvents extractors

Existeixen diferents tipus de substancies organiques aplicables a 1’extraccié de metalls que
normalment s’anomenen solvents extractors. Aquestes substancies s’enllacen amb els
metalls a través de diferents reaccions quimiques. Algunes d’elles son forga complexes,
perd normalment les reaccions es poden interpretar com a reaccions simplificades i gracies
a aix0 es poden abordar models matematics d’extraccio.

S’han proposat diferents métodes i criteris per a la classificacio dels solvents extractors.
Tenint en compte la seva reactivitat, aquestes substancies es poden agrupar en tres tipus:
extractants quelants, neutres i intercanviadors de ions.

Extracci6 per formacié de quelats

Els reactius organics capacos de formar quelats tenen almenys dos radicals lligands a la
molécula, un grup funcional amb un protd labil (alcohols, tiols, etc.) i un grup basic sense
carrega (amines, cetones, etc.). Aquests grups funcionals poden substituir facilment les
molécules d’aigua de coordinacid, que tenen alguns metalls en soluci6, formant un anell
covalent i neutre. Tal com es pot veure a la Figura 1.17, en un compost quelat el metall
forma part de I’estructura organica estant envoltat pel lligand. Els compostos formats
d’aquesta manera, s6n poc solubles en aigua pero es dissolen facilment en els solvents
organics.

MY+ zHLyrg © MLy org +2zH*  (L1.10)

Un exemple de solvents extractors que s’usen com agents extractors de metalls i actuen
com a quelats sén les hidroxooximes (Acorga M5640, L1X63...), les oximes (Kelex 100) i
les B-dicetones (Hostarex DK16).
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Figura 1.17. Formacid de quelat entre Cu(Il) i una oxima (Wilson et al., 2014).

Extracci6 neutra

S’origina a partir d’un complex neutre de metall que es troba insaturat des del punt de vista
de molécules coordinades i supleix aquesta caréncia amb molécules d’aigua, de manera
gue en el compost MA;(H20)x la suma z+x és el seu nimero de coordinacié maxim. El
mecanisme d’extraccio dels extractants neutres consisteix en la substitucio de les molécules
d’aigua coordinades a un metall en la soluci6é aquosa per molecules organiques del solvent.
Un cop s’ha dut a terme la substitucio de les molecules d’aigua amb el reactiu organic, el
complex resultant sera un adducte lipofilic neutre que tindra tendéncia a dissoldre’s a la
fase organica augmentant aixi la constant de distribuci6. També s’anomenen extractants
neutres ja que la carrega del metall cationic es troba neutralitzada amb ions de carrega
oposada. La reaccié simplificada que es duu a terme és la segiient:

M(H20) g, +nAgq + blorg © MAy - bLorg + (b +n)H,0 (1.12)

En aquest cas la neutralitzacio de la carrega del i6 metal-lic s’ha dut a terme amb la
molécula organica coordinada amb carrega negativa. En altres casos el i6 metal-lic en la
fase aquosa ja esta neutralitzat per lligands inorganics de carrega negativa.

Els solvents extractors de tipus neutres poden estar formats per diversos conjunts radicalaris
com ara cetones (Metil-isobutil-cetona, MIBK), derivats organofosforosos (tributilfosfat,
TBP; trioctilfosfina oOxid, TOPO) i alquil sulfits (di-n-hexilsulfit). Els derivats
organofosforosos, en concret el TBP, han tingut especial rellevancia en el camp de la
industria nuclear per a I’obtencié d’urani formant estructures lipofiliques (veure Figura
1.18) mitjangant el mecanisme d’extraccio, (Billard et al., 2011):

2TBP + U0,(H,0)%* + 2NO3 & U0,(H,0),(N03),TBP, + 4H,0 (1.12)
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Figura 1.18. Complex format per TBP i urani (Rydberg et al., 2004).

Extraccio per intercanvi ionic

% Extracci6 per intercanvi cationic

El procés d’intercanvi cationic suposa l’intercanvi de cations metal-lics amb ions
hidrogen del reactiu (solvent extractor) dissolt a la fase organica. Aquests solvents
extractors se solen anomenar extractants acids. Els mecanismes d’extraccié que es duen
a terme amb aquests agents extractants poden ser expressats de forma simplificada amb
la seglient expressio:

MY+ HAprg © MAporg +nHE,  (113)

Un exemple de solvents extractants acids son els derivats d’acids fosforics (acid di-(2-
etilhexil) fosforic, D2EHPA; acid dialquilfosfinic, Cyanex 272) i alguns acids
carboxilics (acid neodecanoic, Versatic 10).

o

& R,P/O Q\P,R

2H== .,

5 R IO \\P';R M2+ R' \\ \M/O/ R
P ¢t ‘Rl aur Vi<

R’ \6'“H/O = R, /O (‘)\PAR

R g R
O\H’

Figura 1.19. Formacié de complex amb un solvent organic derivat de 1’acid fosforic (Wilson
etal., 2014).
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Extracci6 per intercanvi anionic

Els metalls que reaccionen amb lligands inorganics per formar complexos carregats
negativament poden ser extrets cap a la fase organica mitjancant cations amb grans
radicals lipofilics. Aquest procés és anomenat intercanvi anionic.

Els solvents extractors que es comporten d’aquesta manera son generalment amines
d’elevat pes molecular. Aquestes amines, inicialment neutres, reaccionen amb el medi
protonant-se formant una sal a la fase organica. Aquesta sal és la forma activada de
1’agent extractant capag de captar metalls anionics cap a la fase organica. Aixo es porta
a terme mitjangant I’intercanvi del contraié obtingut durant el procés de protonacio,
seguint el mecanisme simplificat:

ML} g + nRNH Ly & (RNH®),MLY oy + 1Ly,  (1.14)

Les amines extractores es classifiquen segons el nombre de cadenes organiques
enllagades al nitrogen, havent amines primaries (Primene 81R, Primene JMT, N1923,
etc.), secundaries (Adogen 283, etc.), terciaries (Alamine 336, Adogen 382, TOA, etc.)
i quaternaries (Aliquat 336). Les amines quaternaries no necessiten activacio acida ja
que al tenir quatre cadenes enllagades al nitrogen aquest ja esta carregat positivament.

L’extracciéo de plata en medi tiocianat pot dur-se a terme amb I’amina terciaria
trioctilamina, TOA, com a solvent extractor, mitjancant la seglient reaccio, (Sanuki et
al., 2000):

2(RsNHFSCN™) + (Ag*SCN)2~ o (RsNHY), - (Ag*SCN)2~ + 2SCN~ (1.15)

1.4.3 Disseny d’un procés de separacio

Extraccio

7
0.0

Etapa tinica d’extraccio

El rendiment en un procés en una etapa inica d’extraccio és funcio tant del coeficient
de distribucié com la relacié de volums entre les fases (veure equacié 1.7). Per tant,
depenent del percentatge de component desitjat que es vulgui separar, es regula la
relacio de volums organic/aqués (O/A) de ’etapa. Si en el sistema existeixen altres
substancies extractables amb un coeficient de distribucid inferior i s’augmenta la
relacid O/A, la puresa del producte final es podra veure afectada per ’aparicid de
contaminacions.

Extraccié en multiples etapes i corrents creuats

Un procés d’extraccio en multiples etapes i corrents creuats consisteix en el contacte
d’un determinat volum de fase aquosa amb una serie de volums de fase organica fresca
de forma successiva (veure Figura 1.20). Aixo permet treballar amb relacions O/A
menors que en el cas d’una etapa unica d’extraccid, augmentant aixi el factor de
separacio. D’aquesta manera s’obtenen diverses fraccions organiques amb una puresa
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superior. Els extractes organics obtinguts de les diferents etapes poden agrupar-se per
obtenir un resultat millor que I’aconseguit amb la técnica d’etapa tinica d’extraccio.

Figura 1.20. Diagrama simplificat d’un procés d’extraccio en corrents
creuats en el qual la fase aquosa (blau) entra en contacte en més d’una etapa
d’extraccié amb una fase organica fresca (groc).

Per estimar 1’evolucio de les concentracions en les diferents etapes del sistema i el
numero d’etapes necessaries per completar I’extraccio fins a un rendiment d’extraccid
desitjat, es pot construir un diagrama en el que es representin els equilibris de cada
etapa i les concentracions dels corrents. La Figura 1.21 mostra un diagrama per al
calcul d’etapes d’un procés d’extraccio en corrents creuats de 4 etapes. EI nombre
d’interseccions de la linia d’operacié (linies paral-leles inclinades amb un angle
directament proporcional a la relacioé de volums A/O) amb la corba d’equilibri indica
el nombre d’etapes que son necessaries al sistema. El valor equivalent a 1’eix de les
ordenades en aquest punt permet predir la concentracié de metall, a la fase organica
resultant de 1’etapa d’extraccio. Per altra banda, el valor equivalent a 1’eix de les
abscisses indica la concentracié de metall restant a la fase aquosa.
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Figura 1.21. Diagrama d’extraccié d’un procés en corrent creuat en que és
necessari quatre etapes de contacte per a la separacié quantitativa de la
substancia desitjada (Rydberg et al., 2004).

¢+ Extraccio en etapes en contracorrent

El sistema d’extraccio en etapes en contracorrent disposa de diverses etapes en les que
I’aliment i la fase organica fresca en la seva totalitat passa per totes les etapes de forma
successiva en direccions oposades (veure Figura 1.22). D’aquesta manera la fase organica
fresca es posa en contacte amb el refinat de la pendltima etapa que té una concentracio de
metall molt baixa. La fase organica, a mesura que va avancgant per les diferents etapes, es
posa en contacte amb solucions aquoses amb concentracio creixent de solut. Seguint aquest
procediment, la concentracio de metall a la fase organica va augmentant d’etapa en etapa.
Aquest metode d’extraccid minimitza el volum de fase organica necessaria per a una
separacid determinada.

ETAPA 2

Figura 1.22. Diagrama simplificat d’un procés d’extracci6 en contracorrent en el qual
la fase aquosa (blau) entra en contacte en més d’una etapa d’extraccidé avangant en
sentit contrari a la fase organica (groc).

Un sistema d’extraccié en continu en contracorrent es pot dissenyar a partir del nimero
d’etapes teoriques. Per determinar aquest niimero s’usa el diagrama analeg al McCabe-
Thiele utilitzat en destil-laci6 (veure Figura 1.23) en el que es representa 1’equilibri entre
fases i una recta d’operaci6 que implica que el volum de les fases és constant al llarg del
procés. L’equilibri només depén de la naturalesa dels components del sistema. EI pendent
de la recta d’operacio, que prové del balang de materia, depén de la relacié de volums de
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fase aquosa/organica. La recta d’operacio es construeix passant pel punt que representa la
concentracié de metall en el refinat final i la concentracié de metall en la fase organica
fresca i amb un pendent igual a la relacio de volums (fase aquosa)/(fase organica). Situant
sobre la recta d’operacié la concentracié inicial de metall a la dissoluci6 fértil, es traga una
linia paral-lela a I’eix d’abscisses fins a la corba d’equilibri i en aquesta interseccio es traga
una linia paral-lela a 1’eix d’ordenades fins a la recta d’operacio. El proces es va repetint
de forma reiterativa fins assolir la concentracio del refinat final i en cada interseccio amb
la corba d’equilibri es troba una etapa tedrica d’equilibri.
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Figura 1.23. Diagrama de McCabe-Thiele en el que s6n necessaries tres etapes
de contacte en contracorrent per extreure quantitativament la substancia
desitjada (Rydberg et al., 2004).

Reextracci6 o elucid

L’objectiu del procés de reextraccio consisteix en la recuperacid del metall contingut a la
fase organica carregada amb una solucid reextractora. Aquesta soluci6 pot contenir acids,
bases, agents complexants o ser simplement aigua.

El procés de reextraccio es duu a terme de manera analoga als métodes d’extraccio descrits
anteriorment. Es pot treballar aplicant una etapa simple de reextraccid, el sistema multi-
etapa amb corrents creuats o el sistema multi-etapa en contracorrent.

El métodes de disseny d’un procés d’elucié també son similars als esmentats en el cas de
I’extraccio. Aix0 no obstant, en aquest cas, la representacid dels eixos de les isotermes
s’invertiran. La concentracid de metall a la fase organica sera representada a 1’eix de les
abscisses i la concentracié de metall a la fase aquosa sera representada a 1’eix de les
ordenades. Partint de la concentracio de metall a la fase organica inicial, és possible calcular
el nombre d’etapes necessaries que el procés requereix per tenir el rendiment desitjat.
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1.4.4 Equipament industrial

Per realitzar una extraccié liquid-liquid a nivell industrial, es poden usar diferents
instal-lacions: columnes (poden ser de rebliment, de plats o de polvoritzaci6), extractors
centrifugs o sistemes d’etapes mescladors-sedimentadors. Aquests Ultims son els més usats
en hidrometal-lurgia ja que corresponen a les etapes d’equilibri esmentades anteriorment,
requereixen poca inversio, son facils d’usar i son facilment adaptables a qualsevol escala.
Tal com el seu nom indica, esta format per un sistema que mescla les dues fases i un sistema
que les separa. A la Figura 1.24 es mostra un esquema del sistema mesclador-sedimentador.

Els mescladors habitualment estan formats per un agitador mecanic i un diposit desbordant
de suficient grandaria per assolir un temps de residéncia que permeti assolir I’equilibri entre
fases. El sedimentador consisteix en una cambra on les dues fases mesclades se separen per
decantaci estatica. Aquest procés és facilitat per plaques coalescents que acceleren la fusié
de gotes d’una mateixa fase, augmentant aixi la velocitat de separacié de fases. Un cop les
dues fases s’han separat, cadascuna sobreix per un sistema desbordant que les separa.

Plaques coalescents

Mesclador Faes
agquosa
| | Fase
Sedimentador organica

Fase
organica

Fase
aquosa

Figura 1.24. Esquema d’un sistema mesclador-sedimentador (Wikipedia, 2015).

Com s’ha comentat anteriorment, realitzar una separacié completa en una sola etapa és
infrequient, ja que requeriria treballar amb un gran volum de solvent amb el consequent cost
economic. Per aquesta ra0, la majoria de processos industrials apliquen la tecnica de
I’extraccié multietapa en continu i en contracorrent. Aquest sistema requereix un nombre
de mescladors-sedimentadors equivalent al nombre d’etapes teoriques d’equilibri. Aquests
dispositius es disposen intercalats, tal com es mostra a la Figura 1.25, de manera que cada
sedimentador condueix la fase corresponent al mesclador de I’etapa segiient.
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Figura 1.25. Esquema d’un procés d’extraccié en contracorrent en el que la fase aquosa (blau) entra
en contacte amb la fase organica (groc) en quatre etapes (Wikipedia, 2015).

Aqguest procés es duu a terme en un conjunt de condicions de treball ben definides. Per
aixo, cada etapa ha de ser controlada amb els sensors pertinents i modificada en cas d’existir
desviacions de I’interval establert pels parametres del procés. Algun dels parametres que
se solen controlar son: el pH, la conductivitat i la temperatura.

1.45 Recuperaci6 de Cu(ll) mitjancant solvents extractors

Actualment, I’extraccié amb solvents organics aplicada a la recuperacié Cu(ll) ha estat
ampliament estudiada. Es habitual trobar aquesta operacié lligada a un procés
d’electrodeposicid, ja que 1’excés d’acid produit a les cel-les electrolitiques és usat per a
reextreure el Cu(ll) de la fase organica. Per tant, ’objectiu de ’extraccio de Cu(II)
acostuma a ser la concentraci6 del metall a condicions de treball del procés
d’electrodeposicio per optimitzar el seu rendiment.

Historicament la hidrometal-largia ha estat molt 1ligada a 1’obtenci6 del Cu(ll), tant que
actualment el 25% de coure mundial és produit per la via hidrometal-ldrgica (Rodriguez,
2005). Per aixo0 existeixen molts processos que s’han aplicat tant a lixiviats de minerals
com a concentrats de la industria minera (Sridhar et al., 2009; Lu and Dresinger, 2013;
Deep et al., 2010). Com que actualment la recuperacid de residus cada cop té més pes,
s’esta treballant en 1’aplicacio d’aquests meétodes en materials de diferents origens com ara:
bateries gastades (Pranolo et al., 2010), banys de decapat esgotats (Barakat and Mahmoud,
2001), rebutjos de tubs de radiadors de cotxe (Barakat and Mahmoud, 2000), etc. No és
d’estranyar que les matrius en que es troba el Cu(ll) de les solucions residuals o lixiviades,
siguin igualment diverses.

Existint aquesta gran variabilitat de la composicid, tant de metalls com del medi en el que
es troba el coure, s’ha proposat 1’aplicacio de diferents tipus de d’agents extractants. S han
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aplicat solvents extractors formadors de quelats com LIX 984N (Dermentzis et al., 2011)
en aigues residuals de la inddstria galvanica que, préviament, en medi amonic, s’ha
aconseguit extreure separadament Cu(ll) i Ni(ll) a diferents pHs, 4 i 10,5 respectivament.
També s’han emprat els solvents extractors formats per amines ramificades (Aliquat 336,
Quartamin TPR i Adogen 464), que actuen com intercanviadors anionics i s’han usat per
recuperar Cu(ll) de solucions cianurades procedents de processos de produccié de metalls
preciosos (Alonso-Gonzélez et al. 2010).

1.4.6  Extraccio de Ni(ll) amb solvents organics

El niquel metal-lic s’ha obtingut tant usant la pirometal-lirgia com la hidrometal-lirgia. El
procés hidrometal-lurgic treballa amb solucions concentrades de Ni(ll) obtingudes de
mineral de laterita que habitualment conté Ni(ll), Co(ll), Cu(ll) i Fe(lll).

Malgrat que s’han estudiat i proposat millores (Hutton-Ashkenny et al., 2015), no és
freqiient que un solvent extractor tingui una selectivitat molt elevada de Ni(ll) davant
d’altres metalls. El procediment més habitual per extreure el Ni(I) consisteix en purificar
previament la solucio, separant els altres metalls continguts mitjangant extraccions amb
solvents o altres operacions hidrometal-lurgiques (Lett, 2004). Per tant, normalment
’objectiu principal d’una operacid d’extraccio de Ni(Il) és 1’obtencié d’una solucié més
concentrada.

Tant el mineral de laterita com altres residus metal-lics, com les bateries esgotades,
contenen Ni(Il) i Co(II). La quimica d’aquests metalls és molt similar i per aixo és comu
aplicar un procés d’extraccio d’ambdos metalls alhora, per aillar-los de la matriu en que es
troben (Cheng et al., 2015). La separacié de Co(ll) de solucions que contenen Ni(ll) és
complicada, pero es pot dur a terme amb éxit mitjancant la combinacié de dos agents
extractors, el Primene JMT i el Cyanex 272, (Coll et al., 2012). També és possible aplicar
amines terciaries, com Alamine 336, per separar Co(Il), Zn(ll) i Mn(ll) dels lixiviats del
mineral lateritic, ja que I’extraccié de Ni(Il) amb aquest agent és nul-la. Posteriorment se
separa el Ni(ll) amb altres agents extractants, com ara intercanviadors cationics com
Versatic 10 (Zhu et al., 2012).

En cas d’abséncia del Co(Il), s’ha usat solvents extractors formadors de quelats, com ara
LIX 984N i Acorga M5640 que, en un medi amonic, sén capagos de realitzar la coextraccid
de Cu(Il) i Ni(ll), eluint-los selectivament usant diferents concentracions d’acid sulfiric
(Sridhar et al., 2009; Sridhar and Verma, 2011).

1.4.7 Recuperacio de Cr(l11) mitjancant solvents extractors

El crom és un metall usat per la seva resistencia a la corrosio a la industria metal-ldrgica i
galvanica. No obstant aix0, també és molt apreciat com a pigment, per al tractament de la
fusta, catalitzador, tractament de pells i per a la produccié de material refractari.
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Tal com s’ha esmentat anteriorment, la demanda de metall ha augmentat els dltims anys.
Tanmateix, les reserves de mineral de crom estan localitzades a pocs paisos, (veure Figura
1.26). Aquest fet ha portat al desenvolupament de processos de recuperacio d’aquest metall
a partir de deixalles produides a les inddstries on s’utilitza.
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Figura 1.26. Distribucié mundial de la produccio de crom I’any 2002 (Wikipedia, 2015).

Tradicionalment la major part del crom s’ha produit per pirometal-ldrgia, per aixo no hi ha
tant desenvolupament de processos hidrometal-llrgics per a la seva produccié com en el
cas del Cu(ll) i Ni(ll). Aquest fet, i el seu escas valor en comparacié amb altres metalls
presents en els residus, (veure Figura 1.15), fa que en molts casos sigui considerat un residu
gestionat per a ser eliminat, (Peng, et al., 2011) o per a ser valoritzat per a altres processos
més rendibles (Juan et al., 1998). Aixi i tot, s’han proposat diversos processos usant
I’extraccid liquid-liquid per a la valoritzacié d’aquest metall. El crom es pot trobar als
lixiviats en forma de Cr(III) i Cr(VI), depenent del seu estat d’oxidacio aplicant-se diferents
solvents extractors. El Cr(\V1), en forma de cromat i els seus derivats anionics (dicromats),
gue son les espécies en les que es troba en solucid, és soluble a un ampli rang de pH per
tant és possible extreure’l amb diferents tipus d’agents extractants. Els més usats son els
intercanviadors anionics, com ara les amines radicalaries, actuant amb el mecanisme
mostrat a I’expressio (1.15), (Schrotterovd and Nekovar, 2000). Aquest tipus de solvents
extractors son capagos d’extreure el Cr(VI) selectivament en preséncia d’altres metalls com
Ni(I1), Cu(ll), Fe(l1) i Zn(Il) (Bachmann et al., 2010).

(RNH)3504 (org) + C12030q) < (RNH)3C1207(0rg) + SOZ(ag) (1.16)

El Cr (III) en canvi, precipita, en forma d’hidroxid, en pHs superiors a 4. Molts solvents
extractors no son capagos d’extreure el Cr(IIT) en pHs acids o tenen el rendiment molt baix.
Per a evitar aquest fenomen, s’han proposat agents extractants de naturalesa acida com el
Cyanex 272 i D2EHPA saponificats 0 amoinats (Pandey et al., 1996; Senthilnathan et al.,
20005). El Primene 81R és capac de separar el Cr(I11) en pHs més baixos de 4. Malgrat tot,
la seva selectivitat no és elevada (Juan et al., 1998).
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Obijectius

La necessitat de valoritzar els metalls continguts en residus industrial galvanics ens porta a
estudiar diferents tecniques de separacid, purificacio i concentracid de metalls en els licors
de lixiviats de fangs galvanics. Entre aquestes técniques, 1’extraccio liquid-liquid ocupa un
lloc prominent degut a la seva versatilitat per a ésser aplicada amb éexit en mescles
complexes.

L’objectiu global d’aquesta tesi és estudiar i desenvolupar un procés que possibiliti la
recuperacié industrial dels metalls valuosos continguts en un fang galvanic. Aquest
objectiu principal inclou una série d’objectius parcials:

- Establir un procés de lixiviacié per a solubilitzar el metalls valuosos, continguts en
el fang galvanic, procurant solubilitzar el minim possible els components no

valoritzables.

- Dissenyar processos eficients de recuperacio individual dels metalls valuosos
solubilitzats, sense necessitat d’etapes prévies de concentracio, si és possible.

- Definir I’abast d’aplicacio i I’adequacié de ’agent extractor comercial Acorga
M5640 al licor de lixiviaci6 per a separar Cu(ll) i Ni(Il).

- Desenvolupar un métode selectiu, usant I’agent extractant comercial Primene 81R,
per a tractar una solucié compresa de Ni(ll) i Cr(l1) en medi sulfat.

- Desenvolupar un metode selectiu per a tractar solucions que contenen Ni(ll) i
Cr(III) en medi sulfat, usant I’agent extractant comercial Primene 81R.

- A partir de tota la informacié obtinguda, realitzar propostes técnicament viables
gue puguin ésser rendibles a nivell industrial.
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3.1

3.11

3.1.2

3.1.3

Material usat

A continuaci6 s’especifica la naturalesa i la procedéncia dels reactius, materials de
laboratori i aparells emprats en la realitzacié d’aquest treball.

Reactius solids

Sulfat de niquel hexahidratat (Sigma-Aldrich Quimica S.A., Madird)
Sulfat de coure pentahidratat (Panreac, Barcelona)

Crom(l11) potassi sulfat dodecahidratat (Panreac, Barcelona)

Sulfat de ferro(l11) hidratat (Panreac, Barcelona)

Carbonat d’amoni (Panreac, Barcelona)

Reactius liquids

Acid sulfaric 96% (Panreac, Barcelona)
Acid sulfaric 25% (Panreac, Barcelona)
Acid sulfaric 1 M (Panreac, Barcelona)
Hidroxid de sodi 1 M (Panreac, Barcelona)
Hidroxid de sodi 32% (Panreac, Barcelona)
Amoniac 28% (Prolabo, Barcelona)
Hipoclorit de sodi 10% (Panreac, Barcelona)

Reactius organics

Primene 81R (DOW Chemical Company, Alemanya)
Component: mescla d’amines primaries alifatiques ramificades Ci2 i Ci4
Numero CAS: 68955-53-3

Pes molecular: 171,3g/mol

Densitat: 801¢g/L

Acorga M5640 (Cytec France SAS, Franga)
Component: 2-hidroxi-5-nonilsalicilaldoxima
Numero CAS: 174333-80-3

Pes molecular: 263,4g/mol

Densitat (25°C): 9569/L

Exxsol D80 (Proquibasa, Barcelona)

Component: querosé destil-lat del petroli

NUmero CAS: 64742-47-8

Pes molecular: 177g/mol

Densitat (15,6°C): 800g/L
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3.14

3.15

3.1.6

El fang galvanic usat en aquesta tesi, s’ha obtingut de la depuradora fisicoquimica d’una
empresa galvanica tipica de 1’entorn de Barcelona. En la Figura 3.1 es pot veure I’aspecte
d’aquest fang galvanic. La composicié amb metalls del fang és: 7,04% de Cr(I1l), 2,36%
de Ni(ll), 1,82% de Cu(ll), 0,05% de Fe(Ill) i també conté un 1,47% de Ca?*. El fang també
conté un 71% d’aigua. L’empresa que ha generat aquest residu esta especialitzada en el
cromat de peces de plastic i metal-liques. Per tant, el Cr(l11) és el metall majoritari al fang,
seguit del Ni(II) i Cu(Il). La preséncia de Fe(IlI) és deguda a arrossegaments d’alguna etapa
de decapat del suport metal-lic o d’algun additiu com ara floculants férrics. La presencia

Exxsal 10 (Proquibasa, Barcelona)
Component: isodecanol

Numero CAS: 68526-85-2

Pes molecular:158g/mol

Densitat (20°C): 831g/L

Utils i material consumible

Tubs i taps de plastic per a analisi de 20 mL (Trallero & Schlee, Barcelona)
Catodes de coure, mida 10x4 cm (MATUTE)

Microfiltres de 45 um (Trallero & Schlee, Barcelona)

Xeringues 2 mL (Trallero & Schlee, Barcelona)

Pipetes de Pasteur de plastic (Brand, Barcelona)

Micropipeta de 20-200 ul i 0,5-5 mL (Brand, Barcelona)

Anodes de 93% Pb 7% Sn, mida 10x4 cm (Amat Metalplast, Tarragona)
Paper de filtre 60 g/m? (Trallero & Schlee, Barcelona)

Aparells

El rectificador electric Blausonic - 5A FA-350

Estufa J.P.Selecta - Conterm 2000210

Balanga Precisa XT 620M

Balanca Satorius - TE214S

pHmetre Crison - Multimeter 44/44P

Agitador magnetic IKA - Color Squid

Agitador magnétic amb control de temperatura - BlueSpin
Bomba de buit TUV Rheinland -ME 1C

Espectrometre de plasma (ICP) Perkin Elmer - OPTIMA 3200 RL

Difractometre de raigs X PANalytical - X’Pert PRO MPD &/ 6 Bragg-Brentano
Espectrometre de fluorescéncia de raigs X Panalytical PW 4400/40 Axios-Advance

Forn d’induccio de radiofreqiiéncia Perle ' X-3

Fang galvanic
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de Ca?" en forma de sulfat calcic, poc soluble és deguda a qué a les depuradores es regula
el pH amb una solucié de Ca(OH)..

Figura 3.1. Aspecte dels tipics tortons de fang galvanic usats en aquesta tesi.

3.2 Metodologia aplicada

3.2.1 Homogeneitzacio de fang

Com que els residus poden presentar composicions amb una certa variabilitat, s’ha partit
d’una quantitat elevada de fang i s’ha homogeneitzat per treballar sempre amb una mostra
constant i prou representativa. Aixo s’ha dut a terme agafant una mostra de diferents saques
de residus de I’empresa productora. S han seleccionat deu saques diferents, agafant 0,5 kg
de cadascuna. Les mostres resultants s’han ajuntat a un recipient de 25 litres, s’han
esmicolat i homogeneitzat.

3.2.2  Analisi del fang mitjangant fluorescéncia de raigs X

Els residus galvanics s’han analitzat semi-quantitativament usant la tecnica de
fluorescencia de raig X.

- Preparacio6 de la mostra

La mostra s’ha analitzat en forma de perla (vidre fos i solidificat) per eliminar 1’efecte que
diferents sals metal-liques podrien donar sobre cada element analitzat. La perla s’ha
obtingut amb 0,15 g de mostra calcinada a 500°C, per eliminar la materia organica i la
humitat, barrejats amb 6 g amb una mescla de tetraborat i metaborat de liti afegint-hi 5 mg
de iodur de liti com a agent tensioactiu. La mescla resultant s’ha homogeneitzat i s’ha fos
a 1120°C en un forn d’induccio.
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3.2.3 Calcul d’humitat al fang

El calcul d’humitat del fang s’ha fet per diferéncia de massa. En una placa de petri tarada
amb una balanga amb precisio de quatre decimals, s’han pesat uns 20 g de fang humit i s’ha
introduit aquesta placa a I’estufa a 100°C fins arribar a pes constant.

3.2.4 Dissolucié de fang amb acid sulfuric

Els assajos de dissolucié del fang amb H2SO4 s’han dut a terme a temperatura ambient amb
agitacio magnetica (600 rpm) durant 8 hores en un vas de precipitats de 250 mL.

Aquest fang prové de depuradores fisicoquimiques que utilitza Ca(OH), per al tractament
de les aigues del procés. Aixo fa que es formi CaSOs i que els metalls pesants precipitin en
forma d’hidroxid insoluble. Per tant, a I’aplicar un atac amb acid sulfuric, les reaccions que
es duen a terme son del tipus:

M(OH)x + 2 HpS0, = M(S04)y/2 + XH,0 (3.1)

El lixiviat és separat per filtracid i analitzat per ICP Plasma. La composicid del residu solid
insoluble es calculada per balang de mateéria.

3.2.5 Assajos d’electrodeposicio

Els assajos d’electrodeposicd s’han dut a terme en una cel-la electrolitica, que consisteix
en un vas de precipitats de 150 mL agitat magnéeticament. Cada eléctrode esta agafat a una
barra col-lectora de coure amb una pinga metal-lica. Aquestes barres estan en contacte amb
les pinces de boca dentada que les connecten amb el rectificador de corrent. Aquesta
instal-laci6 es mostra a la Figura 3.2.

Abans de cada assaig s’ha retirat la capa d’oxid de les barres col-lectores, eléctrodes i
pinces de boca dentada, per disminuir la resisténcia eléctrica de la cel-la. Aixo s’ha dut a
terme amb un manyoc de fils d’alumini, realitzant cercles sobre les superficies metal-liques
per deixar-les el maxim polides possibles. Un cop polides les superficies, les restes de pols
d’oxid s’han netejat amb aigua i s’han assecat amb paper.

Els electrolits assajats han estat solucions sintétiques i lixiviats del fang galvanic.

Els eléctrodes s’han col-locat verticalment un davant de 1’altre a una distancia de 1,5 cm
amb una superficie submergida cadascun de 18,04 cm?. L’agitaci6 s ha fet amb un agitador
magneétic a 300 rpm.

L’amperatge de treball en cada assaig s’ha seleccionat curtcircuitant el sistema i regulant-
lo amb el boté “CURRENT” fins al valor desitjat. El voltatge aplicat és regulat amb el botd
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“VOLTAGE” fins que s’il-lumina el pilot vermell “SET POINT”. Just en aquest moment
es comenga a comptar el temps, t=0s.

Des del moment inicial fins al final es prenen mostres a diferents intervals de temps per
analitzar-ne la composicid. Els volums de mostra han estat de 100 pL, de forma que el
volum total de solucio es pugui considerar practicament constant (sostraccié d’1 sobre 1500
cada vegada que es treu una mostra).

Un cop s’ha acabat un assaig, es retiren els eléctrodes, es renten amb aigua calenta i
s’assequen amb acetona.

Figura 3.2. Instal-lacio del sistema d’electro-deposicié de Cu(ll).

3.2.6  Analisi de deposicions catodiques mitjancant difraccio de raigs X

- Preparaci6 de la mostra i condicions d’analisi

Els catodes procedents dels assajos d’electrodeposio s’han retallat a una mida de 50 x 50
mm? i s’han posicionat sobre un suport de vidre en el porta-mostres del difractometre. La
font de raigs X ha estat la tipica de tub de coure ((A = 1.5418 A) i el goniometre ha
escombrat 26 des de 5 a 100 ° amb increments de 0,017 ° amb un temps de mesura de 50
segons per increment.

3.2.7 Assajos de precipitacid

Els assajos de precipitacid s’han dut a terme en una solucié obtinguda a partir del lixiviat
de fang galvanic amb el coure esgotat mitjangant un procés d’electrodeposicio. S’ha
treballat amb un volum de 75 mL d’aquesta solucio en un vas de 150 mL. El pH s ha regulat
afegint diferents volums d’hidroxid de sodi i s’ha agitat cada soluci6 el temps suficient per
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assolir I’equilibri. Un cop assolit I’equilibri, la soluci6 és decantada. Amb una xeringa de
2 mL, s’ha separat un volum de la solucid i s’ha filtrat amb un microfiltre de 45 pl. El filtrat
resultant s’ha analitzat i s’ha corregit la concentracio tenint en compte el volum d’hidroxid
de sodi afegit per modificar el pH. La composicié del precipitat s’ha deduit amb el
compliment del balan¢ de matéria.

3.2.8  Preparacio de la fase organica

La fase organica en cada assaig s’ha preparat pipetejant el volum de solvent extractor i
modificador, amb la micropipeta de 0,5-5 mL, addicionant-lo a una proveta i enrasant-lo
fins a un volum de 100 mL amb el dissolvent. La mescla de components organics resultant
s’ha transvasat a una botella de vidre de 250 mL amb tap de rosca i s’ha agitat per
homogeneitzar el contingut.

3.2.9 Preparacio de solucions aquoses sintetiques

Les solucions dels metalls sintétiques s’han preparat amb la sal dels metalls corresponents
en forma de sulfats. S’han pesat les quantitats de sal necessaries per assolir les
concentracions requerides. Utilitzant 150 mL d’aigua desionitzada, s’han dissolt les sals
escalfant fins a 65°C. Un cop aconseguida la dissolucid, s’ha refredat i enrasat amb aigua
desionitzada fins al volum requerit. Les fases aquoses s’han guardat en botelles de vidre
amb tap roscat.

3.2.10 Assajos d’extraccio liquid-liquid

Els assajos d’extraccio liquid-liquid s’han dut a terme en vials de vidre de 30mL, excepte
els assajos que han requerit un recipient de volum superior. Amb una micropipeta (de 0,5-
5 mL) s’afegeixen els volums de fase aquosa i organica requerits. Es tapen els vials i
s’agiten magnéticament, enregistrant el pH de la fase aquosa en funcié del temps. Quan
s’assoleix I’equilibri i el pH no varia, es fan addicions d’acid sulfuric o hidroxid sodic per
portar el pH al valor desitjat.

En el cas dels assajos que requereixen treballar a una temperatura diferent a I’ambient, es
disposen els vials, amb el sistema d’agitacio, dins d’un bany termostatitzat on s’hi realitzen
els processos d’extraccid. En aquests casos el pH de la fase aquosa es mesura després
d’equilibrar la temperatura de la mostra amb 1’ambient.

La fase aquosa es retira usant una pipeta Pasteur i és analitzada per ICP Plasma. La
concentracié de metall a la fase organica es dedueixen mitjangant el balanc de matéria.
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3.2.11 Assajos d’elucio

Els assajos d’elucid s’han realitzat a partir d’una fase organica extractora carregada amb
metalls. Aquesta s’ha obtingut mitjangant el métode d’extraccio liquid-liquid, descrit
anteriorment, perd usant un volum total més gran. La fase organica carregada, s’ha guardat
en una ampolla de vidre amb tap roscat.

La fase aquosa reextractora s’ha preparat en una proveta de 250 mL. S’han introduit un
volum d’aigua desionitzada i després el volum calculat de reactiu reextractor. La proveta
s’ha enrasat amb aigua desionitzada amb I’ajuda d’un comptagotes. Aquesta solucid s’ha
guardat en una ampolla de vidre amb tap de rosca.

S’ha pipetejat el volum desitjat de fase organica carregada i de solucio reextractora i s’han
posat en contacte amb agitacio magnética. Un cop assolit I’equilibri, s’han separat les fases
usant un embut de decantacio i s’ha analitzat la fase aquosa. La concentracié de metall a la
fase organica s’ha deduit amb el balang de matéria.

3.2.12 Analisi de les solucions aquoses

Les solucions aquoses s’han analitzat quantitativament usant la técnica d’ICP Plasma.

- Preparacio de la mostra

El pretractament de les solucions a analitzar consisteix en la seva dilucié per assolir
concentracions d’analit dintre de D’interval de concentracions de treball de 1’aparell.
Depenent de la concentracié de 1’analit a la solucié aquosa, s’han pipetejat 20, 100 o 1000
ul de mostra, s’han afegit 10 pl d’acid nitric concentrat i s’han enrasat amb aigua
desionitzada fins a un volum de 100 mL. Una vegada homogeneitzat, es prenen 20 mL per
a ser analitzats.

3.2.13 Calcul d’errors en les concentracions

Per al calcul d’errors en les concentracions en els assajos d’extraccidé amb solvents
organics, s’ha tingut en compte 1’error analitic (ICP Plasma) i s’ha considerat que els errors
associats als volums i masses obtinguts amb les pipetes i balances son practicament
negligibles. Els resultats d’aquests calculs s’han representat a les grafiques de resultats
finals més rellevants.
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3.3 Dificultats en el procés d’extraccié liquid-liquid

3.3.1 Degradacio del solvent extractor

Al treballar en un medi aquds oxidant la fase organica pot sofrir processos de degradacio.
Aix0 pot ocasionar una perdua de capacitat de carrega de la fase organica a I’hora de tornar-
la a reutilitzar. Per altra banda, en medi sulfaric es pot donar la degradacié de les oximes
mitjancant reaccions lentes (Hughes et al. 1981). Un medi nitric seria molt més agressiu
per a la fase organica i no permetria treballar a pHs inferiors a 2 (Alguacil et al. 2002).

La reextraccid de Cr(lI11) del seu complex amb Primene 81R amb aigua oxigenada, oxidant-
lo a Cr(V1) degrada completament la fase organica i no permet el seu reciclatge. La Figura
3.3 mostra un assaig de reextraccié oxidativa amb la fase organica ennegrida degut als
processos d’oxidacio.

S’han descartat els medis altament oxidants per a evitar la degradacid de la fase organica.

Figura 3.3. Eluci6 de Cr(I11) amb aigua oxigenada.

3.3.2 Aparicié d’una tercera fase

No s’ha pogut realitzar una separacio completa entre les fases en els assajos d’extraccio de
Cr(III) ens els que s’han utilitzat una fase organica amb Primene 81R i el dissolvent. La
dificultat de la separacié prové de 1’aparicio d’una tercera fase formada per una emulsid
estable entre la fase organica i la fase aquosa, que impedeix la separacié de les dues fases.
Aquest fenomen és evitable a I’adicio de I’agent modificador de 1’equilibri liquid-liquid i
de la tensid interfacial, isodecanol (Tait and Shillington, 1993). A la Figura 3.4 es mostra
un assaig d’extracciod de Cr(III) en preséncia de Ni(II) en el que s’observa la formacié d’una
tercera fase entre la fase organica i la fase aquosa.
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Figura 3.4. Formaci6 d’una tercera fase entre 1’aquosa i
I’organica en un procés d’extraccid per a la separacio de
Cr(H1) i Ni(ll) amb Primene 81R.

3.3.3  Aparicié de grumolls en la fase organica.

Els grumolls que a vegades apareixen en la fase organica son de substancia emulsionada o
particules solides floculades. Aquests grumolls d’aparenga nodular poden contenir aire i
modifiquen la viscositat de la fase organica impedint la seva regeneracio i la reextraccio
dels metalls. L’origen d’aquets grumolls pot ser degut a I’aparicio de substancies insolubles
en la fase organica. Les causes poden ser diverses: la formacié de complexos
organometal-lics insolubles, una forca ionica a la fase aquosa inadequada, les
caracteristiques de I’extractant i el dissolvent i els seus productes de degradacio, etc.
Aquests grumolls s’han donat especialment en els assajos de separacio de Cr(lI1) i Ni(Il)
amb Primene 81R (veure Figura 3.5).

Figura 3.5. Grumolls formats a la fase organica durant un procés
d’extraccid de Cr(I11) amb Primene 81R.
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En aquesta tesi s’han estudiat diferents vies per a la valoritzacié d’un residu que conté
Cu(In), Ni(11), Cr(111), Fe(l11) i Ca2*. Per transformar aquest residu en productes amb valor
afegit, es busca separar cadascun dels metalls continguts mitjangant una série d’operacions
usades a I’ambit de la hidrometal-largia.

Primer de tot, s’ha tractat el fang galvanic amb una solucio lixiviant per solubilitzar els
metalls valuosos. Amb aquesta operacio s’aconsegueix separar la fraccio insoluble del
fang, considerada un residu i és retirada del procés.

La solucid resultant consisteix en un lixiviat amb una concentracié metal-lica baixa. Aquest
lixiviat, en cas que les propietats quimiques dels metalls en soluci6 i la seva concentracid
ho permetin, és tractat aplicant operacions d’obtenci6é de metall com ara 1’eletrodeposicid
i la precipitacio. En cas de que aquests métodes no siguin prou efectius, el lixiviat és tractat
amb operacions de concentracio o purificacié com ara 1’extraccié liquid-liquid. Aquest
meétode permet obtenir solucions concentrades i purificades dels components de la solucid
fertil i, a partir d’aquestes, es pot aplicar operacions d’obtencié de metall amb un rendiment
més elevat.

La Figura 4.1 mostra esquematicament les vies de valoritzacié seguides per a la recuperacio
dels 3 metalls valoritzables (niquel, coure i crom) que conté el fang.

Fang galvanic

Residu solid sense
metalls pesants

Reactiu lixiviant

Lixiviat

s | "
multimeta

Electrodeposicié
de Cu (I1) i Ni(11)

Extraccic de
Ni(ll) i Cu(ll)
(Acorga M5640)

Extraccio de
crim)
(Primene 81R)

Precipitacio de
“Cr{In) i NIy

Processos de
recuperacio de
metalls

Processos de
recuperacio de
metalls

-

3

Figura 4.1. Esquema general de les vies de valoritzacié seguides en aquest treball.
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Aquest estudi s’ha estructurat en cinc apartats, quatre dels quals son experimentals mentre
que el darrer tracta I’estimacié econdmica i tecnica dels tres processos proposats per a la
valoritzacio del fang. Els apartats son els segients:

1.

Recuperacio de coure i niquel sense operacions d’extraccio liquid-liquid

En aquest apartat s’ha considerat que el lixiviat de fang galvanic té una
concentracié suficientment elevada com per aplicar operacions de recuperacié de
metalls com 1’electrodeposicio i la precipitacioé. D’aquesta manera, aquest procés,
prescindeix d’operacions d’extraccio liquid-liquid.

L’electrodeposicio i la precipitacio son les operacions de recuperacioé usades per a
la recuperacié de coure i niquel. El crom s’ha considerat no valoritzable amb

aquests metodes.

Recuperacid de coure i niguel del lixiviat amb el solvent extractor Acorga M5640

L’aplicacié d’operacions d’extraccid liquid-liquid usant I’oxima Acorga M5640,
com a solvent extractor, permet la separacié del Cu(ll) i Ni(ll) continguts al lixiviat
galvanic. D’aquesta manera, s’obté com a resultat unes solucions concentrades
pures de Cu(Il) i Ni(ll). Aixd permet un increment de la qualitat dels productes
obtinguts respecte a ’apartat anterior.

Extracci6 de crom amb Primene 81R

Es conegut que el solvent extractor Primene 81R és capag d’extreure Cr(III) d’una
solucié amb medi sulfat. No obstant aix0, la interacciéo d’aquests no és del tot
coneguda. Per aquest motiu s’ha estudiat 1’estequiometria del complex format i
s’ha proposat una possible estructura d’aquest complex.

Separacié de crom i niquel del lixiviat amb el solvent extractor Primene 81R

A partir del lixiviat galvanic amb el coure esgotat, s’ha aplicat ’amina primaria
extractora Primene 81R per separar el Cr(IIT) del Ni(IT) en soluci6. S’han estudiat
les condicions de treball perquée aquest solvent extractor sigui selectiu a Cr(ll1).
Aix0 permet una valoritzacié del Cr(l11) i una purificacié del Ni(Il) contingut al
lixiviat.

Proposta de procés industrial

Un cop establert la viabilitat técnica de les diferents operacions de valoritzacio
estudiades, s’han realitzat tres propostes de processos industrials. Aquests
processos s’han comparat tenint en compte el factor de recuperacio, la puresa del
producte obtinguda, la complexitat técnica i el balan¢ economic global.
D’aquestes tres propostes s’ha escollit la més avantatjosa com a la més adequada
per a tractar el residu galvanic d’una manera sostenible.
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4.1 Recuperacio de coure i niquel sense operacions d’extraccio liquid-
liquid
4.1.1 Introduccio

En aquest capitol s’estudien les diferents etapes del procés de valoritzacié del fang
galvanic. La lixiviacid, la separaci6 d’insolubles i la recuperacid dels metalls, sén algunes
de les etapes estudiades en aquest apartat.

En aquest treball es considera que les concentracions dels metalls en el lixiviat sén prou
elevades per poder aplicar directament les operacions de recuperacié dels metalls sense
necessitat d’operacions prévies de concentracio.

Degut a I’escas valor economic del crom, ferro i calci davant del niquel i el coure, se’ls ha
considerat com a metalls no valoritzables i se’ls ha tractat com a residu a gestionar.

No és sempre possible separar els metalls valoritzables dels no valoritzables en el procés
de lixiviacio. Per aquest motiu, en aquest treball també es considera el lixiviat en que hi ha
metalls valoritzables i no valoritzables.

La precipitacio en forma d’hidroxid o hidrolisi és una operacié ampliament usada, tant per
a la purificacio del lixiviat (Li et al. 2010) com per a la generacio6 de concentrats metal-lics
(Jandova et al. 2000). Depenent de la seva composicié, concentracid i puresa, aquests
concentrats poden ser usats per alimentar processos hidrometal-lurgics i pirometal-largics
0 com a materia primera per a la produccié d’oxids metal-lics per a la industria dels
pigments.

L electrodeposicio a gran escala de coure i niquel provinents dels seus minerals no es du a
terme directament d’una solucid lixiviada, ja que la preséncia d’impureses a les cel-les
electrolitiques pot malmetre els anodes i reduir el rendiment energétic del procés. No
obstant aix0, en els processos de recuperacié de metall a partir de residus, on es donen
volums més petits, si que s’ha usat aquesta técnica amb éxit, prescindint d’operacions de
purificacié de I’electrolit (Peng et al. 2011; Marcelo et al. 2006; Veglio et al. 2003).

Les operacions utilitzades per a la recuperacid dels metalls valoritzables seran la
precipitacid dels hidroxids i 1’electrodeposicié. En aquest capitol la precipitacié i
I’electrodeposici6 s’adeqiien a la composicio de la soluci6, tenint en compte el factor de
recuperacio dels metalls, el rendiment de 1’operaci6 i la puresa obtinguda del producte
resultant.

En la Figura 4.2 s’esquematitza el procés de lixiviacid i les vies de valoritzacio dels metalls
del fang estudiat.

65



Resultats i discussio

Fang galvanic

Reactiu lixiviant - - Residu solid sense
metalls pesants

{

Lixiviat
multimetall

Electrodeposicid
de Cu(ll) i Nill)

Precipitacio de
“Cr(Ii) i Ni{)

Figura 4.2. Esquema del procés de valoritzacio de Cu(ll) i Ni(ll) sense
operacions d’extraccio liquid-liquid.

4.1.2 Resultats i discussié
4.1.2.1 Lixiviacié de fang galvanic

La primera operacio que s’aplica al fang galvanic és la lixiviacid. Com que la composicid
del fang pot tenir un efecte important en el procés de lixiviacio, es comparen diferents
operacions de lixiviacié quimica en les que es busca una certa selectivitat per separar els
metalls desitjats dels considerats no valoritzables.

- Lixiviacié amb formaci6 de complexos amoniacals

La lixiviacio mitjangant la complexacioé amoniacal aprofita la tendéncia de certs metalls a
formar complexos amb 1’amoniac que son solubles en un ampli interval de pH. Aquest
metode s’ha aplicat obtenint bons resultats per a la separacio de Cu(II) i Ni(II) amb matrius
que contenen Ca?*, Cr(lI1), Fe(I11) i Pb(I1), (Richardson 1997). Aquests processos es basen
en la seglient reaccio:

M(OH), + b NH3 —» M(NH3)** + + X OH™ (4.1)

S’ha aplicat aquest métode al residu de la indUstria galvanica per a valorar la possibilitat
de lixiviar Cu(ll) i Ni(ll) selectivament, separant-los d’aquesta manera del solid restant,
format pels metalls considerats no valoritzables.

En un vas de 250 mL es posa en contacte durant 5 hores i agitacio magnetica 20 g de fang
amb una série de solucions lixiviants amoniques formades per un interval de concentracid
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entre 25 i 150 g/L de NH3 i NH4HCOs, amb una relaci6 de liquid/solid = 10 (L/S = 10)
(Silva et al. 2005a).

La Figura 4.3 mostra el percentatge d’elements lixiviats en funcié de la concentracio de la
solucio lixiviant. L’assaig en el que s’ha dissolt una quantitat més elevada de metall és el
que correspon a una solucié amb 150 g/L NHs i 150g/L NH4HCOs. En aquest assaig els
percentatges lixiviats dels elements que contenia el fang han estat 61,5% Ni(ll), 55,2%
Cu(ll), 17,5% Cr(ll1) i 2,6% Fe(I11). EI Ca?* no ha estat representat, ja que no ha passat a
la dissoluci6 d’una forma rellevant. Aquest procés no ha aconseguit dissoldre un
percentatge del Cu(ll) i Ni(ll) contingut al fang prou elevat com per considerar-lo
economicament rendible. Malgrat tot, la lixiviacio amoniacal ha demostrat certa selectivitat
en la separacié de Cu(ll) i Ni(ll) davant de Cr(lI1), Fe(Ill) i Ca?*, obtenint-se d’aquesta
manera una primera separacio dels metalls considerats no valoritzables.

Lixiviacié per complexacié amoniacal
70
60
50
40
30
20
10

0 =—/———eo—eo— —— —e
0 20 40 60 80 100 120 140 160
Concentracié de NH; i (NH,)HCO; (g/L)

Dissolucio de metall (%)

—e—Cu(ll) —e—Ni (I) Cr(lll) —e—Fe(Il)

Figura 4.3. Percentatge d’elements lixiviats en funci6 de la concentracié de NHsz i (NH4)HCO3 en
la soluci6 lixiviant. L/S = 10; temps de lixiviacio =5 h.

- Lixiviacio per oxidacié amb hipoclorit sodic, NaCIO

La lixiviacié per oxidaci6 amb NaClO té com a objectiu solubilitzar selectivament el
Cr(111), contingut als tortons, oxidant-lo en forma de Cr(V1). Es busca I’obtenci6 d’un solid
concentrat format principalment per hidroxid de Cu(Il) i Ni(Il), i un lixiviat de cromat.

La lixiviacid selectiva oxidant es realitza posant en contacte el residu galvanic, amb una
soluci6 de NaClO, de concentracio variable, a T = 50°C i pH basic, (James et al. 2000). La
soluci6 d’hipoclorit oxida el Cr(III) contingut en la suspensi6 de fang solubilitzant-lo en
forma de Cr(V1), degut a la reaccio:

2Cr(OH)3(5) + 3Cl0Gq) + 40H™ © 3Cliy) + 2Cr03g, + 5H,0  (4.2)
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Agquest assaig es duu a terme en un vas tapat de 250 mL en un bany termostatitzat a 50°C.
Es mesclen 20 g de fang en 100 mL d’una solucié d’hipoclorit de sodi de diferents
concentracions (fins a 4,7 cops la quantitat estequiométrica). Es porta el sistema fins a pH
=10, amb hidroxid de sodi i es manté amb agitaci6 durant 2 hores.

En tots els assajos realitzats, tal com mostra la Figura 4.4, el crom és el metall majoritari
gue s’ha dissolt a la solucid lixiviant. El rendiment maxim de Cr(IIl) dissolt que s’ha
obtingut en aquest procés de lixiviacio és de 39,4%. El Ni(lIl), el Cu(ll) i el Fe(Ill) no s’han
vist afectats i romanen en el fang. EI Ca?* ha estat exclos de la Figura 4.4, ja que no presenta
cap variacio.

Lixiviacié per oxidacié amb hipoclorit de sodi

Ul
o

40
30
20

10

0 — —= —$
0,00 0,10 020 030 040 050 060 0,70 0,80
Concentracio NaClO(M)

Dissolucié de metall (%)

—e—Cu(ll) —e—Ni(ll) Cr(lll) —e—Fe(Ill)

Figura 4.4. Lixiviacio oxidant del Cr(I111) amb NaClO a 50°C. El pH final s’ha ajustat a 10; L/S
= 5; temps de lixiviacié = 2 h.

- Lixiviaci6 acida amb H,SOq

La lixiviaci6 acida amb H,SO, persegueix la dissolucio dels hidroxids dels metalls que
formen part del fang galvanic. Considerant que tot el Cu(ll), Fe(ll), Ni(ll) i Cr(lll) estan
en forma d’hidroxid, les reaccions que tenen lloc seran les segiients:

H,S0, + Cu(OH), - Cu(S0,) + 2H,0 (4.3)
H,S0, + Ni(OH), - Ni(S0,) + 2H,0 (4.4)
3H,S0, + 2Cr(0H)3 - Cry(S0,)3 + 6H,0  (4.5)
3H,S0, + 2Fe(0OH)3 — Fe,(S04)3 + 6H,0  (4.6)

Aquest procés, per tant, només s’aconsegueix separar el Ca?*, que romandra en estat solid
en forma de CaSO4 poc soluble.

En un vas de precipitats de 250 mL, es posa en contacte 20 g de residu galvanic amb 100
mL d’una solucié amb un excés d’acid sulfuric, 3 vegades 1’estequiométrica (corresponent
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al 7,5% en pes de H.SO4) i es manté en agitacio durant 45min. Per tal de mantenir una
concentracio final elevada dels metalls, s’ha escollit la relacido L/S = 5. Amb solucions
lixiviades de Cu(ll) i Ni(ll) concentrades, és possible aplicar directament operacions de
recuperacié de metall d’una forma més senzilla i eficient.

En la Figura 4.5 es mostra I’evolucié del percentatge de metall lixiviat amb una solucié del
7,5% en pes de H,SO4 amb una relacié L/S = 5. S’observa que a partir de 20 min el
percentatge de metall lixiviat practicament no canvia. L’aplicaci6 d’aquesta operacio
aconsegueix una dissolucié de més del 95% en pes pel Cu(ll), Ni(Il) i Cr(111) i de més del
90% pel Fe(llI).

Lixiviacio acida
100 A

80
70
60
50
40
30
20
10

Dissolucié de metall (%)

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Temps (min)

—e—Cu(ll) —e—Ni(ll) Cr(lll) —e—Fe(Ill)

Figura 4.5. Evolucié amb el temps de lixiviacié del percentatge de metall lixiviat amb una
solucid del 7,5% en pes de H,SO4 amb una relacio L/S = 5. S’observa que a partir de 20 min el
percentatge de metall lixiviat practicament no canvia.

- Comparaci6 de lixiviacions

S’han assajat tres tipus de lixiviacions: amb formacié de complexos amoniacals, amb
oxidacié del Cr(l11) a Cr(V1) i acida. A la Taula 4.1 es mostren els rendiments de dissolucio
de cada metall obtingut en cadascuna d’aquestes lixiviacions. Tal com es pot veure en
aquesta comparacio, la lixiviacio per complexacio, tot hi ser selectiva als metalls desitjats,
no obté un rendiment elevat de dissolucid. La lixiviacié oxidant, treballant amb un excés
de reactiu, només aconsegueix retirar selectivament un 39,4% del Cr(lll). La lixiviacio
acida ha aconseguit dissoldre de forma quantitativa el Cu(ll) i Ni(ll) tot i que el Cr(lll) i
Fe(l11) son dissolts conjuntament de la mateixa manera.
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Taula 4.1. Percentatge de metalls lixiviats amb els diferents tipus de lixiviacio:
amb formacié de complexos, oxidant i acida.

Percentatges de metall lixiviat

Tipus de lixiviacio Cu (%) Ni (%) Cr (%) Fe (%)
Complexacio 57,3 62,6 24.6 2,7
Oxidacid 3,1 54 39,4 1,0
Acida 96,0 98,7 97,1 85,3

El baix rendiment de la lixiviacié per complexacio i per oxidacié comporta la necessitat
d’aplicar més etapes i/o d’incrementar el reactiu lixiviant, la qual cosa que incrementa el
cost del procés. Aquest fet pot dificultar la viabilitat d’un procés industrial. Per tant, I’estudi
del comportament del sistema amb un augment de reactiu o operacions no es realitza.

La lixiviacio acida, tot hi tenir un alt rendiment, no és un procediment selectiu per separar
els metalls desitjats i requereix 1’aplicacio d’altres técniques hidrometal-largiques per
separar el Cr(l11) i el Fe(l11).

Tenint en compte aquests resultats es considera que la lixiviacio acida és la més convenient,
ja que permet un alt rendiment de dissolucié de Cu(ll) i Ni(ll), i un baix percentatge de
perdues d’aquests metalls a ’etapa de lixiviacio.

- Concentracid minima d’acid

Per a conéixer la concentracid minima necessaria d’acid sulfuric i mantenir un rendiment
elevat de dissolucio dels metalls, es realitza una série d’assajos amb diferents
concentracions d’acid en el reactiu lixiviant.

La Figura 4.6 mostra el percentatge de metalls lixiviats en funcié de la concentracio d’acid
sulfaric com a liquid lixiviant. S’ observa que la quantitat estequiométrica d’acid necessaria,
igual a 2,77% en pes d’acid, no és suficient per a una dissolucié completa dels metalls
continguts al fang. EI temps de lixiviacié ha estat sempre de 20 min. Treballant en aquestes
condicions s’estima que la concentracié optima d’acid, per a la dissolucié de la mostra, és
del 5%, ja que s’obté la dissolucio de més del 95% del Cu(ll), Ni(Il) i Cr(I11) contingut al
fang. Aix0 comporta aplicar practicament el doble d’acid que [1’estrictament
estequiometric. S’ha observat que en el cas dels assajos realitzats amb una solucié amb
concentracié d’acid inferior al 5%, hi havia particules de fang d’una certa mida no
solubilitzades. Aquest fet indica que la mida de particula del fang a I’etapa de lixiviacié pot
ser un parametre a tenir en compte per a una futura millora del procés.
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Dissolucid de metall vs. concentracio acid
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Figura 4.6. Percentatge de metall dissolt en funcié de la concentracié de 1’acid sulftric
utilitzat. Temps de lixiviacié = 20 min, amb una relaci6 L/S = 5.

Els assajos de lixiviacio que es realitzaran al llarg del treball, s’han dut a terme amb les
seglients condicions: concentraci6 d’acid 5% en pes, L/S =5 i el temps de lixiviacié de 20
minuts. La composicié resultant del lixiviat obtingut és de 3,18 g/L Cu(ll), 4,13 g/L Ni(ll),
11,33 g/L Cr(lI1) i 0,15 g/L Fe(lll) tot a un pH de 0,77.

4.1.2.2 Separaci6 d’insolubles

El resultat de la lixiviacié acida del residu galvanic produeix una fraccié liquida i una
fracci6 solida insoluble. La fase solida insoluble esta formada basicament per CaSQy, i en
menor mesura, per un percentatge de sals de metall que no s’ha aconseguit solubilitzar.

Per separar aquesta aquestes dues fases, es decanta la solucié durant 15 min i el liquid
sobrenedant es filtra amb un filtre de cel-lulosa de mida de porus 5 pum. L’aspecte del
lixiviat filtrat és d’un verd maragda intens (veure Figura 4.7). D’una dissolucié de 50,1 g
de fang s’obtenen 6,9 g de solid no dissolt amb un 79,5% d’humitat i el 20,5% solid
insoluble. Com que la humitat continguda als solid té la mateixa composicié que el
sobrenedant filtrat, és necessari aplicar-li un rentat per recuperar el metall que conté.
Aquest rentat es duu a terme afegint, a un vas de precipitats 50 mL d’aigua al solid no
dissolt i agitant durant 15 min. La soluci6 resultant es torna a filtrar. El solid no dissolt i
assecat es mostra a la Figura 4.8.
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Figura 4.7. Aspecte del liquid lixiviat després de filtrat (esquerra) vista lateral; (dreta)
vista superior.

Figura 4.8. Aspecte del solid insoluble resultant al final de tot el procés
de lixiviacid acida, rentat i assecat.

4.1.2.3 Obtenci6 de coure metal-lic per electrodeposicio

S’investiga la precipitacio electrolitica per a la recuperacio del Cu(ll) de la solucio
lixiviada. El coure és el metall més noble present en la dissolucio. Es a dir, el seu potencial
de reducci6 estandard és el més gran (veure Annex B). Aix0 implica que a I’aplicar un
potencial eléctric a I’electrolit, el metall més afavorit termodinamicament per reduir-se
sobre el catode sera el Cu(ll).

En un procés industrial d’electrodeposicié de Cu(ll) amb un anode insoluble, la reaccié
principal que es duu a terme al catode és la seglient:
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Cu?t+2e~ o Cu E°=034V (4.7)
on E° és el potencial estandard de la semireaccio.
Per altra banda, la reacci6 principal que es duu a terme a I’anode és:
2H,0 < 20, + 4H* +4e~ E°=-123V (4.8)
Per tant, la reaccio global del sistema és:
2Cu®t + 2H,0 & Cu + 20, + 4HT E°=-0,89 V (4.9)

Per cada assaig d’electrodeposicio es t¢ en compte el rendiment electric del procés,
I’aspecte del catode i el percentatge de recuperacio del coure.

El rendiment eléctric del procés d’electrodeposicié es calcula mitjangant:
Re(%) ==¢.100  (4.10)
me

on me és la massa de coure depositada a 1’eléctrode experimentalment i m; €s la massa
teorica que s’hauria de depositar a 1’eléctrode.

La massa de coure teorica és calculada mitjancat la llei de Faraday:

Q M It M
m=— —=—-—  (411)
qn Ng gqn Ng

on m és la massa depositada a I’eléctrode (g)

Q és la quantitat de carrega eléctrica total que ha passat per 1’electrolit (C);
q és la carrega d’un electré (-1,6 10°° C);

n és el numero d’electrons estequiométrics intercanviats en el procés (mol);
M és la massa molar de la substancia (g/mol);

Naés la constant de Faraday (96.500 C-mol);

| és la intensitat electrica (A);

t el temps transcorregut (s).

Es valora visualment la morfologia del catode: la brillantor, ’homogeneitat, la preséncia
d’irregularitats (noduls, arborescencies, zones cremades, etc.). Tot aixo defineix la qualitat

del diposit catodic.

El factor de recuperacid és calculat mitjancant un balang de materia:

£.(%) = MIiniciat=[Mlfinal 100 (4.12)

[M]inicial
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Els catodes metal-lics obtinguts mitjancant 1’electrodeposicio son analitzats per
espectrometria de difraccio de raig X. Aquest metode permet estudiar la cristal-linitat dels
metalls depositats durant aquests assajos.

- Efecte de la presencia d’impureses a I’electrolit

La presencia d’altres metalls a 1’electrolit durant el procés d’electrodeposicid pot tenir
consequencies desfavorables per al procés. Algunes d’elles poden ser: disminucié del
rendiment eléctric, aparicio de defectes al catode, degradacio anddica, etc. Degut a qué el
lixiviat és una solucié multimetall, es procedeix a estudiar la influéncia de la concentracio
dels altres metalls en la solucid durant el procés d’obtencié de coure.

S’estudia I’efecte de cada un dels metalls presents a I’electrolit per separat. Es realitza una
série d’assajos amb dissolucions sintétiques que contenen una quantitat fixa de coure i acid
sulfaric (5 g/L Cu(ll), 50 g/L H.SO4) i quantitats variables de cada metall a I’electrolit.
L’interval de concentracions de Ni(ll), Cr(lll) i Fe(lll) a les solucions sintetiques
analitzades compren la concentracio d’aquests metalls en el lixiviat real.

Els assajos d’electrodeposicié es duen a terme a una densitat de corrent de 2 A/dm? durant
75 minuts. En aguestes condicions, els assajos realitzats en abséncia d’interferéncies tenen
un rendiment eléctric del 98,3%.

- Influencia de la presencia de [’io Fe(lll) a [’electrolit

El ferro és dels metalls més comuns i es troba conjuntament amb altres metalls als minerals
usats per les explotacions metal-lurgiques. Aixo fa que s’hagi desenvolupat métodes per a
la seva eliminacié dels electrolits o els efectes de la seva presencia a les cel-les
electrolitiques. En el cas concret de I’electrodeposicié de Cu(Il), s’ha establert que les
impureses de Fe(Ill) a 1’electrolit comporten un consum energetic degut a un cicle de
reaccions que es donen al catode i anode (Das and Gopala Krishna 1996; Ehsani et al.
2012). Seguint la reaccio (4.13), el Fe(l1) és reduit a Fe(ll) al catode i el Fe(ll) és oxidat a
Fe(Ill) a I’anode. D’aquesta manera es consumeix part dels electrons subministrats al
sistema, reduint el rendiment de deposicio6 de coure.

Fe3t + e~ & Fe?tE°=+0,77V (4.13)

Aquest fet queda evidenciat interpretant els resultats dels assajos mostrats a la Figura 4.9,
on s’observa una caiguda del rendiment eléctric en preséncia de Fe(lll), en un interval de
concentracié entre 0,05 g/L i 2 g/L de Fe(lll). L’evolucié del rendiment eléctric es
comporta de forma inversament proporcional a la concentracio de Fe(lll). Per tant, la
preséncia d’aquest metall a I’electrolit perjudica el rendiment global del procés.
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Rendiment electric vs. Concentracio de Fe(lll)
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Figura 4.9. Efecte de la concentraci6 de Fe(lll) en la soluci6 sobre el rendiment
d’electrodeposicié de Cu(Il).

- Influéncia de la preséncia de 1’ié Ni(Il) a I’electrolit

La reaccio reduccié del Ni(ll) a niquel metal-lic (equaci6 4.14), a diferéncia de la de
reduccid de Cu(ll), (equacié 4.7), i Fe(lll), (equacid 4.13), té un potencial de reduccid
estandard molt petit i per tant es troba molt menys afavorida termodinamicament (Annex
B). Tenint en compte aquest valor, I’odre de concentracié de Ni(ll) en el fang a tractar i
I’equacid de Nerst (4.15), es pot establir que la reaccié de reduccié de Ni(ll) dificilment
tindra lloc en presencia de ions Cu(ll) i/o Fe(ll1).

Ni?* + 2e~ & Ni E°=-0,25V (4.14)

2,303RT

AE = AE" — =——log(K)  (4.15)

on AE és el diferencial de potencial corregit de la reaccio

AE® és el diferencial de potencial de la reaccié en condicions estandard
n és la quantitat d’electrons intercanviats durant la reaccio

R és la constant dels gasos ideals

T és la temperatura del sistema

K la constant d’equilibri de la reaccio

L’efecte de la preséncia de Ni(Il) a I’electrolit durant I’electrodeposiciéo de Cu(Il) s’ha
estudiat a I’interval de concentracié comprés entre 0,67 g/L i 7,2 g/L Ni(ll). Tal com es
mostra a la Figura 4.10, tots els assajos realitzats han tingut un rendiment electric entre un
95% i un 97% coincidint amb els valors esperats i els estudis existents a la bibliografia
(Vegilo et al. 2003). Per tant, la preséncia de Ni(ll) amb aquestes concentracions no té un
efecte significatiu en el rendiment del procés d’electrodeposicio de coure.
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Rendiment electric vs. Concentracié de Ni (ll)
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Figura 4.10. Efecte de la concentracié de Ni(ll) en la solucié sobre el rendiment
d’electrodeposicié de Cu(Il).

- Influencia de la presencia de ['io Cr(Ill) a [’electrolit

El Cr(l11) és un metall majoritari a la solucio lixiviada (11,33 g/L). En aquest cas I’interval
de concentracions de Cr(l1l) estudiat a les solucions sintétiques ha estat compres entre 2,5
i 18 g/L, més elevades que en el casos del Fe(lll) i Ni(ll).

L’aplicacié d’un potencial electric en un bany de Cr(I11) pot produir les dues reaccions de
reduccid seglients:
Cr3* + e~ o Cr?t E°=-0,41V (4.16)

Cr3* +3e” & Cr E°=-0,74V (4.17)

Aquestes reaccions tenen un potencial estandard de reduccié molt petit, i tal com s’ha
esmentat en el cas de 1’i6 Ni(II), no estan afavorides termodinamicament. Aixo fa que en
preséncia de Cu(ll) sigui molt dificil que tinguin lloc. No obstant aix0, com es pot veure a
la Figura 4.11, el rendiment d’electrodeposicio de Cu(IT) disminueix notablement a partir
d’una concentraci6 de 13,77 g/L de Cr(lll).

Aquest fet evidencia que I’increment de la concentracio de Cr(l1l) permet que tingui lloc
alguna reacci6 redox que a baixes concentracions no té lloc. Es possible que a I’anode es
produeixi la segiient reaccio:

2Cr3* + 7HO, & Cr,0%~ + 14H* + 6e~ E° = -1,33V (4.18)

Aquesta reacci6 consisteix en una oxidacié amb un potencial de reduccio estandard negatiu
i similar al de la reacci6é d’oxidaci6 de 1’aigua (veure equacio 4.8).

Aplicant I’equacio de Nerst (equacio 4.15), la diferéncia de potencial (4E) de 1’oxidacio
del Cr(I11) augmenta en incrementar la seva concentracid a la solucié assolint un ordre
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similar al de I’oxidaci6 de I’aigua. Aix0 permet 1’oxidacié de Cr(IIl) sigui possible a
I’anode a concentracions elevades generant com a producte de reaccio els anions dicromat
(Pletcher and Walsh 1990). Els anions dicromats produits d’aquesta manera seran reduits
a Cr(I1) al catode ocasionant un consum electric que no genera coure metal-lic, similar al
cicle redox produit pel Fe(l11)/Fe(ll). Aquest fet pot explicar la disminucié del rendiment
electric a concentracions elevades de Cr(ll1).

Rendiment electric Vs Concentracioé de Cr(l11)
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e’ 70
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50
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
Concentracié de Cr(lll) (g/L)
Figura 4.11. Influencia de la concentraci6 de Cr(lll) sobre el rendiment

d’electrodeposicio de Cu(ll).

- Comparacio entre solucié sintética i real

Un cop estudiat el comportament individual de cada metall a I’electrolit, durant la
recuperacié de Cu(ll), es compara el comportament del lixiviat de fang galvanic real amb
el d’una soluci6 sintética de composicio similar. A la Taula 4.2 es mostra les composicions
d’ambdues solucions.

Taula 4.2. Composicions del lixiviat real i de la solucié sintética de composici6 similar.

Cu(ID (g/L) | Ni(ID) (g/L) | Cr(I) (g/L) | Fe(ll) (g/L)
Soluci6 sintetica 3,62 4,23 10,66 0,25
Lixiviat 3,18 4,13 11,33 0,15

Es realitza 1’electrodeposicio a les mateixes condicions que a ’assaig anterior, amb una
densitat de corrent de 2 A/dm? i durant 75 minuts. El rendiment obtingut de la solucié
sintética és del 89,7%, un valor coherent amb els resultats anteriors. En canvi, la
recuperacié de Cu(ll) de la solucio lixiviada ha tingut un rendiment del 83,2%. Aquest
resultat és inferior que els resultats obtinguts a partir de solucions sintétiques, pero del
mateix ordre.

A la Figura 4.12 es pot veure ’aspecte dels catodes obtinguts a cada assaig. Malgrat que
ambdos catodes presenten defectes a la seva superficie, el seu aspecte és brillant i suau en
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els dos casos. El catode obtingut de la solucid lixiviada és d’un color una mica més fosc
que I’obtingut de la soluci¢ sintética.

Figura 4.12. Aspecte dels catodes obtinguts en 1’electrodeposicio del Cu(Il) amb el lixiviat real
(figura de I’esquerra) i amb la solucio sintética de composicio similar (figura de la dreta).

Comparant els rendiments eléctrics obtinguts a 1’assaig amb una soluci6 sintética amb el
fang lixiviat, es fa evident que no és possible reproduir el resultat exacte del d’una matriu
real amb una soluci6 sintética. Tanmateix, és possible tenir una aproximacio forca fiable
del seu comportament.

Com s’ha dit en la introduccio, la industria galvanica usa additius al bany per a obtenir
acabats metal-lics diferents. Aquests additius fan que es crein complexos metal-lics amb
potencials de reducci6 estandard diferents. Aquests additius son arrossegats als rentats en
la mateixa mesura que els metalls, aixi que el fang residual pot contenir certa quantitat
d’aquests compostos. Aquests, i altres metalls minoritaris presents al fang, poden ser la
causa de la divergéncia entre els resultants obtinguts de la solucié sintética i el lixiviat de
fang galvanic.

- Efecte de la densitat de corrent i la concentracié de Cu(ll)

Com que s’ha vist que els resultats obtinguts de les solucions sintetiques no poden reproduir
exactament el comportament de les solucions lixiviades, a partir d’ara es treballa només
amb fang lixiviat real.

Per estudiar la influéncia de la densitat de corrent aplicada durant la deposici6 de Cu(ll),
es realitza una série d’assajos aplicant diferents densitats de corrent al sistema. A la Figura
4.13, el percentatge de Cu(Il) a I’electrolit és representat per a seguir ’evolucio del procés
al llarg del temps. Es pot veure que a I’augmentar la densitat de corrent augmenta la
velocitat de reduccio de Cu(ll) al catode. De tota manera, tots els assajos mostren un canvi
de tendéncia en arribar a concentracions <10%, alentint el procés de deposicio.

78



Resultats i discussio

Cu(ll),q vs. temps
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Figura 4.13. Evolucié de I’eliminacié de coure del lixiviat en funcié del temps per a diferents
densitats de corrent.

A la Figura 4.14 es representa I’evolucié del rendiment eléctric del sistema amb la
concentracid de Cu(Il) a I’electrolit. Quan la concentracio de Cu(ll) és superior a 2 g/L,
tots els assajos tenen valors de rendiment elevats. No obstant aixo, al reduir la concentracid
de coure, fins a valors inferiors a 0,25 g/L, el rendiment dels quatre assajos realitzats, a
diferents densitats de corrent, és inferior a 30%. Comparant els diferents assajos, es pot
veure que I’aplicacio d’una densitat de corrent més baixa aconsegueix mantenir un elevat
rendiment electric fins a concentracions inferiors.
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Cu(ll),q vs. temps
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Figura 4.14. Eliminaci6 de coure del lixiviat en funci6 de la concentraci6 de Cu(ll) en el liquid
per a diferents densitats de corrent.

S’ha escollit com a punt final d’electrodeposicié de Cu(Il) la concentracié de 75 ppm. En
aquestes condicions es considerara que la recuperaci6 ha estat practicament quantitativa (=
98%). A concentracions més baixes el temps necessari per recuperar més Cu(ll) és massa
elevat i el rendiment eléctric baixa notablement.

La Taula 4.3 mostra el temps necessari per aconseguir una recuperacié de Cu(ll), fins al
punt final establert d’electrodeposicio per a diferents densitats de corrent. També es
compara I’eficiéncia energética en aquest interval de treball. Tal com s’ha esmentat
anteriorment, al disminuir la densitat de corrent augmenta el temps necessari
d’electrodeposici6 i també el rendiment eléctric del procés.

Taula 4.3. Comparacio del temps necessari per a una recuperacié quantitativa de
Cu(ll) i el rendiment a eléctric en funcié de les densitats de corrent.

Densitat de corrent (A/dm?) | Temps (min) | Rendiment eléctric (%)
3,00 90 38
2,00 161 44
1,00 270 56
0,50 390 70

A la Figura 4.15 es mostra els catodes de coure obtinguts a cada assaig. Comparant-los
s’observa que a 1’augmentar la densitat de corrent augmenten els defectes a la superficie
del catode. EI Cu(ll) depositat a densitats elevades és més pords, rugés i poc uniforme; aixo
fa que la seva adheréncia sigui baixa i s’engruna quan és manipulat. Tots els catodes s’han
obtingut d’un color molt més fosc que els obtinguts a partir de la solucio sintética. Aquest
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fenomen anomenat “cremat” és degut a la formacié d’hidrogen al catode, que sera afavorit
amb I’esgotament de metall a I’electrolit. Evitar aquest enfosquiment del catode és possible
enriquint 1’electrolit, reduint la densitat de corrent o elevant la velocitat d’agitaci6 de la
cel-la electrolitica.

Figura 4.15. Aspecte dels catodes de coure després dels diferents assajos. Les densitats de
corrent han estat: superior esquerra = 0,5 A/dm?, superior dret = 1 A/dm?, inferior esquerra
- 2 A/dm? i inferior dret = 3 A/dm?,
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Els defectes durant la deposicié a densitats de corrent 2 A/dm? i 3 A/dm? promouen
gradients de densitats de corrent a la superficie catodica i conseqiientment ’aparicio de
noduls i principis de creixements dendritics. Aquest fenomens no son desitjables perque la
seva evolucio provoca contactes entre anode i catode, formant curtcircuits a les cel-les
electrolitiques.

Els problemes d’adheréncia del Cu(Il) en el transcurs dels assajos a 3 A/dm? i 2 A/dm?
s’evidencien amb la preséncia de llimadures metal-liques que s’han anat desprenent del
catode durant el procés de deposicié (veure Figura 4.16). Aquest fenomen fa que es
seleccioni, com a condicions de treball del procés, la densitat de corrent maxima en que
s’ha pogut obtenir un diposit de Cu(ll) amb bona adheréncia. Es a dir, 1 A/dm?.

Figura 4.16. Llimadures de coure despreses del ciatode durant ’assaig a 3 A/dm?.

Els catodes de coure obtinguts durant I’electrodeposicié d’una solucioé de Cu(Il) pura i el
lixiviat de fang galvanic en les condicions de treball esmentades, s’han analitzat mitjangant
difraccio de raigs X. Els maxims de difraccid principals del coure metal-lic corresponen a
estructures cristallines (111), (200) i (220) a angles 43 °, 49 ° i 74 ©°, respectivament. La
Figura 4.17 compara els dos diagrames de difraccié obtinguts. Es pot veure que ambdds
tenen el mateix nombre de maxims que coincideixen als mateixos angles 2Theta. L inica
diferéncia entre els diagrames de difraccié és la intensitat del maxim que correspon al pla
(111), en un angle 43°, que en el cas del catode de coure produit a partir del lixiviat és
menys intensa. Aquests resultats posen de manifest que el coure produit a partir del lixiviat
és pur. De tota manera, és possible considerar que les seves estructures cristal-lines siguin
lleugerament diferents a les del catode de coure produit a partir de la solucié de Cu(ll)
sintetica.
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Comparacié de difractogrames
8000
7000 (200)
6000

5000

4000 (220)

(111)

Intensitat (Counts)

3000

2000

1000
30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80

Angle 2Theta (°)

Lixiviat

Solucié pura

Figura 4.17. Comparacid dels diagrames de difraccié dels catodes obtinguts durant I’electro-
deposicid de coure a 1 A/dm? a partir d’una solucié de Cu(I) pura (linia gris) i la solucio lixiviada
(linia negra).

4.1.2.4 Purificacio d’una solucié de Ni(Il) per precipitacio d’hidroxids

La recuperaci6 del Ni(Il) contingut al lixiviat es duu a terme mitjangant la precipitacié dels
altres metalls, considerats no valoritzables.

Coneixent les diferéncies existents entre els productes de solubilitat, Kps, que tenen els
hidroxids dels metalls a la solucié (Annex A), s’estudia I’evolucié de la solucid en funcio
del pH. L’objectiu d’aquest procediment és trobar unes condicions de treball que ajustant
el pH es pugui eliminar el Cr(l11), el Fe(l1) i el Cu(II) (restant de 1’esgotament electrolitic)
del sistema amb unes pérdues minimes de Ni(ll).

La separaci6 de metalls trivalents com Cr(111), Fe(I11) i Al(111) per hidrolisi és una operacio
habitual en els processos hidrometal-ldrgics en qué es pretén recuperar Ni(ll). No obstant
aixo, tal com s’ha esmentat anteriorment, la separacio Cr(I11) de Ni(IT) mitjangant un procés
d’hidrolisi amb una sola etapa s’acostuma a obtenir productes de puresa baixa i per aixo es
fa necessari a més d’una etapa quan es vol augmentar la puresa (Gupta et al. 2002).

Aquest procediment, permet precipitar tot els altres metalls purificant la solucié de Ni(ll) i
per tant, valoritzar la soluci6 per a I’obtencio6 de 1’hidroxid que finalment es transforma en

1’0xid, que és un producte de mercat.

El solid precipitat resultant d’aquest procés, al ser una mescla polimetal-lica, formada per
Cr(11), Fe(11) i Cu(ll), té un valor escas i s’ha de gestionar com a residu.
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Metall en solucio vs. pH,,
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Figura 4.18. Percentatge dels metalls en solucid en funcié del pH.

La Figura 4.18 mostra els percentatges dels metalls en solucié en funcié del pH. Els
resultats obtinguts mostren que, coincidint amb els seus productes de solubilitat, el Fe(l11)
és el metall que més tendéncia té a precipitar quan s’augmenta el pH de la solucio, seguit
del Cr(I11) i per ultim el Ni(ll). Els pHs de precipitaci6 son 3,14, 3,63 i 5,41 respectivament.
Aixi mateix, la resta de Cu(II) que no s’ha retirat a I’etapa d’electrodeposicio, és eliminada
per coprecipitacio en aquesta etapa.

El pH en qué s’aconsegueix el factor de separacié maxim és 4,81. En aquestes condicions,
el Cu(ll) i el Fe(111) han precipitat de forma quantitativa, ~100%. Per altra banda, el Cr(l11)
ha precipitat en un 99,1% i el Ni(ll) en un 12,0%. No és possible realitzar una precipitacio
guantitativa de Cr(l1l), Cu(ll) i Fe(lll) en una etapa sense que hi hagi coprecipitacio de
Ni(Il). Aixo comporta una reducci6 del factor de recuperacid del procés de valoritzacié del
Ni(ll).

La quantitat de Ni(ll) precipitat durant la co-precipitacioé no justifica la inclusié d’una
segona etapa al procés. Es a dir, una redissoluci6 i precipitacié dels metalls no desitjats, ja
que el cost del tractament de les aigies residuals que comporta un procés d’hidrolisi és molt
superior al de I’escassa quantitat de Ni(ll) que quedava per recuperar.

La composicio de la solucio resultant en un pH de 4,81 és 3,63 g/L Ni(l1) i 0,10 g/L Cr(111).
La Taula 4.4 mostra el contingut metal-lic del precipitat a pH 4,81 filtrat i assecat.
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Taula 4.4. Contingut metal-lic del solid separat durant el
procés de precipitacié a pH 4,81 del licor lixiviat. Ha estat
assecat a I’estufa a 100°C fins arribar a pes constant.

Contingut metal-lic del precipitat
Cu(ll) (%) | Ni(l1) (%) | Cr(ll1) (%) | Fe(ll) (%)
0,3 2,1 48,0 0,6

4.1.2.5 Obtencid de niquel metal-lic per electrodeposicio

Es proposa la recuperacié del Ni(ll), contingut a la solucié purificada anteriorment,
mitjangant 1’electrodeposici6 de niquel metal-lic.

L’electrodeposicio de Ni(Il) industrial és un procés més complicat i requereix de més
control que no pas el del Cu(ll). Degut al seu baix potencial de reduccid estandard, la
preséncia d’altres components a 1’electrolit pot comportar reaccions competidores que
redueixen el rendiment del procés, redueixen la qualitat del catode o 1’anul-len
completament. Una de les reaccions parasitaries més comuns que es pot donar en el procés
de reducci6 de Ni(ll) a pH acid és la reduccio d’hidrogen:

2H* + 2e~ & H, E°=0,00V  (4.19)
Aix0 fa necessari, durant I’obtenci6 de niquel metal-lic, disposar d’un electrolit pur amb

una concentracié de metall elevada i amb el pH de la cel-la regulat. El tamp6 que s’usa
habitualment és el boric, que ajusta el pH en un interval entre 3i 5.

- Efecte de la preséncia de Cr(II1) a I’electrolit

La presencia de Cr(Il1) a la cel-la electrolitica pot afectar negativament en el procés. Per
valorar aquest efecte, es realitza una série d’assajos d’electrodeposicio de Ni(I[) amb un
interval de concentracions de Cr(lll) entre 0 i 300 ppm.

Els assajos d’electrodeposicié es duen a terme en una concentracio de 4 g/L de Ni(ll), pH
3, 70°C, 10 g/L d’acid boric i a 2,2A/dm? durant 60 minuts (Xie and Dreisinger 2010). El
rendiment eléctric obtingut a cada assaig és representat a la Figura 4.19. S’observa que el
sistema no tolera concentracions mes elevades de 50 ppm de Cr(111) sense tenir una caiguda
de rendiment molt elevada.
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Rendiment electric vs. Concentracié de Cr(lll)
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Figura 4.19. Evoluci6 del rendiments eléctrics d’electrodeposicio de Ni(I) en funcié de
la concentracié de Cr(IIl) a ’electrolit. Condicions de I’electrolit inicial: 4 g/L de Ni(ll),

pH = 3, 70°C, 10 g/L d’acid boric. Condicions de treball: 2,2 A/dm?, t = 60 min.

A la Figura 4.20 es mostra tres catodes resultants de 1’electrodeposicié de Ni(Il) en
preséncia de diferents concentracions de Cr(IIT) a ’electrolit. Els resultats obtinguts s6n
semblants als obtinguts per Zhou et al. 2000. El catode 1 de la Figura 4.20 correspon a un
assaig amb 50 ppm de Cr(l1l). El diposit de niquel presenta una densitat elevada amb un
aspecte homogeni i un tacte suau. Els catodes 2 i 3 amb concentracions a I’electrolit de 100
i 300 ppm Cr(I11) respectivament, presenten una adheréncia més baixa amb despreniments
en els extrems. També s’observen zones d’aspecte grogos que, tal com indica Mohanty et
al. 2002, podria ser degut a una reduccié anomala de Cr(l1l) i a la precipitacié de Cr(OH)s
0 Cr(OH)SOs a la superficie del catode. També és possible, tal com s’ha esmentat en el cas
de la deposicio de Cu(ll), que es dugui a terme a I’anode 1’oxidacié de Cr(III) a Cr(VI) a

’estar afavorida pel pH més elevat.
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Figura 4.20. Aspecte dels catodes en I’electrodeposicié de Ni. Les concentracions de Cr(I1l) a
I’electrolit han estat: esquerra—>50 ppm, central->100 ppm i dreta—=>500 ppm.

Coincidint amb els resultats bibliografics, els valors experimentals han evidenciat que, en
les condicions de treball indicades anteriorment no és possible la recuperacié de niquel
metal-lic per electrodeposicié en preséncia de concentracions de Cr(lIl) superiors a 50
ppm. Com que la purificacio del lixiviat no ha estat capac d’eliminar el Cr(IIl) per sota
d’aquesta concentracio sense tenir coprecipitacions importants de Ni(ll), es desestima
’aplicacio d’aquesta técnica.

4.1.2.6 Precipitacié de d’hidroxid de niquel

Davant la impossibilitat de 1’obtencié de niquel metal-lic per mitja d’electoobtencid, es
procedeix a concentrar el Ni(ll) mitjangant la seva precipitaci6 en forma d’hidroxid.

Una solucio lixiviada, amb el Cu(ll) esgotat i el Cr(lI1) i Fe(lll) retirat per precipitacio,
amb caracteristiques similars a 1’obtinguda al punt 4.1.2.4, es porta a pHeq de 8,20
addicionant hidroxid de sodi 30%. La suspensio resultant es decanta durant 20 min i es
filtra. El precipitat retingut pel filtre té un 80% d’humitat. Aquest producte es renta amb
aigua desionitzada i s’asseca a I’estufa. La composicio de la pols d’hidroxid resultant és de
60,9% Ni(ll) i 1,6% Cr(111). L hidroxid de niquel pur té un 63,3% de Ni(Il), i per tant, el
producte retingut té una riquesa superior al 95%.

4,1.3 Resum i conclusions

La valoritzacié de Cu(Il) i Ni(Il) contingut al fang galvanic s’ha dut a terme amb bons
resultats. S’ha recuperat el Cu(ll) en forma metal-lica (riquesa del 100%) i el Ni(ll) en
forma d’hidroxid (de riquesa superior al 95%) amb factors de recuperacio del coure i niquel
del fang d’un 91% i 85%, respectivament.
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Aix0 s’ha dut a terme mitjangant un procés de lixiviacid, una d’electroobtencio i dos
processos d’hidrolisi: un per a la purificacié del Ni(IT) en solucié i un altre per a la formacio
de I’hidroxid de niquel.

S’han estudiat diferents tipus de lixiviacions: complexant amb amoniac, oxidant amb
NaClO i acida amb H,SO.. Realitzant una comparacié entre elles, s’ha arribat a la conclusio
que 1™anica que aconsegueix proporcionar un rendiment elevat de dissolucid és la lixiviacid
acida. Posant en contacte amb el fang acid sulfaric del 5% en pes amb una relacio L/S =5
durant 20 minuts és possible dissoldre el 96% Cu(ll), 98,7% Ni(ll), 97,7% Cr(111) i 85,3%
Fe(lI1). La soluci6 resultant a pH 0,77 conté: 3,18 g/L Cu(ll), 4,13 g/L Ni(ll), 11,33 g/L
Cr(111) i 0,15 g/L Fe(l11).

El factor de recuperacié del Cu(ll) en solucid per electrodeposicié és 98% del Cu(ll),
aplicant una densitat de corrent de 1 A/dm2 durant 270 minuts. No és possible augmentar
la densitat de corrent sense perdre adheréncia i qualitat del diposit. EI coure recuperat no
presenta estructures cristal-lines d’altres metalls.

La solucio resultant és purificada precipitant el Cr(Ill), el Fe(Ill) i el Cu(ll) en forma
d’hidroxid, augmentant el pH fins a 4,81. El 12,0% del Ni(ll) , 99,1% del Cr(lll) i tot el
Fe(ll) i Cu(ll) de la solucié precipita en aquest procés, obtenint-se una soluci6 final
formada per 3,63 g/L Ni(ll) i 0,10 g/L Cr(lI1). El precipitat polimetal-lic és tractat com a
residu.

No és possible la recuperacio de niquel metal-lic per electrodeposicié. La presencia de
Cr(II) a I’electrolit perjudica al sistema disminuint el rendiment i causant defectes al
catode. La soluci6 es portaa pH 8,20 i es precipita el metall contingut i forma un concentrat
de Ni(OH).. La composicié del concentrat filtrat, rentat i assecat és 60,9% Ni(ll) i 1,6%
Cr(111). L’hidroxid de niquel obtingut finalment té una riquesa superior al 95%.
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4.2 Recuperacié de Cu(ll) i Ni(Il) amb Acorga M5640

H.C

HO— N =

Figura 4.21. Estructura de 2-hidroxi-5-nonilsalicilaldoxima amb comercial
Acorga M5640.

4.2.1 Introducci6

Tal com s’ha vist al capitol anterior, és possible recuperar Cu(Il) i Ni(I) dels residus
galvanics sense necessitat de processos de preconcentracié. Tanmateix, la qualitat dels
productes obtinguts no és adient com per plantejar un procés industrial prou util.
L’esgotament electrolitic de Cu(II) provoca morfologies anomales als catodes obtinguts, la
separacid de Fe(lll) i Cr(lll) per precipitacié causa pérdues significatives del Ni(ll)
contingut a la solucid i la preséncia de residus de Cr(lIl) a la solucid resultant de NiSO4
impossibilita un procés d’obtencié de niquel electrolitic.

Per evitar aquesta série d’inconvenients s’estudia 1’aplicaciéo d’un solvent extractor per a
separar el Cu(ll) i el Ni(ll) de la matriu del lixiviat. L’objectiu d’aplicar la técnica de
I’extraccio liquid-liquid és incrementar el factor de recuperacid dels metalls i augmentar
la puresa i la qualitat dels productes resultants.

Actualment, el mercat ofereix diversos solvents extractors selectius a Cu(ll). Les empreses
COGNIS i CYTEC ofereixen una série d’oximes extractores sota el nom comercial de LIX
i Acorga, respectivament. Les dues han demostrat la seva viabilitat operacional. En un
estudi de Taylor et al. 2011 s’ha posat de manifest que 1’agent extractor L1X 984N és capag
de recuperar Cu(ll) a pH 1,5 en un medi nitric en preséncia d’altres metalls com Fe(lll),
Ni(l), Zn(11) i Pb(Il). També s’ha posat en rellevancia la gran selectivitat de LIX 84-1 i
LIX 622N a pH 1, davant d’altres metalls com Ni(Il), Co(II) i Zn(II), (Panigrahi et al.
2009). Les propietats de 1’agent extractant Acorga M5640 (2-hidroxi-5-
nonilsalicilaldoxima) s’han estudiat ampliament i és ben coneguda la seva afinitat per al
Cu(ll) davant de Fe(lll) (Deep et al. 2010). Aquest agent extractant s’aplica a diversos
processos de recuperacié de Cu(ll) amb matrius complexes com concentrats de la indUstria
minera (Deep et al. 2010), lixiviats de bateries esgotades (Nan et al. 2006) i ferralla
rebutjada de tallers de laminacié (Nawaz and Naveed 2006).
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L’agent extractant Acorga M5640 també s’ha aplicat en 1’extraccié d’altres metalls, tals
com Ni(ll). S’ha suggerit la viabilitat d’un procés de recuperacio de Ni(ll) a partir de
solucions amoniques (Alguacil and Cobo 1998). També s’ha estudiat la coextraccid de
Cu(Il) i Ni(ll) realitzant una reextraccié selectiva, usant diferents solucions reextractants,
per a I’obtencié de solucions diluides de cada metall (Sridhar and Verma 2011).

Basant-se en aquesta informacid bibliografica, s’ha estudiat la recuperacié Cu(ll) i Ni(ll)
aplicant les propietats selectives d’Acorga M5640, dissolt en querose, al lixiviat acid del
fang galvanic. A diferéncia dels estudis existents a la bibliografia, aqui s’ha adequat un
procés d’extraccio selectiu a Cu(Il) seguit d’un altre selectiu a Ni(ll), evitant la coextraccid
d’aquests dos metalls. D’aquesta manera, el producte resultant de cada procés d’extraccid
consisteix en una solucio enriquida i pura a partir de la qual es pot aplicar diferents
processos de recuperacio. La Figura 4.22 representa un esquema del procés de valoritzacio
dels metalls coure i niquel amb 1’agent extractant Acorga M5640.

Fang galvanic

e Residu solid sense
Reactiu lixiviant - - metalls pesants
Lixiviat
multimetall

Processos de
recuperacio
Cu(ln)

Extraccio de
Cu(ll) usant
Acorga M5640

Processos de
recuperacio de
Ni{I)

Extraccio de
Ni(ll) usant
Acorga M5640

Lixiviat esgotat

Figura 4.22. Esquema del procés de valoritzacié de Cu(ll) i Ni(ll) mitjancant
operacions d’extraccio liquid-liquid amb Acorga M5640.

4.2.2 Resultats i discussié

L’extraccié de metalls usant ’agent extractant Acorga M5640, ha estat aplicada per a
I’extraccié de diferents metalls i en diferents matrius. El mecanisme d’extraccidé que
segueix aquest agent extractant consisteix en I’associacié amb el metall mitjancant la
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formacio d’un complex quelat, alliberant protons al medi. En el cas del Cu(ll), que és el
metall amb que s’ha aplicat més, la seva relacié estequiométrica amb el solvent és 2, seguint
la reaccio seglient (Nawaz and Naveed 2006):

Cudy + 2HRypg © CuR, gq + 2HF  (4.20)

L’estructura del quelat resultant de la complexacio entre una oxima i Cu(ll) s’ha mostrat a
la Figura 1.17

4.2.2.1 Efecte del temps de contacte

L’efecte del temps de contacte a I’extraccié de metall usant Acorga M5640 s’ha estudiat
agitant una solucié amb 3,51 g/L Cu(ll) a pH 2,53 amb una solucié organica amb un 10%
Acorga M5640 en querose. L’assaig s’ha dut a terme amb una relacid de volums
organic/aqués = 1 (O/A = 1) i a temperatura 21°C. La Figura 4.23 mostra I’evolucié de
I’extraccié de Cu(Il) durant 45 min. En ella es veu que el sistema ha assolit 1’equilibri als
10 min.

Extraccié Cu(ll) vs. Temps
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Figura 4.23. Extraccié de Cu(ll) en funcié del temps. Fase organica: 10% en volum
d’Acorga M5640; fase aquosa: 3,51 g/L Cu(ll); O/A = 1.

El temps necessari per completar el procés d’elucié s’estudia posant en contacte una fase
organica carregada amb 3,35 g/L Cu(ll) amb una solucié reextractora amb 180 g/L H,SO4
durant 45 min. La Figura 4.24 mostra els resultats obtinguts, on es pot veure que el procés
d’elucio arriba a 1’equilibri en 20 min.
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Reextraccidé de Cu(ll) vs. Temps
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Figura 4.24. Reextraccid de Cu(ll) de la fase organica en funcié del temps. Fase organica
inicial: 3,35 g/L Cu(ll), 10% en volum d’Acorga M5640; solucio reextractora: 180 g/L
H,SO4; O/A = 1.

4.2.2.2 Efecte del pH d’equilibri

L’efecte del pH a I’equilibri d’extraccié s’ha estudiat realitzant una serie d’assajos, amb
solucions dels metalls majoritaris al lixiviat, en un ampli interval de pH, usant una fase
organica formada per 10% en volum d’Acorga M5640 amb una relacié O/A = 1.

La Figura 4.25 mostra una representacid de les isotermes d’extraccio de cada metall,
obtingudes en aquests assajos. Coincidint amb la bibliografia, I’afinitat per complexar els
metalls en solucié amb Acorga M5640 és Cu(ll) > Fe(lI1) > Ni(ll). En canvi, el Cr(111) no
es veu afectat de forma significativa per la fase organica.

Comparant aquests resultats obtinguts, es pot veure que el Cu(ll), Fe(Ill) i Ni(ll) tenen un
pHso de -1,05, 2,55 i 4,14, respectivament. Existeix una diferéncia de pHso entre el Cu(ll)
i Fe(lll) de 3,60 i entre el Cu(ll) i Ni(ll) de 5,19. Aquests resultats suggereixen que és
possible proposar un procés d’extraccid selectiu per separar cadascun d’aquests metalls
seleccionant els pHs adients.

92



Resultats i discussio

Isoterma d'extracci6 vs. pH,,
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Figura 4.25. Comparacid de les isotermes d’extraccié a temperatura 21°C de Cu(ll), Ni(ll),
Cr(H1) i Fe(l1) en funcio del pH. La fase organica usada esta formada 10% en volum d’Acorga
M5640 en querose.

4.2.2.3 Recuperacio de Cu(ll) de la solucié

- Extraccio de Cu(ll)

S’estudia el pH d’extraccio de Cu(Il) en el que el rendiment de I’operacid és maxim amb
I’extraccié del minim d’impureses possible mitjancant una comparacié dels factors de
separacié de Cu(I)/Ni(ll) (o cuni) i de Cu(ID)/Fe(Ill) (o cwre) a diferents pHs. La Taula 4.5
mostra els resultats obtinguts en cada assaig. No s’ha inclos el factor de separacio
Cu(ID/Cr(I) (o cucr) ja que, al no seguir cap tendéncia a I’interval de pH estudiat, els seus
valors no ofereixen cap informacio.

Com es pot veure, a ’interval de pH estudiat, el rendiment de 1’extraccio de Cu(Il)
augmenta amb el pH. A partir de pH 1,10 es considera que 1’extraccido de Cu(Il) és
guantitativa (>99%). Des dels pHs més acids, els factors de separacié Cu(I)/Ni(ll) i
Cu(Ih/Fe(Il) augmenten en augmentar el pH degut a I’increment d’extraccié de Cu(Il),
cada cop més elevada, i a I’extraccio practicament nul-la dels altres metalls. Aquesta
tendencia es manté fins a pH 2,09, en que a cure disminueix degut a I’inici de I’extraccio
de Fe(lll) i a la precipitacio de 1’hidroxid Fe(OH)s.

El pH on existeix un maxim d’ambdoés factors de separacio és 1,48. A aquest pH la relacio
d’extraccio de Cu(Il) amb els altres metalls és maxima. Les condicions de treball dels
segiients assajos d’extraccidé de Cu(Il) son fixades a un pHeq 1,50 £ 0,10.
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Taula 4.5. Eficiéncia dels assajos d’extraccié i factors de
separacio de Cu(ll) en funcié del pHeq. Fase organica 10% en
volum d’Acorga M5640 en querose i O/A = 1.

pH Ef. (%) oL Cu/Ni O culFe
-0,75 69,3 271 385
-0,5 80,4 89 575
-0,25 87,8 125 659
-0,1 93,2 367 764
0,25 95,1 1078 503
0,53 97,0 854 296
0,75 97,8 1225 755
11 99,5 1402 850
1,48 99,6 2570 1096
2,09 100,0 2751 667
2,52 99,0 625 460

- Disseny de procés d’extracci6 de Cu(ll)

El disseny d’un procés de separacié de Cu(ll) amb Acorga M5640 10% s’estudia
mitjancant la construccié d’un diagrama d’etapes d’equilibri, analeg al McCabe-Thiele
utilitzat en destil-laci6 binaria, calculant el rendiment del procés a I’aplicar dues etapes
d’extraccio. Per aixo es realitza una série d’assajos amb diferents relacions O/A en un
interval comprés entre 0,1 i 8. Tal com s’ha establert anteriorment, aquests assajos es duen
a terme a un pH d’equilibri de 1,50 per elevar I’extraccio de Cu(ll) i minimitzar I’extraccio
d’altres metalls. La fase aquosa usada consisteix en una solucié sintéetica similar a
I’obtinguda en el procés de dissolucié de fang galvanic, realitzada com al capitol anterior,
formada per 3,18 g/L Cu(ll), 4,84 g/L Ni(ll), 11,80 g/L Cr(I11) i 0,11 g/L Fe(lll).

La isoterma resultant es representa a la Figura 4.26, on es relaciona els valors obtinguts de
concentracié de Cu(ll) a la fase organica en equilibri amb la concentraci6 de Cu(ll) a la
fase aquosa. Es pot veure gque aplicant una recta d’operacié amb una relacio O/A =11 dues
etapes de contacte, és possible completar 1’extraccié del Cu(ll) de la solucié aquosa inicial
obtenint un rendiment del 100%.
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Figura 4.26. Diagrama d’etapes d’equilibri en el procés d’extraccio de Cu(Il) a pHeq 1,50 + 0,10.
Fase aquosa inicial: 3,18 g/l Cu(ll), 4,84 g/L Ni(ll), 13,80 g/l Cr(111) i 0,11 g/L Fe(lll). Fase organica
inicial: 10% en volum d’Acorga M5640 en querosé. Recta d’operacié O/A = 1.

En tots els assajos realitzats, el valor del contingut de metalls no desitjats es negligible. Les
petites variacions que s’han observat en la concentracio de Ni(Il), Cr(ll1) i Fe(l1l) a la fase
aquosa, s’han atribuit a I’error experimental.

La Figura 4.27 mostra un esquema del procés d’extraccio de Cu(ll) amb dues etapes amb
I’evolucid6 de les concentracions de metall al llarg del sistema.

3,18g/L Cu(ll) 0,10g/L Cu(ll) <0,01g/L Cu(ll)
\ R
3,18g/L Cu(ll) 0,10g/L Cu(ll) 0,00g/L Cu(ll)

Figura 4.27. Esquema d’un procés teoric d’extraccié de coure amb dues etapes en contra corrent.
Fase organica: 10% en volum d’Acorga M5640 en querosg; fase aquosa: 3,18 g/L Cu(ll), 4,84 g/L
Ni(1l1), 13,80 g/L Cr(I11) i 0,11 g/L Fe(lll); relacid entre fases O/A = 1; pHeq 1,50 + 0,10.

-Reextraccié de Cu(ll)

L’estudi de I’elucio de Cu(ll) de la fase organica es duu a terme mitjancant una solucié
reextractora sintética que simula un electrolit acid esgotat d’un procés d’electrodeposicid
de coure. La composicio d’aquesta solucio és de 24,38 g/L Cu(ll) i 180 g/L H.SO4. Aquesta
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solucié reextractant es posa en contacte amb la fase organica carregada amb 3,69 g/L
Cu(ll), durant 20 min, aplicant un interval de relacions O/A entre 0,25 i 15.

La Taula 4.6 compara els rendiments de reextraccié de Cu(ll) per cada relacio O/A.
S’observa la tendencia a disminuir el rendiment d’elucié a 1’incrementar la relacié O/A.
Aquest fenomen és degut a que la concentracio de protons de la solucio reextractora no és
suficient per a I’intercanvi de tot el contingut de Cu(ll) de la fase organica.

Taula 4.6. Reextraccié de Cu(ll) per a diferents relacions entre
fases. Solucié organica inicial: 3,69 g/L Cu(ll). Soluci6 reextractant
inicial: 24,38 g/L Cu(ll) i 180 g/L H2SO.a.

O/A | Cu(Ilag (g/L) | Cu(l)org (/L) | Rendiment (%)
0,25 25,29 0,05 98,6
0,5 25,92 0,60 83,8

1 26,20 1,07 71,0

2 29,26 1,25 66,0

3 30,67 1,60 56,7

5 34,64 1,64 55,5

7 37,30 1,85 50,0

15 47,09 2,18 41,0

Els valors obtinguts en aquest estudi demostren que és possible obtenir un electrdlit enriquit
fins a les condicions de treball d’un procés industrial d’electrodeposicié (40-50 g/L Cu(ll))
(Davenport 2002). Aixo és possible aplicant una relacié O/A = 15 i obtenint un rendiment
de I’operaci6 de reextraccio baix. Només el 41,0% del Cu(ll) contingut a la fase organica
és recuperat d’aquesta manera.

La Figura 4.28 representa els valors d’equilibri de concentracions de Cu(ll) a cadascuna de
les fases. En ella es pot veure que la isoterma presenta una tendéncia amb un pendent poc
pronunciat. Els equilibris de distribucié entre fases de Cu(ll), D¢y, a les condicions de
treball, no son suficientment elevats com per realitzar un procés de reextraccié amb un
rendiment elevat. Aquest fet dificulta el disseny d’un procés industrial d’obtencié d’una
soluci6 concentrada de Cu(ll).
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Figura 4.28. Isoterma de reextraccié de Cu(ll). Fase organica inicial: 10% en volum d’Acorga
M5640 en querose amb 3,69 g/L Cu(ll). Fase aquosa inicial: 24,38 g/L Cu(ll); 180 g/L H2SO..
Condicions de treball: pHeq 1,50, t = 20 min, temperatura = 21°C.

- Modificacio de la fase organica

A D’apartat anterior s’ha posat de manifest que la reextraccio de Cu(ll) d’una fase organica
carregada, presenta dificultats per obtenir la solucié suficientment concentrada de 1’ordre
desitjat, 40-50 g/L de Cu(ll) per ser viable industrialment. El baix rendiment de 1’Acorga
M5640 en aquestes condicions i els llargs temps de contacte requerits també han estat
evidenciats en diversos estudis anteriors (Deep et al. 2010, Agarwal et al. 2010). Per evitar
aquests inconvenients, s’ha proposat la introduccié a la fase organica d’un agent
modificador de 1’equilibri liquid-liquid i de la tensio interfacial. S’ha demostrat que la
preséncia d’un alcohol de cadena llarga, com I’isodecanol i 1’isotridecanol, millora el
rendiment de I’etapa de reextraccid facilitant I’increment de la concentraci6 resultant de

cu(ll).

Per millorar el rendiment de la reextraccio de Cu(ll), s’ha realitzat una série d’assajos
d’extraccio, a pH d’equilibri 1,50, amb diferents concentracions d’isodecanol.

La Figura 4.29Figura 4.29 compara diferents isotermes d’extraccié amb la fase organica
modificada i la isoterma de la fase organica no modificada. Tal com ha estudiat Agarwal
et al. 2010, es comprova que I’increment de la concentracio d’agent modificador
disminueix la concentracié maxima de Cu(ll) que pot extreure la fase organica. Evidenciat
aquest fenomen, se selecciona com a fase organica de treball la que té 2,5% en volum
d’isodecanol degut al seu impacte inferior a la isoterma d’extraccio.
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Evolucio de I'extraccié de Cu(ll) amb diferents
concentracions d'isodecanol

6,0
5,0
4,0

3,0

Cu(ll)org (g/L)

2,0

1,0
0,0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5 4,0

Cu(lMaq (g/L)

—®— No modificat 2,5% Isodecanol —@— 5% Isodecanol

—— 10% Isodecanol —— 15% Isodecanol

Figura 4.29. Comparacio d’isotermes d’extracciéo usant fases organiques amb diferents
concentracions d’isodecanol com a agent modificador i 10% en volum d’Acorga M5640.
Condicions de treball: pHeq 1,50; t = 20 min.

S’han realitzat diferents assajos de reextraccio aplicant una fase organica modificada amb
2,5% en volum d’isodecanol i carregada amb 4,22 g/L de Cu(ll). La Taula 4.7 mostra els
resultats obtinguts en aguest experiment. Com es pot veure el rendiment de reextraccié ha
augmentat significativament en comparaci6 amb els assajos realitzats amb la fase organica
sense ’agent modificador de 1’equilibri liquid-liquid i de la tensi6 interfacial.

Taula 4.7. Reextraccio de Cu(ll) per a diferents relacions entre fases
guan la fase organica conté 2,5% en volum d’isodecanol. Fase
organica inicial: 10% en volum d’Acorga M5640 modificada amb
2,5% en volum d’isodecanol i 2,62 g/L Cu(ll). Soluci6 reextractant
inicial: 24,38 g/L Cu(ll) i 180 g/L H2SO..

O/A | Cu(ll)aq (g/L) | Cu(l)org (g/L) | Rendiment (%)
2 29,50 0,06 97,9
3 31,81 0,14 94,6
5 35,29 0,43 83,4
7 38,51 0,60 77,1
10 44,15 0,72 72,6
15 49,82 0,97 63,2

Els resultats obtinguts es representen a la Figura 4.30 i es comparen amb els obtinguts amb
la fase organica no modificada. Es fa evident la diferéncia existent entre els pendents
d’ambdues isotermes. L’addicio de I’agent modificador a la fase organica ha afavorit la
tendencia del Cu(ll) a ser alliberat per a la mateixa concentracié d’acid, incrementant la
concentracio final a fase aquosa enriquida.
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Evolucio de la reextraccio de Cu(ll) de la fase
organica

Cu(ll)aqg (g/L)

w
(%]

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5
Cu (Ilorg (g/L)

® Modificat ® No modificat

Figura 4.30. Isotermes de reextraccio de Cu(ll) usant diferents fases organiques. Fase organica
no modificada (negra): 10% en volum d’Acorga M5640 en querose; 3,69 g/L Cu(ll). Fase
organica modificada (gris): 10% en volum d’Acorga M5640 i 2,5% en volum d’isodecanol en
querose; 4,22 g/L Cu(ll). Solucid reextractant inicial: 24,38 g/L Cu(ll); 180 g/L H2SO..

Aquesta millora de 1’operacio de recuperacio de Cu(IT) permet operar amb una eficiencia
més elevada i la possibilitat de treballar amb relacions O/A més petites. La Figura 4.31
mostra un diagrama d’etapes d’equilibris, en el que s’indica la viabilitat d’un procés de
reextraccio aplicant tres etapes de contacte operant amb una relacié O/A = 5. A partir d’una
fase organica enriquida amb 4,22 g/L Cu(ll), és possible obtenir una solucié concentrada
de I’ordre de treball de les cel-les d’electrodeposicio de coure industrials.
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Cu(l),q vs. Cu(ll) 4y,
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Figura 4.31. Diagrama d’etapes d’equilibri en contracorrent en la reextraccio de Cu(ll). Fase
organica inicial: 4,22 g/L Cu(ll); 10% en volum d’Acorga M5640, 2,5% en volum d’isodecanol en
querose. Solucid reextractant inicial: 24,38 g/L Cu(ll); 180 g/L H,SO.. Recta d’operacio O/A = 5.

La Figura 4.32 mostra un esquema amb les concentracions de coure calculades, a partir del
diagrama d’etapes d’equilibri, de cadascuna de les tres etapes de contacte.

24,38g/L Cu(ll) 26,43g/L Cu(ll) 31,78g/L Cu(ll) 45,48g/L Cu(ll)
N 4 N 4 N 4
0,01g/L Cu(ll) 0,41g/L Cu(ll) 1,50g/L Cu(ll) 4,22g/L Cu(ll)

Figura 4.32. Esquema d’un procés teoric de reextraccié de coure amb tres etapes. Fase organica
inicial: 10% en volum d’Acorga M5640 i 2,5% en volum d’isodecanol carregada amb 4,22 g/L
Cu(ll). Solucio6 reextractant inicial: 24.38 g/L Cu(ll); 180 g/L H2SO4. Relaci6 entre fases O/A =
5.

La solucio concentrada de Cu(ll), obtinguda usant una solucié sintética que simula un
electrolit esgotat, fa técnicament viable 1’alimentacié d’una cel-la electrolitica que
produeixi coure metal-lic. La Figura 4.33 mostra 1’acollament d’un procés de lixiviacid i
d’extraccio-elucio amb una cel-la electrolitica.
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3. 4.

- - &m
—_— L

Figura 4.33. Esquema de procés hidrometal-largic: (1) dissolucio; (2) extraccid; (3)
reextraccio i (4) electrodeposicié (BioMineWiki, 2015). L’extraccio i la reextraccié poden
tenir varies etapes d’equilibri que no es mostren a I’esquema.

4.2.2.4 Recuperacio de Ni(ll) de la solucid

- Extracci6 de Ni(1l)

Un cop retirat el Cu(ll) de la soluci6 sintética de lixiviat, es procedeix a la recuperacio de
Ni(ll). Tal com es pot veure en la Figura 4.25, el pHso del Fe(lll) és més petit que el del
Ni(Il). Aixi doncs, per realitzar una extraccié de Ni(ll) selectiva, primer és necessari
separar el Fe(l11) de la solucid. Com que el Fe(l11) es troba en el lixiviat en una concentracio
molt baixa, i el seu valor és escas, no es planteja un procés d’extraccié liquid-liquid per
retirar-lo. El Fe(lI1) és retirat de la solucié mitjancant una precipitacié selectiva del seu
hidroxid augmentant el pH fins a 3,30, seguit d’una filtraci6. Amb aquest procés
s’aconsegueix separar el 98,9% del Fe(IlI) i un 10,9% de Cr(III) en forma d’hidroxid. Tal
com es pot veure en la Figura 4.18, I’hidroxid de crom precipita molt abans que el de niquel
i una mica després que el de ferro.

La composicié resultant de la soluci6, un vegada realitzada aquesta operacio, és 11,01 g/L
Cr(111) i 4,36 g/L Ni(ll). El contingut residual de Fe(l11) a la solucid és negligible.

L’extraccié de Ni(IT) en preséncia de Cr(III) és possible, ja que tal com s’ha mostrat a la
Figura 4.25, en les condicions estudiades, el Cr(l11) no mostra cap interaccio significativa
amb 1’agent extractant Acorga M5640.

El pHso del Ni(ll) és 4,20. Aixi, per realitzar una extraccié amb un rendiment elevat, és
necessari treballar a pHs superiors a aquest. De tota manera, aquest parametre queda limitat
per la precipitacio del Cr(lIl) en forma d’hidroxid, que es dona a I’interval de pH situat
entre 3,30 i 4,00. Per tant, per evitar la presencia de particules solides al sistema, que
ocasionarien la formacié de grumolls a la fase organica, es realitza els assajos a un pHeq
3,30.

El coeficient de distribucio entre fases del Ni(ll), Dni, €n aquestes condicions és molt petit,
aixi que el rendiment d’extraccio és baix. Com que no és possible modificar el pH per
incrementar el rendiment, es realitzen els assajos modificant la concentracié d’agent
extractant a la fase organica i augmentant la relacié O/A.
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La Figura 4.34 mostra els percentatges d’extraccio de Ni(Il) posant en contacte una fase
organica amb 20% en volum d’Acorga M5640, en querose, amb una relacié O/A = 2. En
aquestes condicions és possible treballar a pHs més acids, separant una part significativa
del Ni(ll) de la solucié aquosa inicial.

Extraccio de Ni(ll) vs. pH,,

100
90
80
70
60
50
40
30
20
10

Ef (%)

1 15 2 2,5 3 3,5 4 4,5 5

pHeq

Figura 4.34. Eficiéncia en I’extraccié de Ni(II) en funcié del pHeq. Fase aquosa inicial:
4,25 g/L Ni(ll). Fase organica inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en querose.
Relacié entre fases O/A = 2.

- Disseny de procés d’extraccid de Ni(Il)

El procés de separaciéo de Ni(IT) de la solucié s’estudia mitjangant la construccié d’un
diagrama d’etapes d’equilibri en contracorrent. Es realitzen una serie d’assajos en un
interval de relacions O/A entre 0,20 i 10. La fase aquosa sintética usada esta formada per
10,54 g/L Cr(l11) i 4,63 g/L Ni(ll). Es treballa amb una fase organica amb una concentracié
del 20% en volum d’Acorga M5640 en querose.
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Figura 4.35. Diagrama d’etapes d’equilibri en contracorrent en I’extracci6é de Ni(ll). Fase aquosa
inicial: 10,54 g/L Cr(I11) i 4,63 g/L Ni(ll). Fase organica inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en
querose. Recta d’operacio O/A = 2; pHeq 3,30 £ 0,10.

La Figura 4.35 representa els equilibris de contentacid de Ni(ll) entre ambdues fases a cada
assaig, amb una recta d’operacié O/A = 2. El procés teoric que es proposa usant aquest
meétode aplica tres etapes de contacte, obtenint un rendiment de recuperacid del 98%. La
concentracié de Cr(l11) a les fases organiques en tots casos és inferior al 5% de la quantitat
de metall contingut a la fase organica. La Figura 4.36 mostra un esquema amb els calculs
de les concentracions d’equilibri de cada etapa.

4,63g/L Ni(ll) 1,60g/L Ni(ll) 0,39g/L Ni(ll) 0,03g/L Ni(11)

2,32g/L Ni(ll) 0,80g/L Ni(ll) 0,20g/L Ni(11) 0,00g/L Ni(1)

Figura 4.36. Esquema d’un procés tedric d’extraccio de Ni(ll) amb dues etapes. Fase organica
inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en querose. Fase aquosa inicial: 4,63 g/L Ni(ll), 10,54 g/L
Cr(l11). Relaci6 entre fases O/A = 2; pHeq 3,30 £ 0,10.

- Reextracci6 de Ni(ll)

L’objectiu de la recuperacio de Ni(Il) és I’obtencié d’una solucié concentrada de sulfat de
niquel. Aquesta solucié podra ser usada per a ’obtencio de diferents matéries primeres:
niquel metal-lic generat per electrodeposicid, sulfat de niquel hexahidratat format per
cristal-litzacio o oxid de niquel mitjangant la calcinacié de I’hidroxid.
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Es realitza ’operacié de reextracci6 amb una solucié de 80 g/L H,SOs. Per tenir
concentracions de Ni(ll) elevades a la fase aquosa, s’ha treballat amb un interval O/A entre
0,3 i 25. La fase organica s’enriqueix préviament amb Ni(ll), seguint les condicions
establertes anteriorment, obtenint una concentracié final de 1,64 g/L de Ni(ll) i 0,04 g/L
Cr(l11).

La Taula 4.8 compara els resultats obtinguts i mostra que €s tecnicament possible obtenir
solucions concentrades de Ni(ll) de I’ordre de 25 g/L. Seguint la tendéncia dels assajos
realitzats, és plausible pensar que es pot incrementar aquesta concentracié augmentant la
relacio O/A, o la concentracid d’acid a la solucio reextractora. La dificultat de treballar amb
relacions O/A elevades, no ha fet possible obtenir un valor superior de Ni(ll) amb la solucid
reextractora. L’aplicacié de solucions reextractores amb una concentracié d’acid superior
no s’ha estudiat en el transcurs d’aquesta tesi.

En tots els assajos realitzats, les concentracions de Cr(lll), a la fase aquosa final, sén
inferiors a 30ppm i la puresa de les solucions de Ni(Il) és superior al 99%. Tal com s’ha
esmentat anteriorment, al Capitol 4.1.2.5, és possible obtenir Ni metal-lic en presencia de
Cr(11I) sempre que aquest tingui una concentracid inferior a 50ppm. Per tant, la solucié de
sulfat de niquel enriquida resultant del procés d’extracci6 i elucid pot ser usada per a un
procés d’electrodeposicid de catode metal-lic.

Taula 4.8. Rendiments del procés de reextraccié de Ni(Il) en funcié de la
relacié O/A. Fase organica inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en
querose i 1,64 g/L Ni(ll). Soluci6 reextractora inicial: 80 g/L H2SO.. Les
columnes Ni(Il)s (g/L) i Ni(Il)org (g/L) mostren les concentracions de
niquel en les fases aquosa i organica en equilibri, respectivament.

O/A Ni(I)eq (9/L) | Ni(Il)org (g/L) | Rendiment (%)
0,3 0,53 0,03 98,4
0,7 1,06 0,03 98,0
1,0 1,57 0,05 96,7
1,7 2,64 0,04 97,7
2,7 4,20 0,04 97,3
33 5,23 0,05 96,9
5,0 7,50 0,12 92,6
6,7 9,51 0,19 88,1
8,3 11,57 0,23 85,7
10,0 13,42 0,28 82,9
13,3 17,74 0,29 82,1
16,7 20,47 0,39 75,8
20,0 21,97 0,52 67,8
25,0 24,87 0,63 58,5

Usant els valors de les concentracions de Ni(ll) entre les dues fases en equilibri dels assajos
obtinguts, es construeix un diagrama d’etapes d’equilibri tedriques en contracorrent
(EETCC), Figura 4.37. A partir d’aquest, és possible dir que per aconseguir una recuperacio
superior al 95%, és necessari treballar amb una relacié entre de O/A = 15, en un procés
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amb tres etapes de contacte. A la Figura 4.38 es mostra 1’esquema del procés teoric de
reextraccio, amb tres etapes, amb les concentracions de Ni(ll) calculades a cada cabal.

Ni(11),q Vs Ni(1l)

org

00 02 04 06 08 10 12 14 16 18 20
Ni(ll)org (8/L)

Figura 4.37. Diagrama d’etapes d’equilibri en contracorrent de reextracci6 de Ni(ll). Fase organica
inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en querose, 1,64 g/L Ni(ll) i 0,04 g/L Cr(I1I). Solucio
reextractant inicial: 80 g/L H2SO4. Recta d’operacio O/A = 15.

0,00g/L Ni(ll) 2,40g/L Ni(ll) 9,15g/L Ni(ll) 24,60g/L Ni(ll)

0,04g/L Ni(ll) 0,16g/L Ni(ll) 0,61g/L Ni(l1) 1,64g/L Ni(ll)

Figura 4.38. Esquema d’un procés d’etapes d’equilibri teoriques en contra corrent de reextraccio de
Ni(ll) amb tres etapes. Fase organica inicial: 20% en volum d’Acorga M5640 en querosg, 1,64 g/L
Ni(Il) i 0,04 g/L Cr(l11). Soluci6 reextractant inicial: 80 g/L H,SO.. Relacié entre fases O/A = 15.

4.2.3 Resum i conclusions

Per a la recuperacié de Cu(ll) i Ni(ll), es proposa utilitzar I’agent extractant Acorga M5640
mitjancant dos processos d’extraccio liquid-liquid selectius a partir d’una solucio sintética
similar a un lixiviat d’un residu galvanic.

Treballant a pH 1,50 i amb una relacié O/A = 1, I’extraccié de Cu(ll) és molt selectiva
davant del Fe(Il1), Ni(Il) i Cr(Ill). S’ha proposat un sistema d’extraccio teoric de dues
etapes en contracorrent que pot assolir una recuperacié completa de Cu(ll). En aquest
procés la coextraccio d’altres metalls és negligible. El procés de reextraccio es duu a terme
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amb una solucid reextractora sintética, similar a un electrolit esgotat d’una cel‘la
electrolitica industrial, que consisteix en 180 g/L H.SO. i 24,38 g/L Cu(ll). El producte
resultant de la reextraccio de Cu(ll) és un electrolit enriquit, dins del rang de treball dels
processos d’electro-deposicio industrials (40-50 g/L Cu(ll)). En aquestes condicions, la
solucio reextractora té un rendiment molt baix, només és capac de recuperar el 41% del
Cu(ll) de la fase organica. Per a resoldre aquesta dificultat es modifica la fase organica amb
un 2,5% d’isodecanol. La preséncia d’aquest agent modificador de I’equilibri liquid-liquid
i de la tensi6 interfacial incrementa la transferéncia de Cu(ll) en contacte amb la soluci
reextractora i permet proposar un sistema de reextraccio de tres etapes amb una relacié O/A
= 5, obtenint una concentracid final calculada de 45,83 g/L Cu(ll), tenint un impacte baix
en el procés d’extraccio.

Degut a la precipitacio d’hidroxid de crom, no es possible extreure Ni(ll) a pH superior a
3,30. A aquest pH, I’extraccio de Ni(IT) té un rendiment baix, de I’ordre del 40% i per aixo
es treballa amb una fase organica amb 20% Acorga M5640 i amb una relacié O/A = 2. En
aquestes condicions, és possible recuperar el 97% del Ni(ll) de la solucid, aplicant un
sistema de tres etapes en contracorrent. EI Ni(ll) es recupera de la fase organica amb una
soluci6 reextractora formada per 80 g/L H.SO., amb tres etapes de contacte i amb una
relacio O/A = 15. Mitjancant aquesta operacio, és possible obtenir una solucié concentrada
fins a 24,00 g/L Ni(ll). La puresa de la soluci6 resultant és superior a 99%, fent viable un
procés d’electrodeposicid per a I’obtencio de catodes de niquel metal-lic.
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4.3 Extraccio de Cr(l11) amb Primene 81R

NH.

S~

n

Figura 4.39. Estructura de 1’agent extractant comercial Primene 81R.
Consta d’una mescla isomérica Cy i C14 d’amines primaries ramificades.

4.3.1 Introducci6

En aquest capitol, es tracta la separaci6 del Cr(III) mitjangant I’extraccio liquid-liquid usant
una amina alifatica primaria comercial com a agent extractor, el Primene 81R.

La bibliografia (Li et al. 2011) estableix que hi ha interaccié electroestatica entre amines
primaries i sulfats. En un medi sulftiric, existeixen diferents especies de I’amina amb sulfat
depenent del pH del sistema. La forma de I’amina disponible per a I’extraccié de metall,
és a dir, la forma activa de I’amina, es troba en medis sulfats moderadament acids. L’amina
es troba protonada (RNH3*), en forma de sal, (RNHz3)2SOs., i és soluble a la fase organica
degut a la preséncia de les cadenes organiques hidrofobiques. La reaccio tipica de formacié
de la sal és:

2RNH, + H,S0, » (RNH;),S0,  (4.21)

En medis fortament acids, I’hidrogen sulfat comenca a ser present a la fase aquosa, I’amina
protonada s’associa amb aquests anions, donant lloc a una forma no complexant que és la
sal acida:

RNH, + H,S0, » (RNHs)HSO, (4.22)

Aquests fendmens tenen com a conseqiiéncia la delimitacié d’un interval de pH en queé les
amines primaries son capaces de formar complexos amb metalls. Aquest interval abastara
des d’un pH inferior, en qué es comenga a protonar 1’ani6 sulfat (pH=1,5) fins a un pH
superior, en qué desprotona 1’amina (pH=9).

Primene 81R

A I’ambit de I’extraccio liquid-liquid, les amines primaries s6n usades per a la recuperacié
i separacié de metalls. La interaccio que té una amina primaria, amb un metall dependra de
la naturalesa del metall i del medi en el que es trobi.

En aquest estudi s’ha seleccionat una amina primaria comercial com a agent extractor,
subministrada per ’empresa DOW. El nom comercial d’aquest agent extractor és Primene
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81R. Aquest producte consta d’una mescla isomerica de Ci2 i Cis-tert-alquil amina, veure
Figura 4.39 i Figura 4.40. Aquesta amina alifatica, a part d’agent extractor, s’utilitza a la
indastria per manufacturar tints, pigments, com a additiu per a lubricants i per refinar
productes quimics.

-

Figura 4.40. Estructura del I’agent extractor, Primene 8 1R
(DOW Chemical Company, 2015).

Al tractar-se d’un agent extractor del tipus intercanviador d’anions, pot realitzar I’extraccio
d’un metall en estat anionic, realitzant un intercanvi promogut per interaccions
electroestatiques. Aquest fenomen es dona quan hi ha metalls que poden estar complexats,
com I’or quan es troba en una solucié amb cianur (Au(CN),’), també es dona quan es troben
en forma d’oxoanions, com ara el V(V) en forma de VO,* o el Cr(V1) en forma de CrO.>.

En el cas de no existir metalls en forma anionica, aquest solvent és capag¢ d’extreure un
metall en forma neutra, formant un adducte amb la sal de sulfat de I’amina. Un exemple
d’aquest cas és I’extraccio de Fe(IIl), que pot donar complexos aquosos neutres amb grups
hidroxil quan es troba en medi sulfat (Schrétterova and Nekovar 1999; Alguacil et al.
1987).

Per aixo es pot dir que el mecanisme d’extraccid d’aquesta amina primaria depén de la
naturalesa del metall i del medi en que es trobi.

Context

S’ha escollit aquest solvent degut a 1’existéncia d’estudis a la bibliografia, que usant el
Primene 81R o amines primaries molt similars com ara el Primene JMT, revelen la
viabilitat de I’extraccié de Cr(Il) i altres metalls amb el mateix estat d’oxidacio.

L’extraccié de metalls amb carrega electrica +3, amb ’agent extractor Primene 81R ha
estat estudiada per diversos autors (Morais and Ciminelli 2007; de Juan and Meseguer
1998; Bryan and July 1963). D’entre ells, el Fe(IIl) és el metall més estudiat amb aquestes
caracteristiques i, tot i que s’admet que es pot formar més d’un complex d’extraccio, alguns
dels autors (Schrotterova and Nekovar 1999) coincideixen amb la proposta segtient:

Fe3* + H,0 & FeOH?** + H* (4.23)
FeOH?* + S02~ & FeOHSO, (4.24)
F€0H504 + X (RNH3)ZSO4OTQ X [(RNH3)2504,] * F60H504_aq (425)
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X - [(RNH3)ZSO4] * FeOHSO4aq X - [(RNH3)ZSO4] * FeOHSO4’OTg (426)

_ [[(RNH3);50,]-FeOHS 04 5rg [Hlag
ap — [F33+]aq[504%_] [(RNH3)2504]grg

(4.27)

aq
on X és un coeficient estequiomeétric.

Tal com es pot veure en les reaccions anteriors, el Primene 81R, en forma de sulfat,
(RNH3)2SO4, actua com a agent extractant neutre, separant 1’hidroxo-complex de Fe(ll)
de la soluci6 aquosa mitjangant la formacioé d’un adducte.

Els esforcos aplicats a 1’extraccié del Cr(III) amb aquest solvent han estat més discrets. El
Cr(I11), essent un acid de Lewis com el Fe(lll), també pot formar hidroxo-cations a pHs
moderadament acids. Degut a aquest paral-lelisme, es vol comprovar si el mecanisme
d’extraccio de Cr(III) és analeg al proposat a la bibliografia per al de Fe(lll).

La Figura 4.41 mostra una simulacio, feta amb el programa Hydra-Medusa, de I’especiacio
del sulfat de Cr(I11) a un rang de pH compres entre 1 i 6. En aquest interval de pH, el Cr(l11)
en solucié forma diversos complexos aquosos. A partir de pH 3,4 el crom comenga a
precipitar i aixi, les seves espécies aquoses disminueixen.

[Cr¥ ] = 100.00 mM [SO, o = 150.00 mM

1 —

0 | -

50,2
2- Cr>Os(cr)
3
v
[=1)]
=]
.4
1 2 3 4 5 G

pPH

Figura 4.41. Evoluci6 de I’especiacié del sulfat de crom(I11) en un rang de pH compres entre
116, simulada amb el software Hydra-Medusa.

Molts dels complexos que es mostren a la Figura 4.41 estan formats per grups hidroxils
com ara CrOHSOs, Cr3(OH).>*, Cr(OH),SOs**, CrOH?, Cr(OH)*i Cry(OH)s*.
L’augment de I’especie Cr(OH)SO4 neutra, aquosa amb el pH, fa pensar en la possibilitat
que sigui viable un mecanisme d’extraccio similar al del Fe(III).

Es rellevant la preséncia de diversos complexos aquosos en qué hi participa més d’un atom
de Cr(I11), com ara: Crz(OH)+**, Crz(OH),SO4*" i Cr,(OH)s*". Gracies a la formacié de
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complexos amb el grup hidroxil, el Cr(l1l) pot polimeritzar formant anells de quatre amb
I’oxigen. Aquest fenomen s’anomena olacié (Stunzi and Marty 1983).

L’olaci6 consisteix en la formacié de complexos polinuclears amb estructura d’anell o de
cadena connectats amb enllacos OH, Figura 4.42. Els compostos resultants del fenomen
d’olaci6 de Cr(lI1l), o compostos olats, han estat estudiats en el camp de 1’adobat de pells,
degut a que aquest complex participa en la reticulacié de les proteines usades als banys,
essencialment les subunitats de col-lagen (Imer and Varnali 2000).

H

(H,0), Y e
\\a

Cr(H,0),

Figura 4.42. Exemple d’estructura resultant de la polimeritzaci6 dels
complexos aquosos de Cr(I11).

Aquests complexos son estables degut a la formaci6 de I’anell de quatre atoms, sent més
afavorits que el complex amb un enllag senzill. Els ions sulfats afavoreixen aquest complex
aportant més estabilitat a 1’estructura (Grace and Spiccia 1993). Segons la bibliografia,
aquest complex es comenga a formar a partir de pH 2,80 (Stunzi and Marty 1983).

Les reaccions d’olacié comencen amb la hidrolisi de les sals de metalls tals com Cr(lll),
Fe(III), Ni(II) i AI(IIT). El grau d’hidrolisi s’incrementa en funcio6 de la temperatura, del pH
i de la naturalesa de I’anio existent a la solucio.

Si s’introdueix una base a una solucidé de Cr(IIT) en medi sulfat, pero no suficient per
neutralitzar completament el medi, es podra donar el procés de polimeritzacié
preferentment al de precipitacio de I’hidroxid.

Tal com s’ha proposat a la bibliografia, metalls que formen anells olats poden tenir una
possible interaccié amb el Primene 81R. Per exemple, en el cas del Fe(lll), es proposa la
formacié d’un complex d’extraccié amb la seva forma dimérica (veure Figura 4.43).

/\/\/
\/\/\

Figura 4.43. Estructura d’un possible complex olat de Fe(Ill) amb
Primene 81R en medi sulfat (Alguacil and Amer 1986).
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4.3.2 Resultats i discussio

4.3.2.1 Consideracions previes

- Interaccié de les amines primaries amb acid sulfuric

Tal com s’ha explicat anteriorment, les amines primaries, en preséncia d’acid sulfiric,
poden activar-se mitjancant protons i es poden trobar en forma de sal a la fase organica.
Aquesta sal pot estar en forma de sulfat o d’hidrogen sulfat, depenent del pH amb el que es
troba la soluci6 en equilibri.

El Primene 81R és actiu per realitzar una extraccié de metall quan es troba en forma de
sulfat ((RNHs3)2SO.). El valor del pH per a qué aquesta forma sigui possible no ha de ser
fortament acida, ja que es forma la sal d’hidrogensulfat ((RNH3)HSO,), ni tampoc molt
basica, ja que I’amina del Primene 81R es desprotona expulsant el sulfat de la fase organica
(RNHy).

Per conéixer I’interval de pH d’activitat del Primene 81R, es proposa una série d’assajos
d’interacci6 del Primene 8 1R amb 1’acid sulfric. Es calcula la relacid molar entre el sulfat
i Primene 81R per a la fase organica, (S/P) org. ES posa en contacte 100 mL de fase organica
amb un 10% en volum de Primene 81R i 100 mL d’una solucié amb una concentracié de
sulfat 2,25 M, el pHeq final resultant és 0,09. Seguidament, s’addicionen diferents volums
d’una soluci6 d’hidroxid sodic del 30% en pes per modificar el pH. El sistema s’equilibra
i S’analitza, per ICP, la quantitat de sulfat existent a la fase aquosa després de cada addicio.
La concentracio de sulfat a la fase organica es calcula per diferéncia amb la quantitat total
addicionada. A la Figura 4.44 es mostren els resultats obtinguts.

Relacio Sulfat/Primene 81R vs. pH,,
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o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
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Figura 4.44. Relacié molar Sulfat/Primene 81R a la fase organica en funcio6 del pH d’equilibri.
Condicions de treball: temperatura = 21°C, temps de contacte = 4 hores.
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Els resultats obtinguts mostren que a pHs inferiors a 1,25 la relacio (S/P)org €S superior a
0,85 i, per tant, gran part del Primene 81R es troba en la forma no activa per a 1’extraccio
degut a la presencia d’hidrogen sulfat. A 1’augmentar el pH, aquesta relacié disminueix
progressivament. A pH = 7, la relacidé (S/P)oy €s troba a 0,63, molt similar a 0,5.
Practicament tot el Primene 81R es troba en forma de sulfat ((RNH3).SO.), la forma activa
per a I’extraccié. En aquest punt, el Primene 81R es troba completament disponible per a
I’extracci6 de Cr(111). Quan el medi es fa alcali la relacio (S/P)org baixa, ja que 1’amina es
desprotona i impossibilita realitzar 1’extracci6. Per tant, ’interval de pH habil per a
I’extracci6 amb Primene 81R en medi sulfat es troba entre pH 21 7.

- Us de I’isodecanol com a modificador de I’equilibri liquid-liguid i de la tensi6 interfacial

La preséncia d’un agent estabilitzant del procés d’extraccio a la fase organica és habitual
quan el I’agent extractor no compleix amb tots els requisits per realitzar una bona separacid
de fases. En el cas del Primene 81R, s’acostuma a afegir isodecanol a la fase organica per
modificar la tensio interfacial i per disminuir el temps d’equilibri de fases i evitar I’aparicio
d’emulsions (de Juan and Meseguer 1998; Lozano and de Juan 2001). A la Figura 4.45 es
mostren les dues fases després d’un procés d’extraccid sense agents estabilitzants del
procés d’extraccio, com 1’isodecanol. Els efectes negatius son: la formacié d’una tercera
capa entre fases, I’augment del temps d’equilibri de fases i I’aparicié d’una emulsio estable
a la fase aquosa. Degut a aquests fenomens que perjudiquen el sistema d’extraccio, €S
treballa amb un 10% en volum d’isodecanol.

‘!
) 1U

Figura 4.45. Fotografies d’efectes negatius en el procés d’extraccié de Cr(l11) amb Primene 81R.
Esquerra: formaci6 d’una tercera fase entre la fase organica i la fase aquosa. Centre: separacio
entre fases lenta i poc definida. Dreta: formacio d’una emulsi6 estable entre la fase organica i la
fase aquosa. Aquests efectes negatius es poden evitar amb la preséncia d’un agent estabilitzant
del procés d’extraccié com I’isodecanol.
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- Temps de contacte

Per a poder entendre els mecanismes que actuen en el procés d’extraccio de Cr(III), es fa
un seguiment de dos parametres del sistema mentre evoluciona cap a 1’equilibri. Aquest
seguiment dura tres dies. Els parametres que es controlen sén el pH i la concentracio de
Cr(I11) que ha passat a la fase organica.

Aguest assaig es realitza en un vas de precipitats de 250 mL, amb 100 mL de solucié aquosa
i 100 mL de fase organica a temperatura 21°C i amb agitacio. El pH es mesura de forma
continua i cada cert temps, durant els tres dies, 1’agitacio es para i, al separar-se les fases,
amb una micropipeta s’extreu 200 pL de fase aquosa per al seu analisi.

La Figura 4.46 mostra I’evoluci6 de la concentracié de Cr(l11) en la fase organica i del pH
en funcio del temps de contacte del sistema. Es pot veure com el pH disminueix rapidament
fins a arribar a un valor de 2,84. A partir de 33 h (1980 min) I’evolucio del pH és molt
lenta. No obstant aix0, encara existeixen lleugeres variacions fins a les 71 h (4260 min). A
diferéncia del pH, I’augment de la concentracio de Cr(lll) a la fase organica creix d’una
forma important al llarg de tot I’assaig. Aquests resultats indiquen que durant el transcurs
de tot aquest temps el sistema no ha assolit 1’equilibri.

Concentracio de Cr(lll), ., vs. temps contacte
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Figura 4.46. Evoluci6 de I’extracci6 de Cr(III) (negra) i el pH (gris) amb el temps. Fase organica
inicial: 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum d’isodecanol en querosé. Fase aquosa
inicial: 16,51g/L Cr(l11). Condicions de treball: temperatura 21°C, relacio entre fases O/A = 1,5.

- Temperatura de treball

Tal com s’ha posat en evidéncia a I’assaig anterior, la cinética de I’extraccio del Cr(l11) és
lenta i en tres dies no ha arribat a I’equilibri quimic. Per tal d’accelerar el procés i poder
obtenir resultats més rapidament, es fa I’assaig a una temperatura de 49°C.

Aix0 es realitza submergint un vas de 250 mL a un bany termostatitzat. El vas és tapat per
evitar variacions de volum per evaporacio. Els volums de cada fase sén els mateixos que a
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I’assaig anterior: 100 mL de fase aquosa i 100 mL de fase organica. La Figura 4.47
representa I’evoluci6 del pH i la concentraci6 de Cr(l11) a la fase organica amb el temps de
contacte. En aquest cas, 1’equilibri quimic s’assoleix a les 6,4 h (385 min), el sistema
evoluciona fins a un pH de 2,86 i una concentracio de 8,10 g/L Cr(l1l) a la fase organica.

Concentracit de Cr(lll),,, Vs temps contacte

8,2 3,5

8,1 o—— — —® 30
= 8,0 2,5
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577 1,0
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7,5 0,0

0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Temps (min)
—e—Cr(lll)org pH

Figura 4.47. Comparaci6 de I’evolucié de I’extraccié de Cr(IIT) (negra) i el pH (gris) en funcio
del temps de contacte, a una temperatura de treball de 49°C. Fase organica inicial: 10% en volum
de Primene 81R, 10% en volum d’isodecanol en querose. Fase aquosa inicial: 16,51g/L Cr(lll).
Relacio entre fases O/A = 1,5.

La Figura 4.48 compara la concentracio de Cr(l11) a temperatura 21°C i a 49°C. Mentre que
a temperatura 21°C no s’ha aconseguit arribar a 1’equilibri quimic en 71 h (4260 min),
I’assaig a 49°C ha assolit I’estabilitat en 6,4 h (385 min). La temperatura augmenta la
velocitat d’extraccio i permet realitzar assajos en condicions d’equilibri quimic Més
rapidament. També és rellevant I’augment de concentracid de Cr(l11) a la fase organica a
I’incrementar la temperatura del sistema. Aix0 podria indicar que la temperatura influeix
al coeficient de distribuci6 del Cr(l11) entre les dues fases (Dcr). Tanmateix, és possible que
a temperatura 21°C, el sistema sigui capag de seguir extraient Cr(l11) fins al mateix valor
que I’assaig a 49°C, si es deixa en contacte suficient temps per assolir 1’equilibri quimic.
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Cr(Ill), ., vs. temps de contacte
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Figura 4.48. Comparacié d’extraccio de Cr(l1l) en funcié del temps de contacte a diferents
temperatures de treball. Fase organica inicial: 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum
d’isodecanol en querosé. Fase aquosa inicial: 16,51g/L Cr(I11). Relacié entre fases O/A = 1,5.

- Relaci6 entre fases

Tal com caldria esperar, la relacié entre fases no és una variable que afecti al coeficient de
repartiment (Dcr) 0 quocient entre la concentracié d’una espécie a la fase organica i la seva
concentracio a la fase aquosa. Es a dir, a diferents relacions O/A i mantenint les condicions
d’equilibri, la relacio de concentracions de Cr(III) entre fases hauria de ser igual. Aix0 no
obstant, en un sistema com aquest on hi ha un agent extractor que reacciona quimicament
i es pot esgotar, el coeficient de repartiment, en determinades circumstancies, pot ser
inferior a I’esperat.

Per tal d’il-lustrar aquest fenomen s’ha realitzat una série d’assajos d’extraccio dins de
I’interval de relacions O/A compres entre 4 i 1/3. Aquests assaigs s’han realitzat amb una
concentracié de Primene 81R del 10% (0,44 M), pH d’equilibri 3,00 i la concentracié de
sulfats de 30 = 2 g/L.

En la Figura 4.49 es mostra el coeficient de repartiment del Cr(I11) en funcié de la relacié
O/A. El coeficient de repartiment, Dcr, €s manté regularment constant als assajos amb
relacions O/A de 4, 2 i 4/3. En canvi, als assajos amb relacions O/A inferiors a 4/3, el valor
de Dcr disminueix considerablement. Aixo és degut a que el Primene 81R de la fase
organica esta saturat de Cr(lll) i no admet més metall i, per tant, el sistema no pot
evolucionar fins a un equilibri que li correspondria si hi hagués prou agent extractor
disponible.

Els assajos en que el solvent extractor es troba saturat de crom, la relacié molar existent
entre les concentracions de Cr(I11) i Primene 81R (Cr/P) es manté constant a un valor igual
a 1/2. Aquest fet indica que la relaci6 estequiometrica entre el Primene 81R i el Cr(l11) pot
ser 2:1.
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Per tal de treballar amb un sistema en el que el Primene 81R no sigui limitant, i el sistema
pugui arribar al valor D¢, d’equilibri, es treballa amb una relaciéo O/A = 4/3.

Efecte de la Relacio O/A a I'extraccid de Cr(lll)
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Figura 4.49. Efecte de relacié O/A en I’extracci6 de Cr(III). Negra: evolucio del coeficient de
repartiment del Cr(I1l) (Dcr). Gris: relacio Cr(l11)-Primene 81R (Cr/P) a la fase organica.
Composicié de la fase organica inicial: 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum
d’isodecanol en querosé. Composicid de la fase aquosa inicial: 12,79g/L Cr(l11), 30 = 2 g/L SO4*
. Condicions de treball: pHeq= 3,00; T = 49°C.

4.3.2.2 Estudi del complex d’extraccio

Per estudiar el complex de Cr(l11) format a la fase organica, es realitza una série d’assajos
per veure la influéncia de tres de les variables que regulen el model d’extraccié proposat
per al Fe(l11) i el Primene 81R, tenint en compte la relacié d’equilibri (en 1’equacio 4.27),
la concentracié de 1’agent extractor, la concentracio de sulfats i el pH. S’analitza I’efecte
de la variaci6 d’un parametre mentre els altres es mantenen fixos. D’aquesta forma
s’obtenen les relacions estequiométriques entre el Primene 81R, Cr(lll) i SO4%, el que
permet proposar una possible estructura pel complex d’extraccio.

- Influéncia del pH a I’extraccio de Cr(111)

S’estudia la dependencia del coeficient de distribucié del Cr(lll), (Dcr), amb el pH. Es
realitzen una série d’assajos dins d’un interval de pH comprés entre 0,61 i 5,85. Es posa en
contacte una fase aquosa, que conté13,40 g/L Cr(lll) i 30 + 2 g/L SO.*, amb una fase
organica, que conté 10% de Primene 81R i 10% en volum d’isodecanol, amb una relacid
O/A =1,33.

La Figura 4.50 mostra I’evoluci6 d’extraccio de Cr(I11) en funcid del pHeq. En aquestes
condicions, el pHso del Cr(lll) es troba a 1,45 i s’aconsegueix una extraccié de Cr(llI)
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completa a partir de pH 4,65. La Figura 4.51 mostra I’aspecte de les fases obtingudes, la
gradacio de colors entre les fases de diferents assajos permet conéixer qualitativament el
rendiment de 1’extraccié de Cr(ll1).

Extraccid de Cr(lll) vs. PH,
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Figura 4.50. Eficiéncia de I’extraccio de Cr(lll) en funcié del pH. Fase organica inicial: 10%
Primene 81R, 10% isodecanol en querose. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(l111) i 30 + 2 g/L SO,*
Condicions de treball: relacié entre fases O/A = 1,33; T =49°C; t = 7h.
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Figura 4.51. Comparacié d’assajos d’extraccié de Cr(Il) amb Primene 81R a diferent pH
d’equilibri. Els vials estan disposats de pHeq més acid (dreta) a pHeq més basic (esquerra).

En la Figura 4.52, es mostra la correlacio entre el logaritme del coeficient de distribucié de
Cr(I11) (logDcr) amb el pHeq. S’observa que hi ha una clara correlacio lineal entre el logDcr
i pHegq, amb un pendent amb un valor aproximat d’1. Amb aixo s’obté que la relacid
Dcr-[H*]* = Constant. Aquesta relaci6 coincideix amb la constant d’equilibri de la segiient
possible reaccié, on indica que el complex es forma amb el i6 CrOH?":

Criony + S0%5q) + H,0 + (RNHy),S0, . [(RNH;3);S0,] - CrOHS Oy(orgy + Hingy(4.28)

[(RNH3)ZSO4] 'CTOHSO4(0Tg)

[H*] =Ky (4.29)

3+
CTag)
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Extraccio de Cr(lll) vs. pH,,
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Figura 4.52. Evolucio del logDc, en funcié del pH; Fase organica inicial: 10% en volum de
Primene 81R, 10% en volum d’isodecanol en querosé. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(lIl) i
30 + 2 g/L SO4*. Relacio entre fases O/A = 1,33; T = 49°C; temps de contacte = 7h. El pendent
de la recta que passa pels punts és aproximadament 1.

- Influéncia de la concentracid de Primene 81R a 1’extraccio de Cr(l11)

La dependéncia del coeficient de distribucié del Cr(lll), Dcr, amb la concentracid de
Primene 81R s’estudia mitjangant una série d’assajos, usant fases organiques amb diferents
concentracions d’agent extractor, en un interval compres entre 1% i 12% en volum.
Aqguestes fases organiques es posen en contacte amb una fase aquosa que inicialment conté
13,40 g/L Cr(111) i 30 + 2 g/L SO4?. La relaci6 entre fases de, O/A, es manté sempre igual
al,33.

El pH d’equilibri de cada assaig es regula fins a un valor constant de 3,00 = 0,10. Se
selecciona aquest pHeq degut a que I’eficiencia d’extracci0 a aquest punt és superior al 90%.
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Extraccié de Cr(lll) vs. concentracié de Primene 81R
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Figura 4.53. Eficiencia de 1’extraccio6 de Cr(lI11) en funcié del percentatge en volum de Primene
81R. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(l11) i 30 + 2 g/L SO4%. Condicions de treball: pHeq 3,00
+ 0,10, relacio entre fases O/A = 1,33; T = 49°C; temps de contacte = 7h.

A partir dels resultats obtinguts, es construeix la Figura 4.53, on es pot veure que, a partir
d’una concentracié del 10% de Primene 81R (0,44 M), el rendiment de 1’extraccio de
Cr(I11) és superior al 96%. La Figura 4.54 mostra I’aspecte final de les fases obtingudes en
els diferents punts de la Figura 4.54.

Figura 4.54. Aspecte de les extraccions corresponents a la Figura 4.53. les concentracions de
Primene 81R van des de 1 fins el 10% en volum. Els nimeros escrits en els vials corresponen a les
concentracions de Primene 81R.

La Figura 4.55 mostra I’evoluci6 de logDcr, amb la concentracio de Primene 81R, log[P],
seguint una tendencia lineal amb un pendent aproximat de 2. Aixo porta a que la relacié
Dcr(1/P?) = Constant. Aquesta relacio coincideix amb la constant d’equilibri de la reaccié
de complexacio (4.28):

[(RNH3);S04]-CrOHS Oa(org) 1
CT?‘;) [(RNH3),504]

= Kgp (4.30)
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Aquest valor suggereix que hi ha una relacié estequiomeétrica, del complex majoritari
format, amb 1’amina alifatica, de 2 a 1, tal com s’ha evidenciat en assajos anteriors (veure
Figura 4.49). Per tant, es considera que una molécula d’agent extractor activat, formada per
dues molecules de Primene 81R ((RNH3).S0O.), s’enllaga amb una molécula de Cr(l1) i el
complex resultant és extret cap a la fase organica del sistema.

Extraccio Cr(lll) vs. Concentracid Primene 81R
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Figura 4.55. Evoluci6 del logaritme de Dcr amb el logaritme de la concentracidé de Primene 81R,
log[P]. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(l11) i 30 + 2 g/L SO4%. Condicions de treball: pHeq 3,00
* 0,10, relacid entre fases O/A = 1,33; T = 49°C; temps de contacte= 7h. El pendent de la recta
gue passa pels punts és aproximadament 2.

- Influéncia de la concentracid de sulfats a ’extraccid de Cr(111)

Segons el model d’extraccid proposat, el sulfat participa en la formaci6 del complex de
Cr(l1)-Primene 81R. Per aquest motiu, la concentracid de sulfat disponible a la fase aquosa
afecta I’equilibri d’extraccio i, per tant, al coeficient de distribucié del Cr(111) (Dcy).

Aquesta afirmacié es demostra experimentalment realitzant una série d’assajos amb una
concentracié de sulfats a I’equilibri en un interval comprés entre 7,4 i 29,3 g/L SO.*.
Aquests assajos es realitzaran a pH d’equilibri 3,00 £ 0,10, una concentracio de 10% en
volum de Primene 81R activat i relacié entre fases de O/A = 1,33.

La Figura 4.56 mostra que a I’augmentar la concentraci6 de ions sulfat al medi s’ incrementa
el rendiment d’extracci6 del Cr(III).

La Figura 4.57 mostra la relacié de logD amb log[SO+*] que, tot i tenir una correlacié més
baixa que en el cas de la concentracio6 de log[P] i pH, és possible assignar una tendencia
lineal amb una pendent aproximadament d’1. Aix0 porta a que la relacié Der(1/[SO4*])t =
Constant. Aquesta relacidé coincideix amb la constant d’equilibri de la reaccié de
complexaci6 (4.28):
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Figura 4.56. Eficiéncia de I’extraccié de Cr(IlI) en funcié de la concentracié de sulfats a
I’equilibri. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(l11). Condicions de treball: pHeq 3,00 £ 0,10, relacidé
entre fases O/A = 1,33; T = 49°C; temps de contacte = 7 h.

LogDy, vs. Log[SO4%]
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Figura 4.57. Evolucié del log Dcr amb log[SO4*]. Fase aquosa inicial: 13,40 g/L Cr(llI).
Condicions de treball: pHeq 3,00 + 0,10, relacié entre fases O/A = 1,33; T = 49°C; t =7 h. El
pendent de la recta és aproximadament 1.
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- Proposta del mecanisme d’extraccio de Cr(11I)

Els experiments realitzats han suggerit que la relacio estequiomeétrica entre el Primene 81R
activat ((RNH3)2S04), Cr(lll) i SO4* sigui 1:1:1 respectivament. Un complex, definit
empiricament, que respecta les relacions trobades és el seglient: (RNH3)2SO,-CrOHSO..
Aquest complex s’explica considerant el sistema de reaccions segiient:

Cr3* + H,0 & CrOH?** + H* (4.32)
2— 2—
CrOH{g) + S05 & CrOHSO, (4.33)
(RNH3)3504,,,, < (RNH3)3504 (4.34)

CrOHSO,,, + (RNH;3);80, . < [(RNH;3);80,] - CrOHS0, . (4.35)

[(RNH3),50,] - CrOHSO, ,,  [(RNH3);S0,] - CrOHS0, (4.36)

)

A partir d’aquest sistema de reaccions la constant d’equilibri aparent vindria donada per la
seguent equacio:

__ [[(RNH3)2504]-CrOHSO4]org [H+]aq
Kap = [Cr3+]aq[$0F7],, [(RNH3)2504]0rg (4.37)
Substituint [Cr¥*l, i [(RNH3)2S04]-CrOHSO4]org, per la relacié donada per Der:

K — D¢y [H+]aq
P [5057] 4 [(RNH3)2S04]0rg

(4.38)

Aplicant logaritmes, s’obté la seglient expressio:
logKqy = logDe, + 10g[H* |aq — 10g[S03 1aq — log[(RNH3);S04lorg  (4.39)
Per tant el coeficient de distribucio entre fases del Cr(l1l) és descrit per:
logDey = —log[H*]aq + l0g[SO% 1aq + l0g[(RNH3)2504]0rg + logKy, — (4.40)
Sabent que —log[H*]=pH:
logDcy = +pH + 10g[SO0F |0 + log[(RNH3)2S04]0rg + logKsy, — (4.41)

Segons aquesta expressio proposada, el coeficient de distribucié entre fases de Cr(lll), D¢,
estaria influenciat pel pH, la concentraci6 de Primene 81R a la fase organica, la
concentracié de sulfats i la constant aparent d’equilibri Kaq, la qual és funcié de la
temperatura segons la classica equacio de Van’t Hoff:
AS® AH®

logK,, = ———
9Bap = 3303 ~ 2.303RT

(4.42)

on 4S8°és la variaci6 estandard d’entropia (J/(K-mol));
AH? és la variaci6 estandard d’entalpia (J/mol);

R = 8,314 J/(K-mol,;

i T la temperatura (K).
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El complex proposat s’ha basat amb les relacions estequiometriques obtingudes
experimentalment. Aquest complex pot ser olat com proposa la Figura 4.42. No obstant,
amb els assajos realitzats no és possible assegurar si el complex principal d’extraccio esta
formant anells. També hi podrien coexistir, amb menor extensio, altres complexos
minoritaris que competirien per a 1’extraccio del Cr(III).

4.3.3 Resum i conclusions

S’han estudiat les condicions de treball optimes per a realitzar I’extraccio de Cr(IIl) amb
Primene 81R. El rang de pH habil per a I’extracci6 esta limitat a pH elevat per la formacid
del hidroxid de Cr(III) i la possible desprotonaci6 de I’amina i a pH baix per la formacio
de I’hidrogensulfat. S’ha comprovat que a la temperatura de 21°C el sistema no assoleix
I’equilibri quimic al cap de 3 dies de contacte. Per altra banda, treballant a una temperatura
superior a 49°C s’accelera el procés i s’arriba a I’equilibri en 7 hores.

Els experiments han permés deduir, que en les condicions de I’extracci6, el complex format
segueix una relacié 1:1:1 entre els compostos (RNH3)2SO4, Cr(l11) i SO4?, respectivament.
Una féormula pel complex que estaria d’acord amb el que s’ha vist seria:
(RNH3)2SO4-CrOHSO4. El complex proposat conté un grup hidroxil associat al Cr(l11) que
fa possible I’existéncia d’un complex d’extraccid olat, tal com s’ha proposat en el cas de
I’extraccio de Fe(IlI).
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4.4 Separacio de Cr(I11) i Ni(1l1) amb Primene 81R

4.4.1 Introduccié

Els ions de metalls en solucié amb carrega eléctrica 2+ no son extrets en medi sulfat per
amines primaries, com el Primene 81R (Bryan and July 1963). Entre aquests metalls
inactius en el procés d’extraccio, es troba el Ni%*. Aquest fet es demostra posant en contacte
una fase organica, amb Primene 81R, i una solucio de sulfat de niquel(Il). En la Figura 4.58
es pot veure com al posar en contacte una solucié de sulfat de niquel(ll) amb una fase
organica, amb Primene 81R, no hi ha transferéncia del color del niquel d’una fase a I’altre.
Aprofitant aquest fet i també la viabilitat de I’extracci6 de Cr(IlI) amb Primene 81R,
estudiada anteriorment, es proposa un procés d’extraccio selectiu per a recuperar el Cr(I1I)
de solucions formades per Cr(l111) i Ni(ll) en medi sulfat. Aquest proceés és aplicable en el
lixiviat de fang galvanic, un cop separat el Cu(ll) i el Fe(lll) per altres tecniques.

Figura 4.58. Imatge que s’obté al posar en
contacte una solucio aquosa de sulfat de niquel(Il)
amb una fase organica amb Primene 81R. El color
original de la solucio de sulfat de niquel(ll) no
canvia per la presencia de la fase organica.

La viabilitat de la proposta s’analitza amb un experiment preliminar d’extraccié on una
soluci6 inicial que conté una mescla de Cr(lI1) i Ni(Il) en medi sulfat es posa en contacte
amb una fase organica que conté el Primene 81R. El resultat es mostra en la Figura 4.59 i
s’observa com la fase organica aconsegueix extreure per complet tant el Cr(l1l) com el
Ni(ll) de la fase aquosa. Aquest resultat indica que existeix alguna interaccid entre el Ni(ll)
i el Cr(II) que possibilita I’extraccio del Ni(I) amb Primene 81R, inicialment no prevista.
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Figura 4.59. Imatge que s’obté al posar en contacte una
solucid aquosa amb Cr(I11) i Ni(1l) amb un excés de fase
organica que conté un 10% en volum Primene 81R i 10%
en volum d’isodecanol. El color original de la solucié
aquosa amb Cr(II1) i Ni(ll) desapareix completament
degut a la preséncia de la fase organica. pHeq = 5,17.

En aquest capitol s’estudia la viabilitat d’una separacié de Cr(IIl) i Ni(Il) definint les
condicions experimentals a les que és possible realitzar aquesta separacié de forma
selectiva. També es proposa una explicacio plausible sobre les interaccions entre Ni(ll) i
Cr(III) que permeten I’extracci6é simultania d’ambdés metalls. La Figura 4.60 mostra un
esquema d’un procés de valoritzacio6 del fang galvanic usant Primene 81R per a la separacio

de Cr(l1) i de Ni(l1).

Reactiu lixiviant Residu solid sense
metalls pesants

Processos de
recuperacié
cr(in)

Extraccio de
Cr{lll) usant
Primene 81R

Processos de
recuperacio de
Ni(ll)
Figura 4.60. Esquema del procés de valoritzacid de Cr(I1) i Ni(l11) que
inclou operacions d’extraccio liquid-liquid amb Primene 81R, un cop
separat el Cu(ll) i el Fe(l11) del lixiviat.

125



Resultats i discussio

4.4.2 Resultats i discussio

4.4.2.1 Caracteritzacié del procés de separacio de Cr(l11) en presencia de Ni(ll)

L’objectiu principal d’aquesta recerca €s realitzar una separaci6 selectiva d’una solucio
formada per Cr(IlI) i Ni(II). Per aixo s’investiguen les condicions de treball que han de
permetre que el Primene 81R sigui selectiu cap a un dels dos metalls presents a la fase
aquosa.

Inicialment es parteix amb les condicions de treball obtingudes 1’estudi de I’extracci6 de
Cr(III) amb Primene 81R. Al llarg d’aquest estudi es treballa amb una fase aquosa que
conté 13,88 g/L Cr(lI11) i 4,45 g/L Ni(ll). Aquesta solucié té unes caracteristiques similars
a les d’un lixiviat de fang galvanic al que s’ha separat el Cu(Il) i Fe(Il). La fase organica
utilitzada esta formada per 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum d’isodecanol en
querose. Tal com s’ha vist anteriorment I’extraccié de Cr(IlI) amb Primene 81R pot estar
limitada per la concentracié de ions sulfat disponibles a la fase aquosa. Per aquest motiu es
treballa amb un excés conegut de Na,SOs fins a assolir una concentracio de sulfats de 67,20
o/L.

La relacio entre fases, O/A, es manté igual a 1,33. Les fases es posen en contacte per
agitacié magnética durant 7 h a una temperatura de 49°C.

- Efecte del pH i concentracid d’extractant a la separacio de Cr(111) i Ni(Il)

L’efecte del pH en I’extraccio del Cr(III) i Ni(Il) en medi sulfat s’estudia en un interval de
pH compres entre 0,51 i 5,50. En la Figura 4.61 es presenta I’eficiéncia de ’extraccio del
Cr(I11) i Ni(I) en funcio del pHeq. S’observa que el Cr(III) s’extreu a pHs més acids que el
Ni(Il). E1 50% de I’extraccié del crom s’obté a pH 1,30 i el 50% de I’extraccié del niquel
s’obté a pH = 5,50. En I’interval de pH que va des de 0,5 a 3,85 el Primene 81R és selectiu
pel Cr(IIl), de forma que no s’extreu més d’un 5% del Ni(ll) en soluci6. A partir de pH
3,85 comenca a donar-se la coextraccié de Ni(ll) de forma important. Aixo podria segur
degut ala formacié d’un complex de Ni(IT)-Cr(I11), que només és estable a pHs superiors
a 3,85.
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Extraccio de Cr(ll) i Ni(ll) vs. pH,,
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Figura 4.61. Eficiéncia de I’extraccié de Cr(IIT) i Ni(Il) en funcidé del pH d’equilibri. Fase
organica inicial amb un 10% en volum de Primene 81R i un 10% en volum d’isodecanol en
querose. Fase aquosa inicial amb 13,88 g/L Cr(111), 4,45 g/L Ni(Il) i 67,20 g/L SO,*. Relacid
entre fases O/A = 1,33. T = 49°C. Temps de contacte = 7 h.

La Figura 4.62 mostra el factor de separacio, a, a cada pH analitzat. Aquest factor augmenta
al augmentar el rendiment d’extraccié de Cr(IIl) i és maxim a pH 3,53. A partir d’aquest
pH, el factor de separacio, o, disminueix al comengar a incrementar-se 1’extraccio de Ni(ll).
En les condicions més favorables, pH 3,53, I’eficiéncia de I’extraccio és de 94,7% 1 1,8%
pel Cr(11) i el Ni(Il), respectivament.

Un cop comprovat, que a partir de pH 3,85 el Ni(ll) es comenca a extreure de forma
rellevant, tenint en compte el factor de separacié optim i la tendéncia del Cr(l11) a precipitar
en forma d’hidroxid a pHs elevats, es fixa el pH de treball a 3,50 + 0,10.
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Factor de separacio del crom vs. pH,,
1800
1600
1400
1200
1000
800
600

Factor de separacio (a)

400
200

0 0,5 1 15 2 2,5 3 3,5 4 4,5 5 5,5 6

pHeq

Figura 4.62. Variacio del factor de separacio, a, amb el pH d’equilibri. Fase organica inicial
amb un 10% en volum de Primene 81R i un 10% en volum d’isodecanol en querosé. Fase aquosa
inicial amb 13,88 g/L Cr(ll1), 4,45 g/L Ni(ll) i 67,20 g/L SO4*. Relacio6 entre fases O/A = 1,33.
T =49°C. Temps de contacte = 7 h.

L’efecte de la concentraci6 de Primene 81R al sistema s’estudia realitzant una serie
d’assajos en un interval de concentracions compres entre 0,5 i 18% de Primene en volum i
un pHeq = 3,50 = 0,10. En la Figura 4.63 s’observa que el rendiment d’extraccio de Cr(l11)
augmenta a mesura que augmenta la concentracié de Primene 81R i a partir de la
concentraci6 del 10%, el rendiment d’extracci6 de Cr(II) ja és superior al 95%.

En els assajos en que 1’agent extractant es troba en excés (>10% en volum), es comprova
que un cop s’ha completat I’extraccidé de Cr(Ill), no es duu a terme I’extraccié de Ni(II).
En el pH de treball seleccionat, no es dona cap variacié rellevant en el rendiment
d’extraccio del Ni(Il) (<3% d’eficiéncia).
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Extraccio vs. Concentracid de Primene 81R
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Figura 4.63. Efectivitat de 1’extraccio de Cr(III) i Ni(I) en funci6 del percentatge de Primene
81R en la fase organica amb un 10% en volum d’isodecanol en querosé. pHeq= 3,50 + 0,10. Fase
aquosa inicial amb 13,88 g/L Cr(l11), 4,45 g/L Ni(ll) i 67,20 g/L SO4*. Relaci6 entre fases O/A
=1,33. T = 49°C. Temps de contacte = 7 h.

A la Figura 4.64 es pot veure I’aspecte de les diferents fases aquoses resultants d’aquest
assaig. Comparant qualitativament els colors de cada tub d’assaig, €s possible seguir
I’evolucié de I’extraccio del Cr(III) a I’augmentar la concentracié de I’amina alifatica.

Figura 4.64. Imatge de les extraccions efectuades amb concentracions creixents de Primene 81R.
El percentatge de Primene 81R en volum va des de 0,5 fins a 18%, tal com indica la retolaci6 dels
tubs. Les diferents concentracions corresponen als punts de la Figura 4.63.
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La Figura 4.65 mostra la variacio del factor de separacié del crom, a, en funcié de la
concentraci6 de Primene 81R a la fase organica. S’observa un augment de a a partir de la
concentracié 10%, on el rendiment d’extraccio de Cr(III) ha arribat a nivells molt elevats.
A partir d’aquesta concentracio, el factor de separacié manté en el mateix ordre, ja que el
Cr(III) s’ha extret a nivells practicament quantitatius i el Ni(Il) es manté encara a la fase
aguosa.

Factor de separacio de crom vs.
concentracio de Primene 81R
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500

0 ]

0 2 4 6 g 10 12 14 16 18 20

Concentracio Primene 81R(%)

Figura 4.65. Variaci6 del factor de separacid, o, amb la concentracié de Primene 81R.
Fase aquosa inicial amb 13,88 g/L Cr(I11), 4,45 g/L Ni(ll) i 67,20 g/L SO4?. pHeq= 3,50
+ 0,10. Relacié entre fases O/A =1,33. T = 49 °C. Temps de contacte = 7 h.

4.4.2.2 Disseny d’un procés industrial per a separar el niquel del crom

- Extraccio de Cr(111)

S’han definit unes condicions de treball en las que €s possible afavorir I’extraccio de Cr(I1I)
en preséncia de Ni(II): medi sulfat amb un pH d’equilibri 3,50+0,10 i la fase organica amb
una concentraci6é de Primene 81R minima del 10%. Considerant aquestes condicions, es
construeix un diagrama d’etapes d’equilibri en contracorrent per a estimar el rendiment
d’extraccio de Cr(Ill). Es considera un esquema de dues etapes d’equilibri alimentat amb
una soluci6 sintética que conté 13,75 g/L Cr(I11), 4,40 g/L Ni(1l) i 67,20 g/L SO.* .

Es construeix la isoterma d’extraccid mitjangant una série d’assajos d’equilibris entre fases
amb diferents relacions O/A dins d’un interval comprés entre 10 i 0,33, mantenint el volum
de la fase aquosa constant. Es parteix de dues etapes d’equilibri, lo que comporta una
relaci6 O/A = 1,33 (veure Figura 4.66). En aquestes condicions, el rendiment teoric
d’extracci6 de Cr(lIl) és superior a 99,8%. En tots els assajos realitzats, la quantitat de
Ni(ll) extret a la fase organica és inferior al 0,5% del metall inicial en la fase aquosa.

130



Resultats i discussio

Cr(1) 4 vs. Cr(l),g
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Figura 4.66. Diagrama d’etapes equilibri en contracorrent d’extraccié de Cr(IIl). Fase organica
inicial: 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum d’isodecanol en querose. Fase aquosa inicial:
13,88 g/L Cr(lll), 4,45 g/L Ni(ll) i 67,20 g/L SO4%. Recta d’operacié O/A = 1,33. pHeq= 3,50
0,10. T =49°C. Temps de contacte = 7 h.

La Figura 4.67 mostra ’esquema de les dues etapes d’equilibri en contracorrent amb
I’evolucio de la concentracié de Cr(II) a la fase organica i aquosa en cada corrent.
L’extracte final conté 10,34 g/L Cr(IIl) i una quantitat aproximada de Ni(ll) de 0,05 g/L.
Per altra banda, el refinat resultant esta conté 0,03 g/L Cr(l11) i 4,33 g/L Ni(ll).

13,75g/L Cr(lII) 2,11g/L Cr(lll) 0,03g/L Cr(ll1)

10,34g/L Cr(1ll) 1,59¢/L Cr(lll) 0,00g/L Cr(ll1)

Figura 4.67. Esquema de dues etapes d’equilibri en contracorrent per extreure el Cr(I1l). Fase
organica inicial: 10 % Primene 81R. 10 % isodecanol en querose. Fase aquosa inicial: 13,88 g/L
Cr(l11), 4,45 g/L Ni(ll) i 67,20 g/L SO4>.bpHeq = 3,50 * 0,10. Relacid entre fases O/A =1,33. T =
49°C. Temps de contacte =7 h.

- Reextracci6 de Cr(111)

La reextraccid del Cr(lll) de la fase organica es pot dur a terme mitjancant diferents
procediments: i) una oxidacié de Cr(lll) a Cr(VI) amb una soluci6 oxidant de H>O5, ii)
neutralitzant la fase organica amb una soluci6 alcalina de NaOH, (Juan et al. 1998) o iii)
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desplagant o eluint la molécula del complex Cr(OH)SO, amb hidrogen sulfat mitjangant
una solucid de sulftric. S’ha escollit el metode d’elucio acida, degut a la degradacio6 de la
fase organica produida pel procés d’oxidacio i a la tendéncia d’aparicié de grumolls degut
a la generacio de precipitats produits per la solucié alcalina de NaOH. En el procés de re-
extraccio s’ha aplicat una solucié que conté 180 g/L HSO, durant 120 min (veure Figura
4.68). A diferéncia de 1’operacié d’extraccio, 1’elucio de Cr(III) assoleix 1’equilibri en 15
min i, per tant, és possible treballar a la temperatura de 21°C.

Reextraccié de Cr(lll) vs. temps de contacte
100
80
g 60
T 40
20
0
0 20 40 60 80 100 120
temps (min)

Figura 4.68. Eficiencia de la re-extraccio de Cr(I11) en funcié del temps de contacte. Fase
organica inicial amb 9,02 g/L Cr(III), 10 % Primene 81R i 10 % d’isodecanol en querose.
Fase re-extractora inicial amb 180 g/L H,SO.. Relaci6 entre fases O/A = 1 i temperatura
21 °C.

La fase organica resultant de la re-extraccio no és igual a la inicial abans de 1’extraccio:
I’agent extractant es troba associat amb hidrogen sulfat, seguint la reaccio:

2[(RNH5),50,] - CrOHS 0, + 3H,SO40q < 4(RNH3)HS Osorg + CT5(SO04)30q + H0 (4.43)

La fase organica es pot regenerar per a l’extraccid regulant el pH d’equilibri, per
neutralitzar I’hidrogensulfat. També és possible pensar en una etapa de condicionament de
la fase organica abans de 1’extraccio mitjangant una solucié basica perque I’amina alifatica
estigui activada.

Per a proposar un disseny d’un procés de reextraccio es considera el diagrama de 3 etapes
d’equilibri en contracorrent alimentat amb una fase organica carregada amb 10,45 g/L
Cr(I11) i 0,06 g/L Ni(ll), aplicant un interval O/A comprés entre 0,25 i 30. En Figura 4.69
es pot veure que per a tres etapes d’extracci6 la recta d’operacio ha de complir O/A =4 i el
rendiment final d’elucié és del 94,6 % del Cr(Ill). Proposar un numero major d’etapes
d’equilibri disminueix la rendibilitat economica del procés degut a que I’eficacia de les
Gltimes etapes disminueix considerablement.
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Cr(l1)4q vs. Cr(Il1)
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Figura 4.69. Diagrama d’etapes d’equilibri en el proces de reextraccio de Cr(l11). Fase organica
inicial: 10,45 g/L Cr(111), 0,06 g/L Ni(ll), 10% en volum de Primene 81R, 10% en volum
d’isodecanol en querosé. Fase reextractora inicial: 180 g/L SO4>. Recta d’operacié amb O/A =
4,

A la Figura 4.70 es mostra I’esquema del procés de reextraccio de Cr(111) amb els valors
de concentracions de Cr(lll) calculats a partir del diagrama d’etapes d’equilibri en
contracorrent. El producte resultant d’aquest procés és una solucid concentrada de
Cr2(SO4); amb una concentracié estimada de 41,80g/L Cr(Ill) i un contingut de Ni(ll)
inferior a 0,20 g/L.

0,00g/L Cr(Ill) 5,18g/L Cr(lll) 14,20g/L Cr(lll) 41,80g/L Cr(Ill)

0,56g/L Cr(lll) 1,29¢g/L Cr(1) 3,55g/L Cr(lIl) 10,45g/L Cr(lll)

Figura 4.70. Esquema del procés de re-extraccio de Cr(IIl) amb tres etapes d’equilibri en
contracorrent. Fase organica inicial amb 10,45 g/L Cr(l11), 0,06 g/L Ni(ll), 10 % en volum de
Primene 81R i 10% en volum d’isodecanol en querose. Fase reextractora inicial amb 180 g/L
SO.%. Recta d’operacié amb O/A = 4.

4.4.2.3 Relacio entre Ni(11)-Cr(I11)-Primene 81R

En aquest estudi s’ha evidenciat que el Ni(Il) només és extret a la fase organica si es troba
en presencia de Cr(l1l) a la fase aquosa i a partir de pHs superiors a 3,85. Aix0 evidencia
la formaci6 d’un complex extractable amb Primene 81R que conté Cr(III) i Ni(ll)
simultaniament. Dintre de I’exhaustiva recerca bibliografica feta sobre els complexos
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d’extraccio de niquel i crom amb Primene 81R no s ha pogut trobar cap referéncia que parli
d’aquest complex de crom i niquel, per tant, se’n desconeix 1’estequiometria.

En els estudis anteriors només s’ha treballat amb solucions aquoses amb concentracions
similars a les obtingudes a partir del lixiviat galvanic, en el que la relacié molar
Ni(I1)/Cr(111) és aproximadament 0,35-0,30. Ara s’estudia la influéncia de la relacié molar
Ni(ID/Cr(l11) a la fase aquosa en la formacid del nou complex extractable. Les relacions
molars Ni(Il)/Cr(I1l) estudiades estan en un interval compres entre 0,10 i 10, i per tal
d’afavorir la formaci6 d’aquest complex, aquests assajos es duen a terme a un pHeq de 5,
en que el Ni(Il) és facilment extret.

En la Figura 4.71 es mostra com la relacié molar Ni(I11)/Cr(l11) a la fase organica augmenta
a mesura que augmenta la relacié molar Ni(11)/Cr(l11) de la fase aquosa inicial, perd que
s’atura a un valor maxim de 2. Per altra banda, tots els assajos realitzats amb una relacio
molar Ni(ID)/Cr(111) inicial superior a 1 presenten irregularitats a la fase organica, com ara
emulsions molt estables que ocasionen dificultats alhora de separar les fases (veure Figura
4.72).

Ni(l1)/Cr(111),,, vs. Ni(l1)/Cr(111)

inicial

org

Ni(11)/Cr(1l1),,

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Ni(”)/cr(lll)inicial

Figura 4.71. Relacié molar Ni(I1)/Cr(I11) a la fase organica, a pHeq = 5, en funcio de la
relacié molar Ni(I1)/Cr(111) de la fase aquosa inicial en el procés d’extraccid, amb Primene
81R, de crom i niquel simultaniament.
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Figura 4.72. Aspecte de les d’emulsions formades durant
assaigs d’extraccié amb una fase aquosa amb una relacié molar
inicial Ni(ID/Cr(I11) = 3 (dreta) i Ni(I11)/Cr(111) = 1,5 (esquerra).

Quan apareixen emulsions es centrifuga per accelerar el procés de separacid de fases. El
resultat d’aquest procés és la separacié d’un precipitat dins de la fase organica. Degut a que
la fase organica és totalment transparent (sense metall), tot indica que el precipitat esta
format per un complex amb el metall extret durant 1’assaig (veure Figura 4.73). Una
possible explicacid per a aquest fenomen ¢és postular I’existéncia de dos complexos
diferents. Un soluble a la fase organica que es dona a relacions molars Ni(11)/Cr(lll) <1, i
un complex insoluble a la fase organica que té lloc en relacions molars Ni(l)/Cr(lI1) > 1.

™

r

Figura 4.73. Aspecte final del centrifugat de les fases
d’un procés d’extraccio amb una relacié molar aquosa
inicial Ni(ll)/Cr(111) = 2 (esquerra) amb la preséncia de
precipitat a la fase organica, i Ni(I1)/Cr(I1l) = 1 (dreta)
fase organica sense irregularitats.

- Possible estructura del complex format en els resultats obtinguts

Tenint en compte que 1’extraccioé de Fe(IlI) amb Primene 81R es dona gracies a la formacio
d’un complex olat, i que en el cas del Cr(Ill) segurament que passa el mateix, es proposa
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també un complex olat pel cas del complex de crom i niquel. Es a dir, la formacid de
complexos olats hetero-metal-lics.

La unié del Cr(lll) amb diferents elements metal-lics, formant complexos olats, és
coneguda: Cr(lI)-Fe(lll) (Kopylovich et al. 2003), Cr(l1)-Co(ll) i Cr(l1)-Ni(ll)
(Telushchenko et al. 2000). Per tant, la uni6 entre el Cr(lIl) i el Ni(ll), existent durant
I’extraccié amb Primene 81R, s’explicaria mitjancant la formacié d’un complex olat
soluble a la fase organica. De fet un complex d’aquest naturalesa, perd en abséncia de
Primene 81R, ha estat descrit per Telushchenko et al. 2000 (veure Figura 4.74). Aquesta
hipotesi explica la no extracci6 amb Primene 81R de Ni(ll) en absencia de Cr(lll) i
I’extraccié de Ni(Il) en presencia de Cr(III).

H
PN
N

H

— o

(H,0),Cr Ni (H,0),

Figura 4.74. Complex olat de niquel i crom (Telushchenko et al. 2000).

La possible formacié de dos tipus de complexos a la fase organica, un de soluble i un
d’insoluble, permet explicar els resultats obtinguts a I’apartat anterior. La formacio d’un o
I’altre depén de la relacié estequiometrica entre metalls existent inicialment a la fase
aquosa.

En els assajos en qué la fase aquosa té una relacio molar Ni(I1)/Cr(lll) < 1, el complex
format és soluble a la fase organica. En canvi, en els assajos en que Ni(ID/Cr(11l) > 1, el
Ni(Il) té una concentracié molar superior a la de Cr(l11), el complex format és insoluble a
la fase organica.

Amb els resultats obtinguts, representats a la Figura 4.71 és possible pensar que aquest
complex pot tenir una relacié molar Ni(ID)/Cr(111) = 2. Encara que existeixen estudis en que
s’ha demostrat I’existéncia de complexes olats homometal-lics de Ni(Il) i de Cr(III) formats
per més de dos metalls (Imer, and Varnali, 2000), no hi ha cap estudi que hagi evidenciat
un complex olat heterometal-lic, amb més de dos metalls, format per Ni(ll) i Cr(lll). No
obstant es suggereix un complex que esta d’acord amb la relacio molar Ni(I1)/Cr(lI1) = 2,
veure Figura 4.75. Aquesta estructura s’ha proposat a partir dels resultats exposats, sense
aplicar cap técnica per a la seva confirmacid. El precipitat format a la fase organica no s’ha
estudiat més a fons i per tant no ha estat comprovat.
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Figura 4.75. Complex olat heterometal-lic de Cr(I11) i Ni(ll),
insoluble en medi organic, que és extret per Primene 81R a
relacions molars Ni(Il)/Cr(I11) >1.

4.4.3 Resum i conclusions

S’ha aconseguit separar satisfactoriament el Cr(III) de Ni(Il) d’una solucio sintética usant
el solvent extractor Primene 81R.

S’ha observat que no existeix extraccio de Ni(II) amb Primene 81R en abséncia de Cr(III),
perod en preséncia d’ambdos metalls a la fase aquosa, es pot donar un fenomen de co-
extraccio.

Tal com s’ha evidenciat al capitol anterior, a I’incrementar el pH s’incrementa el rendiment
d’extraccio del Cr(Ill). En el cas de I’extraccio de Ni(Il), comenga a tenir lloc de forma
rellevant a partir de pH 3,85. Tenint en compte el factor de separacio, a, entre el Cr(II) i
Ni(Il) i la precipitaciéo de Cr(Ill) en forma d’hidroxid, s’ha establert que el pH per a la
separacié selectiva de Cr(Ill) ha de ser 3,50 + 0,10. La fase organica seleccionada per
aquesta separacié esta formada per 10% en volum de Primene 81R i 10% en volum
d’isodecanol en querosé. S ha proposat un procés d’extracciod de dues etapes d’equilibri en
contracorrent amb una relacié entre fases de O/A = 1,33. El rendiment en I’extraccid del
crom es superior al 99,5% i el contingut de niquel en 1’extracte final és inferior a 0,05 g/L
Ni(Il).

La reextraccié de Cr(l11) de la fase organica es realitza amb una solucié acida formada per
180g/L H,SO,, durant 15 min i a temperatura de 21°C. Es proposa un procés de reextraccid
de 3 etapes d’equilibri en contracorrent alimentat amb la solucié organica que conté 41,80

g/L Cr(111) i 0,20 g/L Ni(l).

El fenomen d’extracci6 de Ni(Il) amb Primene 81R en preseéncia de Cr(Ill) es pot explicar
pensant en la formacié d’un complex olat hetero-metal-lic. Aquest complex és soluble a la
fase organica, si la relacio Ni(Il)/Cr(I1l) a la fase aquosa inicial és inferior o igual a 1. En
cas contrari, el complex format és insoluble i precipita en la fase organica formant grumolls
que impossibiliten el reciclatge del solvent extractor.
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4.5 Proposta de procés industrial

45.1 Introducci6

La informacié obtinguda en la part experimental d’aquesta tesi ha permeés dissenyar
operacions de separacié dels metalls del fang galvanic per a la seva valoritzaci6. Cada una
d’aquestes operacions de separacid ha estat estudiada, s’ha optimitzat i s’han estimat la
seva eficieéncia sobre el fang industrial.

Amb les dades experimentals i els calculs realitzats es poden proposar diversos processos
de valoritzaci6 industrial. Combinat diferents operacions de separaci6 és possible suggerir
un nombre molt elevat de possibilitats. Entre totes aquestes possibilitats s’han seleccionat
i desenvolupat tres processos de valoritzacid del residu galvanic.

L’objectiu d’aquest capitol és fer una estimacid sobre la viabilitat economica de cada un
dels processos suggerits. Per a cada procés, es defineix la materia primera necessaria,
I’index de recuperacio de cada metall i les caracteristiques del producte obtingut. També
es realitza una estimaci6 dels costos d’operacié i del valor dels productes recuperats.
Aquesta informacio permet estimar el benefici economic de cada procés.

- Consideracions prévies

+¢ Estimaci6 de costos operacionals

L’estimaci6 costos de les matéries primeres necessaries per als processos de
valoritzacio s’han obtingut a partir de consultes a empreses de distribuci6 de productes
quimics industrials (Grupo Barcelonesa, 2016 i Quimidroga, 2016). Els costos de
gestio de residus s’han obtingut de gestors de residus (Sita Spe lberica, 2017). Els
costos operacionals de processos com la cristal-litzacio de Na,SO. i 1’assecat de fangs
han estat estimats. No s’ha tingut en compte el valor de la inversio inicial, el cost
energetic associat als processos (bombes, resisténcies, etc.), ma d’obra necessaria,
manteniment... S’ha considerat que les fases organiques sOn recuperades i reciclades,
per tant, el seu cost forma part de la inversio inicial. A la Taula 4.9 i la Taula 4.10 es
mostra el cost de les matéries primeres i d’operacions necessaries per processar el fang
galvanic.

Taula 4.9. Cost matéries primeres
necessaries  pels  processos  de
recuperacio (Grupo Barcelonesa, 2016
i Quimidroga, 2016).

Mateéria primera | Cost (€/T)
NaOH 50% 180
H2S0, 98% 90

Aigua 1
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Taula 4.10. Cost de diferents operacions. El cost de gestié de
residus ha estat obtingut de ’empresa Sita Spe Iberica, els costos
de cristal-litzacié d’aigiies salines i d’assecat de solids son

estimats.
Operacions Cost (€)
Gestid residus solids (T) 55
Cristal-litzaci6 d’aigiies salines (m°) 25
Electrodeposicié (kWh) 0,12
Assecat de solids (85-80% humitat) (T) 50

Solubilitat del Na2SO4

Les operacions de precipitacio d’hidroxids i de regulacié del pH amb NaOH a les que
es sotmet el sistema, comporten I’increment de la concentracié de Na,SOs a les
solucions aquoses. La solubilitat del Na;SO. en aigua és molt depenent de la
temperatura (Okorafor 1999). L’aparicié de cristalls de Na,SOa pot perjudicar el
sistema promovent I’aparici6 de defectes als diposits electrolitics, grumolls als
sistemes d’extraccio liquid-liquid, problemes mecanics com ara obturacions a les
bombes, etc. Degut a aquests inconvenients, s’estableix 120 g/L com a concentracio
maxima de Na,SO; a les solucions aquoses i aixi evitar la saturacié de la solucid i la
precipitacio.

Generaci6 i minimitzacio de residus

Els processos de valoritzacio que es proposen tenen com a conseqliencia la generacié
de residus. Aquests residus son solids, com ara els insolubles resultants de la lixiviacio
de fang (majoritariament CaSO.) i la precipitaci6 d’hidroxids considerats no
valoritzables, i també liquids formats principalment per solucions amb elevat contingut
de Na,SO..

Una part de les aiglies residuals generades durant els processos de valoritzacié es poden
recircular a I’etapa de dissoluci6 per tal de minimitzar el volum de residu liquid produit.
La quantitat recirculable d’aigiies residuals ve limitada per la concentracié maxima
establerta de Na,SO, a la solucio, a I’entorn de 120 g/L.

Tenint en compte la naturalesa i el volum dels residus solids generats, agquest sén
destinats basicament a abocadors. Per altra banda, la produccié de residu liquid i els
seus elevats costos de gestié (practicament el doble que si fossin solids), fa necessari
una solucio6 per a la seva eliminacio.

Tal com s’ha esmentat anteriorment, la solubilitat del Na,SO4 depén de la temperatura
a la que es trobi la soluci6. Basant-se en aquest fenomen, es proposa la retirada de
Na,SO. del sistema mitjancant un procés de cristal-litzacié. Actualment, existeixen
empreses que ofereixen equips comercials, que usen aquesta técnica per al tractament
d’aigiies residuals (M.W. Watermark, 2016).
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Aquest procés és facilitat per la concentracio elevada de sal, 120 g/L Na;SOs, de les
aigiies residuals dels sistema. D’aquesta manera es redueix la inversio energética que
requereix evaporar elevats volums de liquid i sobresaturar la solucid.

Industrialment, el cristall de Na;SO4 s’usa com a matéria primera a en processos de
fabricacio de vidres, pintures, paper, detergents, etc. Per aix0, aquest residu del sistema
pot ser considerat un subproducte i pot ser re-introduit al mercat. No obstant, el valor
del cristall de Na;SOs produit es considera nul, 0 €/kg, degut a les impureses
metal-liques que pot contenir aquesta substancia i a la necessitat del procés de gestionar
el producte generat.

«+ Rentat de solids

El solid resultant d’un procés de separacio per filtracio té un nivell d’humitat entre 80-
60%. Aquesta gran quantitat d’humitat continguda al solid té les mateixes
caracteristiques que la soluci¢ filtrada. Aixo vol dir que si la soluci6 conté sals de
metall valoritzable, el factor de recuperacié d’aquests metalls es veu reduit. En el cas
que el fang generat esdevingui un producte acabat, la humitat i les substancies solubles
contingudes en ella, es consideren una font de contaminacio.

Per evitar la preseéncia d’impureses i la reduccid dels factors de recuperacid, després de
cada operacio de separacio solid-liquid, s’aplica un rentat del solid amb aigua. Aquest
rentat recupera gran part del metall retingut en la fraccié liquida del solid humit i
disminueix les impureses al solid sec resultant. El rendiment d’aquesta operacio de
rentat esta relacionada amb la quantitat d’aigua de rentat introduida i amb el disseny
del procés. Tal com s’ha esmentat a la introducci6 d’aquesta tesi, una operacié de rentat
pot ser optimitzada disposant-la en diverses etapes i configurant-les en cascada en
contracorrent.

En aquest estudi es simplifica I’operacio de rentat plantejant els processos amb una
etapa unica de rentat amb una quantitat d’aigua total sis vegades superior a la quantitat
d’humitat continguda en el solid. Es considera que la humitat final dels solids filtrats
és del 80%. Introduir més etapes de rentat podria millorar els processos i es deixa com
una possible millora.

Les aiglies de rentat requereixen un nou filtrat per a separar insolubles que poden ser
arrossegats. Per tal de reduir residus liquids, les aigles resultants dels processos de
rentat es retornen a I’etapa de dissolucio, on formaran part de la soluci6 d’acid sulfaric
al 5%. D’aquesta manera el metall contingut en el filtrat de les etapes de rentat es
reintrodueix al sistema.

X3

%

Assecat d’hidroxids

Els d’hidroxids insolubles, obtinguts del procés de valoritzacio, tenen un percentatge
important d’humitat (aproximadament 80%). La preséncia d’humitat al producte final
disminueix la concentraci6 del metall valoritzable, incrementa els costos
d’emmagatzemat i de transport, dificulta el procés de generacié d’oxids metal-lics i,
per tant, disminueix el seu valor. Per solucionar aquests problemes, es proposa
I’assecat dels hidroxids metal-lics hidratats. Aquest procediment s’aplica
industrialment i actualment existeixen empreses especialitzades que subministren
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equipament dissenyat concretament per a processos de tractament de fang galvanics
(M.W. Watermark, 2016 i Met-Chem Inc., 2016). El cost d’aquesta operacio, indicat a
la Taula 4.10, s’ha estimat tenint en compte que el cost energetic d’assecar aigua
aproximadament és 1000kcal/kg, aixd comporta un 0,06€/kg d’aigua evaporada.

Valoracié de productes acabats

El valor dels productes acabats obtinguts a cadascun dels processos industrials
proposats és orientatiu (veure Taula 4.11). Per assignar un valor aproximat a cada
producte, s’ha tingut en compte el valor del metall en forma metal-lica (London Metal
Exchange, 2015), el contingut de metall i s’ha consultat tarifes a empreses
distribuidores de sals metal-liques per a la indastria (Grupo Barcelonesa, 2016 i
Quimidroga, 2016). Per a estimar el valor de cada producte s’ha tingut en compte la
concentracié i el grau de puresa en qué es troba.

La sal de Na>SO4, tal com s’ha esmentat anteriorment, s’ha valorat a cost zero degut a
les impureses que pot contenir i a la necessitat de reduccid de residus que té el procés.

Taula 4.11. Estimaci6 del valor dels productes de
coure, niquel i crom obtinguts (London Metal
Exchange, 2015, Grupo Barcelonesa, 2016 i
Quimidroga, 2016).

Productes Valor (€/kg)
Coure metal-lic 4,0
Ni(OH)2 91% 57
NiSO4 >99% 7,5
Cr(OH)3: 93% 1,9
Cry(S04); > 99% 3,0
Na,SO4 0,0
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452 Resultats i discussio

45.2.1 -Propostal

Aqguest metode de valoritzacio esta basat en la informacid obtinguda a partir dels assajos
del Capitol 4.1. EI procés no usa tecniques de preconcentracio i considera que els unics
metalls recuperables son el Cu(ll) i el Ni(ll), .

Com es pot veure al diagrama de flux mostrat a la Figura 4.76, el fang galvanic és dissolt
amb acid sulfuric, el Cu(ll) és separat electroliticament i el Ni(ll) és precipitat en forma
d’hidroxid. El Cr(IIT) i el Fe(III) sén tractats com a residu i retirats del procés en forma de
fang polimetal-lic.

Taula 4.12. Quantitat de matéries primeres necessaries i cost
operacional per a processar una tona de fang.

Quantitat Cost (€)

H>S0, 98% (T) 0,26 23,0
NaOH 50% (T) 0,54 97,8
Aigua (T) 4,87 4,9
Electricitat (kWh) 1,47 0,2
Assecat (T) 0,10 50

Gestio residu liquid (md) 4,03 100,8
Gestid residu solid (T) 0,79 43,7

Anteriorment, s’ha pogut comprovar, que el coure obtingut mitjangant electrodeposicio
directa de la solucio lixiviada és pur. Pero, les baixes concentracions de Cu(Il) a I’electrolit
ocasionen defectes a la superficie del catode dificultant la seva adheréncia, Figura 4.15.
L’esgotament electrolitic del Cu(Il) comporta treballar amb un rendiment eléctric baix en
densitats de corrent elevades. Aixo implica treballar amb densitats de corrent inferiors a 1
A/dm? que comporten temps d’operaci6 elevats (veure Taula 4.3). L aparicié de defectes a
la superficie del catode fa que la seva reutilitzacio, per a recuperar Cu(Il) d’un altre lixiviat,
pugui veure’s afectat. Aquest fet pot incrementar el cost operacional de 1’electrodeposicio.

La recuperacio de Ni(ll) en forma d’hidroxid mitjangant la precipitacio selectiva ofereix
un index de recuperacio del procés global baix (85%). Aix0 és degut al fenomen de
coprecipitacié de Ni(Il) durant el procés de separacio de Cr(lIl) i de Fe(lll). En aquesta
operacio un 12% del Ni(Il) en soluci0 és retirat del procés i gestionat com a residu.

El contingut de Ni(OH), del producte final rentat i assecat és del 91,0%, veure Taula 4.13.
La seva puresa es veu afectada degut a contaminacions de Cr(l11), que no han precipitat a
I’etapa anterior, i a ’alta concentracid de Na,SOs, present a la solucié que no ha pogut ser
eliminada en el filtre de premsa.
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Taula 4.13. Composicié de I’hidroxid de niquel rentat i
assecat obtingut en processar una tona de fang.

Composicid del precipitat de niquel
Massica (kg) Relativa (%)
Ni(OH), 20,4 91,0
Cr(OH)s 0,36 1,6
Na2SO,4 1,7 7,4

Seguint aquest procés de valoritzacio de Cu(ll) i Ni(Il), és possible obtenir un index de
recuperacié de 95% i 85%, respectivament. A la Taula 4.14 es mostra la quantitat de
producte obtingut per a cada tona de fang galvanic processat i el valor estimat per a cada
un d’ells, seguint les cotitzacions proposades a la Taula 4.11.

Taula 4.14. Quantitat i valor de producte obtingut en una
tona de fang.

Recuperat (kg/T) | Valor (€/T)
Coure >99% 17,8 66,8
Ni(OH), 91% 22,5 128,0

Tenint en compte el valor dels productes obtinguts (veure Taula 4.14) i els costos
d’operacid i matéries primeres requerides (veure Taula 4.12), el balan¢ economic de la
Proposta 1 per al tractament d’una tona de fang galvanic és -80 €/T, Taula 4.15.

Aguest procés no resulta economicament viable degut als elevats costos de gestid i
eliminacio de residus i I’escas valor dels productes resultants.

Taula 4.15. Balang economic del
processat d’una tona de fang.

Balang procés
Cost operacional (€/T) 275
Valor recuperat (€/T) 194
Diferencial (€/T) -80
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Figura 4.76. Diagrama de procés de la Proposta 1 resultant dels assajos del Capitol 5.1.
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45.2.2 -Proposta 2

Aquest procés esta basat en la informacid obtinguda a partir dels assajos del Capitol 4.2.
La Proposta 2 recupera el Cu(II) i Ni(IT) mitjangant la técnica de 1’extraccio liquid-liquid i
considera el Cr(l11), obtingut a partir d’una hidrolisi, com a un subproducte valoritzable.

Tal com representa la Figura 4.77, el fang galvanic és lixiviat amb acid sulfaric de la
mateixa manera que a la Proposta 1. EI Cu(ll) i el Ni(ll) son separats amb el solvent
extractor Acorga M5640 a pH 1,5 i 3,30 respectivament, obtenint en ambdoés metalls un
index de recuperaci6 molt elevat (>99%). Els productes resultants d’aquest procés
consisteixen en solucions d’elevada concentracio i puresa (>99%). Per0 I’operacio
d’extraccio de Ni(ll) amb Acorga M5640 té un rendiment baix, comparant-la amb el del
Cu(ll). Aixo fa que sigui necessaria una relacié O/A superior i una concentracio d’agent
extractant més elevada, incrementant la inversi6 inicial en els solvents organics i la mida
dels sistemes mescladors-sedimentadors.

La soluci6 de Cu(ll) recuperada és usada per alimentar un procés continu
d’electrodeposicio. A diferéncia de la Proposta 1, I’alta concentracié de Cu(ll) i la seva
regularitat a 1’electrolit fan que el rendiment eléctric i la densitat de corrent del procés es
vegin incrementats fins a valors de I’ordre de 86-93% i 2,8-3,4 A/dm? (Davenport 2002),
respectivament.

La solucié obtinguda de sulfat de niquel(ll), amb composicié estimada d’un 24,60 g/L
Ni(ll), és comercialitzada en format liquid. Aixo és degut a la dificultat d’acoblar el procés
d’extraccio liquid-liquid, usant Acorga M5640, amb una cel-la electrolitica de Ni(ll). En
una cel-la d’electrodeposicio de Ni(Il) el pH de treball es troba limitat a 1’interval comprés
entre 3,00 i 3,50. Per tant, la concentracio d’acid sulfuric no és suficientment elevada com
per realitzar una reextracci6 de Ni(ll) de la fase organica amb un rendiment elevat. A més
a més, el procés d’obtencido de niquel metal-lic requereix un gran nombre d’additius
(Agatzini-Leonardou et al. 2009) que fan necessari el seu reciclatge mitjancant la
recuperacio de 1’electrolit esgotat.

El refinat resultant dels processos d’extraccio liquid-liquid, amb un alt contingut de Cr(111),
és hidrolitzat i filtrat, i el precipitat obtingut és rentat i assecat, obtenint un producte amb
una puresa del 92,5%. A I’haver extret el Cu(ll) i Ni(Il) préviament, les contaminacions
metal-liques al concentrat de Cr(l11) sén molt baixes, pero I’alta concentracié salina de la
soluci6 aporta un percentatge rellevant de Na,SO4 al producte acabat, veure Taula 4.16.

Taula 4.16. Composicié de ’hidroxid de crom obtingut en
processar una tona de fang.

Composicio del precipitat de Cr(111)
Massica (kg) Relativa (%)
Ni(OH). 0,1 0,1
Cr(OH)3 112,0 92,5
NaxSOq4 9,0 74
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Gracies a ’extracci6 liquid-liquid, s’ha reduit les pérdues de Ni(ll) que comporta el procés
de precipitacio d’hidroxids, d’aquesta manera s ha incrementat el seu index de recuperacio
aixi com la seva puresa. Aquest fet i la inclusié del Cr(I11) com a metall valoritzable fan
que els productes obtinguts mitjancant aquest proceés tinguin un valor elevat, veure la Taula
4.18. Aquest fet no ha incrementat el volum de matéries primeres necessaries ni costos
operacionals de manera proporcional, veure la Taula 4.17 i, per tant el balang economic del
processat d’una tona de fang galvanic és de 192 €/T (veure la Taula 4.19), sent un

plantejament economicament sostenible.

Taula 4.17. Quantitat i cost de matéries primeres i
d’operacid necessaris per processar una tona de fang.

Quantitat | Cost (€)

H>S0, 98% (T) 0,26 23,0
NaOH 50% (T) 0,55 98,3
Aigua (T) 4,87 4,9
Electricitat (kWh) 1,47 0,2
Assecat (T) 0,60 28,0

Cristal-litzaci6 (m®) 4,03 100,8
Gestio residu solid (T) 0,22 12,1

Taula 4.18. Quantitat i valor de producte obtingut en una tona de

fang.
Recuperat (kg/T) | Valor (€/T)
Cu metal-lic > 99% 17,8 67
NiSO4 > 99% 22,4 169
Cr(OH)3 93% 121 224

Taula 4.19. Balan¢g economic del

processat d’una tona de fang.

Balang procés

Cost operacional (€)

267

Valor recuperat (€)

459

Diferencial (€)

192
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Figura 4.77. Diagrama de procés de la Proposta 2 resultant dels assajos del Capitol 5.2.
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45.2.3 Proposta 3

La Proposta 3 té en compte els resultats obtinguts del Capitol 4.3 i 4.4. Aquesta, com la
Proposta 2, aplica I’extraccié liquid-liquid usant ’oxima Acorga M5640 per extreure
Cu(ll) i Ni(Il). Pero, en aquest cas s’inclou un procés d’extraccid de Cr(III) usant I’amina
primaria Primene 81R.

Per realitzar I’extraccio de Cr(I11) és necessari separar el Fe(lll) préviament, ja que el
Primene 81R no és inert davant la seva presencia. La separacid es duu a terme mitjancant
la precipitacid per hidrolisi.

L’extraccio de Cr(lll) amb Primene 81R és lenta, requereix més de 72 h en assolir
I’equilibri. Treballar a una temperatura més elevada, 49°C, permet escurgar el temps
d’extraccio fins a un interval comprés entre 3 i 7 h. Tot i ser una millora substancial,
aquestes condicions de treball necessaries dificulten la viabilitat tecnica del procés
industrial, ja que ’escalfament de la soluci6 i contacte prolongat entre fases requereixen
un sistema amb mescladors-decantadors capagos de treballar a una temperatura elevada,
evitar les pérdues de solvents organics per evaporacio i de dimensions molt elevades o de
capacitat de tractament més reduida.

La fase organica resultant de I’etapa de reextraccio de Cr(III) no té les mateixes
caracteristiques que les inicials. L’amina extractora es troba associada amb hidrogen sulfat.
Malgrat ser un complex reversible ajustant el pHeq, aquest fet requereix d’una etapa de
condicionament de la fase organica amb una soluci6 alcalina, perqué recuperi les propietats
inicials. La necessitat d’una etapa extra d’aquestes caracteristiques incrementa la despesa
en materies primeres i augmenta la generacié de residus liquids gestionables per
cristal-litzacio.

Taula 4.20. Quantitat i cost de matéries primeres i
d’operaci6 necessaris per a processar una tona de fang.

Quantitat | Cost (€)

H2S04 98% (T) 0,26 23,0

NaOH 50% (T) 0,59 106,0
Aigua (T) 4,87 4,9
Electricitat (kWh) 1,47 0,2

Assecat (T) 0 0

Cristal-litzacié (m3) 4,73 118,3

Residu solid (T) 0,22 12,1

Tot i els inconvenients que té la Proposta 3, els productes resultants tenen una qualitat molt
elevada. El valor de cadascun dels metalls recuperats es veu incrementat degut a que tots
son obtinguts per un procés d’extraccio liquid-liquid, amb el que s’obtenen productes amb
puresa superior al 99%, veure la Taula 4.21. La inclusio d’aquest procés d’extraccio no ha
disparat els costos d’operacio, de manera que el balang total del processat d’una tona de
fang galvanic, mitjancant la Proposta 3, és de 307 €/T.
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Taula 4.21. Quantitat i valor de producte obtingut en una tona

de fang.
Recuperat | Valor (€/T)
Cu metal-lic >99% (kg) 17,8 67
Ni(OH), >99% (kg) 22,4 169
Cra(S04)3 >99% (L) 111,9 336

Taula 4.22. Balang economic del
processat d’una tona de fang.

Balang procés

Cost operacional (€)

264

Valor recuperat (€)

571

Diferencial (€)

307
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Figura 4.78. Diagrama de procés de la Proposta 3 resultant dels assajos dels Capitol 5.3 i 5.4.
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45.2.4 Comparacio de propostes realitzades

Un cop considerades les tres possibles vies de procés industrial per a la valoritzacié de fang
galvanic, es procedeix a contrastar-les.

Com s’ha esmentat anteriorment, la Proposta 1 no és capa¢ de realitzar un procés
d’electrodeposicio continu i estable. Aixd ocasiona defectes al catode que poden afectar a
la seva reutilitzacio. La Proposta 2 i 3, en canvi, gracies a lainclusié d’un procés d’extraccio
de Cu(ll), és possible alimentar 1’electrolit d’una cel-la electrolitica incrementant la qualitat
del coure metal-lic permetent treballar en continu i donant regularitat al producte.

Tal com s’ha posat de manifest anteriorment, les precipitacions selectives formant
hidroxids no tenen uns resultats destacables. Tant si s’apliquien per concentrar hidroxids
metal-lics com per purificacio de solucions, la preséncia d’impureses, degudes a
coprecipitacions o a sals solubles, son inevitables. Aixd comporta un index de recuperacid
baix, com en el cas del Ni(ll) a la Proposta 1, veure Taula 4.23, i una disminuci6 de
producte obtingut, com en el cas del Cr(l11) de la Proposta 2, 92,5%, Taula 4.24.

La Proposta 3 evita 1’obtencid de productes per precipitacié usant només aguesta técnica
per a I’eliminacio de Fe(Ill). Malgrat tot, les perdues de Cr(Ill) en aquesta etapa son
elevades, de I’ordre de 11% del metall en solucio.

Taula 4.23. Comparaci6 dels factors de recuperacié de cada metall a
les diferents propostes de procés.

Factor de recuperacié

cu(ll) (%) | Ni(ll) (%) | Cr(lll) (%)
PROPOSTA 1 95 85 -
PROPOSTA 2 96 98 86
PROPOSTA 3 96 98 86

Taula 4.24. Comparacid de la puresa de cada producte obtingut a
les diferents propostes de procés.

Puresa dels productes obtinguts

cu(lly (%) | Ni(I1) (%) | Cr(ll) (%)
PROPOSTA 1 >99 91,0 -
PROPOSTA 2 >99 >99 92,5
PROPOSTA 3 >99 >99 >99

La Taula 4.25 compara els balancos economics de les tres propostes evidenciant les
diferéncies existents entre els resultats dels diferents processos. La Proposta 1, degut a la
baixa qualitat dels productes obtinguts i la gran generacié de residus, no és sostenible
economicament. Les Propostes 2 i 3 aconsegueixen donar suficientment valor als productes
obtinguts com per justificar la transformacio del residu galvanic.
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La Proposta 3, malgrat que el seu balang economic és el més favorable, té complexitat
tecnica elevada. Com s’ha esmentat anteriorment, la necessitat de treballar a 49°C i els
llargs temps d’extraccio del Cr(III), dificulten I’escalat a nivell industrial d’aquest procés.

Taula 4.25. Comparacié del balang economic de
cada proposta de procés.

Balan¢ economic (€/T)
PROPOSTA 1 -80
PROPOSTA 2 192
PROPOSTA 3 307

45.3 Resum i conclusions

En aquest capitol s’han presentat tres vies de valoritzacid del residu galvanic basades en
els resultats dels assajos realitzats al llarg d’aquesta tesi. Tal com s’ha demostrat
experimentalment, aguestes propostes son tecnicament viables.

S’ha assignat els costos associats a les matéries primeres, a les operacions realitzades i a la
gestio de residus. També s’ha assignat el valor dels productes tenint en compte la seva
concentracio i puresa. Amb aquests valors s’ha realitzat els balangos economics de cada
via de valoritzacio.

La Proposta 1, a la que no s’apliquen operacions de concentracié de metalls, no és
economicament sostenible. Els productes de baix valor i I’alta produccié de residus fan
impossible el seu escalat a nivell industrial. El diferencial obtingut entre els costos
d’operacié i el valor assignat als productes és de -80 €/T.

La inclusié de la técnica d’extraccié liquid-liquid incrementa la qualitat dels productes
obtinguts i per tant el valor afegit d’aquests. Tant la Proposta 2 com la 3 sén economicament
viables, el balang economic de cadascuna d’elles és 192 i 302 €/T, respectivament.

De les tres vies de valoritzacio6 suggerides, la Proposta 3 és la que més valor afegit aporta
al residu. No obstant, s’ha de tenir en compte que és un procés amb una complexitat tecnica
elevada, ja que les condicions d’extraccié de Cr(IIT) amb Primene 81R sén molt restrictives.

El balang economic favorable de la Proposta 2 i la seva simplicitat d’operacio, en
comparacio a la Proposta 3, fa que sigui el procés seleccionat com a més adequat per a la
seva aplicacid a nivell industrial.

Un estudi de la Proposta 2 en planta pilot seria el pas adequat per confirmar els resultats
estimats obtinguts durant aquest estudi.
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5.1 Conclusions

- Considerant diferents tipus de lixiviacions (acida, complexant i oxidant) s’ha
demostrat que la lixiviacié acida, mitjangant acid sulfiric, es la més adequada per
a la dissolucio dels metalls valoritzables continguts al fang galvanic. Mitjancant la
lixiviaci6 acida s’aconsegueix una solucio, que conté-el 96% Cu(ll), el 99% Ni(ll),
el 98% Cr(ll1) i el 85% Fe(lll) del fang galvanic, separada majoritariament per
sulfat de calci.

- La recuperacio directe del coure i el niquel continguts en el lixiviat acid, sense
técniques de concentracid, limita la seva aplicacio industrial degut a la baixa
qualitat dels productes obtinguts. El catode de coure obtingut per electrodeposicio
presenta anomalies a la superficie com creixements dendritics i zones “cremades”.
Es necessari treballar a baixes densitats de corrent (inferiors a 1 A/dm?) per a
minimitzar aquests efectes. Degut a la preséncia d’aproximadament 100 ppm de
Cr(Il1) a la solucié de Ni(ll) no és possible obtenir niquel metal-lic mitjangant
electrodeposicio. Per tant, s’ha realitzat una concentracio del Ni(II) precipitant-lo
en forma d’hidroxid. La riquesa del precipitat resultant, un cop rentat i assecat, és
superior al 95% Ni(OH)s.

- L’extraccio liquid-liquid de Cu(Il) i Ni(Il) amb 1’oxima Acorga M5640 ha
demostrat ser selectiva i ha permes I’obtencié de solucions concentrades d’aquests
metalls separats. En el procés de reextraccio de Cu(Il), s’ha evidenciat la necessitat
de la introduccio d’isodecanol a la fase organica, com agent que facilita la
separaci6 de fases de I’equilibri liquid-liquid, per a I’obtencié de solucions
concentrades. El rendiment de I’extraccio de Ni(Il) ha estat limitat degut a la
precipitacid del Cr(l11), impedint operar a pHs elevats més adequats per I’ extraccio.
Les solucions obtingudes de cadascun d’aquests processos d’extraccid tenen una
concentraci6 de 45,8 g/L Cu(ll) i de 24,0 g/L Ni(ll).

- S’han analitzat els principals parametres que intervenen en el procés d’extraccid
del Cr(IIT) amb I’amina primaria Primene 81R en medi sulfat. El resultat de 1’estudi
a permes elaborar un mecanisme de complexacid que explica el funcionament del
procés d’extraccio estudiat. Una formula pel complex que estaria d’acord amb els
resultats obtinguts és: (RNH3)2SO4-CrOHSO..

- S’ha demostrat que és possible I’extraccié de Ni(II) amb Primene 81R en preséncia
de Cr(lll) a la fase aquosa. Aix0 és degut a qué a pHs superiors a 3,5 existeix una
interaccio entre aquests dos metalls que permet la seva extraccié simultania. Es
possible que aquesta interaccid tingui relacié amb un complex olat. S’han establert
les condicions necessaries perque el procés sigui selectiu per a obtenir una solucio6
concentrada de sulfat de crom (111) (41,8 g/L Cr(l11)).

- S’han esbossat tres processos industrials per a la valoritzacido dels metalls
continguts en el fang galvanic: i) un primer en que es valoritza el coure i el niquel
sense 1’aplicaci6 de tecniques de concentracio, ii) un segon en que s’aplica
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I’extracci6 liquid-liquid per I’extraccié només per a Cu(Il) i Ni(Il) i iii) i un tercer
on s’aplica I’extraccid liquid-liquid per a Cu(ll), Ni(ll) i Cr(lIl). Aquest Ultim
procés afegeix més valor industrial als productes extraient Cu(ll) i Ni(ll) amb
Acorga M5640 i el Cr(l11l) amb Primene 81R.

5.2 Recomanacions

La realitzacio d’aquesta tesi ha definit una série d’operacions de separacié en les que es pot
basar un procés industrial per a la recuperacio6 dels metalls continguts en un fang galvanic.
Tanmateix, és possible realitzar molts altres assajos per aconseguir un estudi més exhaustiu
per aquest objectiu.

Tenint en compte I’experiéncia adquirida durant aquests anys de treball, se suggereixen
una série de recomanacions per a la continuacié del estudi.

Aquests suggeriments no s’han dut a terme durant aquesta tesi, no per falta de ganes, sind
per I’escassetat de temps disponible i la necessitat de majors recursos economics.

- Els processos teorics d’extraccio i reextraccio, dissenyats basant-Se en assajos
realitzats a nivell de laboratori, haurien de ser executats a nivell de planta pilot.
Monitoritzar un procés d’extracciéo amb una instal-lacio, que reprodueixi les etapes
d’equilibri proposades. Aquesta és la millor manera de contrastar la validesa i
viabilitat dels resultats obtinguts en el laboratori.

- La majoria d’assajos inclosos en aquesta tesi, s’han realitzat a partir de solucions
sintétiques que reprodueixen el lixiviat industrial. Seria convenient estendre els
processos estudiats, amb les condicions de treball definides, al lixiviat industrial.

- L’etapa d’eliminacio de Fe(Ill) pot aportar diverses complicacions, entre elles la
pérdua d’un percentatge considerable de Cr(III). Es podria valorar la seva separacio
per extraccido i d’aquesta manera eliminar aquest problema. Un dels agents
extractants possibles per a aquesta operacid podria ser el Cyanex 272.

- L’aplicacié de ’amina alifatica Primene 81R per a I’extraccié de Cr(Ill) presenta
moltes complicacions técniques que dificulten la viabilitat industrial del procés
(elevats temps de contacte, temperatura d’extraccio elevada, relacio molar
Ni(ID/Cr(I11) restrictives, etc.). Seria convenient buscar un agent extractant
comercial que pugui treballar amb unes condicions menys limitants.

- Unade les etapes clau dels processos de valoritzacié és la minimitzacio dels residus
generats. En aquesta tesi s’ha considerat 1’operaci6 de cristal-litzacido del Na>SO4
per evitar la produccié d’aigiies residuals. Sense aquesta operacid, els processos
industrials proposats perden viabilitat. Per tant, seria important definir la qualitat
del producte resultant i estudiar els costos reals per dur a terme aquesta operacio.
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6.1 Naturalesa dels solvents extractors comercials esmentats

Acorga M5640: 2-hidroxi-5-nonilsalicilaldoxima
Adogen 283: di-isotridecilamina

Adogen 382: Triiosdecylamina

Adogen 464: clorur de metilalquil(Cs-Cig)amoni
Alamine 336: tri-n-octilamina

Aliquat 336: clorur de trioctilmetilamoni

Cyanex 272: acid dialquilfosfinic

Cyanex 923: mescla de diferents trialquilfosfines
D2EHPA: acid (2-etilhexil)-fosforic

Hostarex DK 16: B-dicetona

Kelex 100: 7-(4-etil-1-metiloctil)-8-quinolinol
LIX 622: 5-nonil salicilaldoxima

L1X63: 5,8-dietil-7-hidroxi-dodecan-6-oxima
L1X 984N: mescla de 5-nonil salicilaldoxima i 2-hidroxi-5-nonil-acetofenona oxima
MIBK: metil-isobutil-cetona

N1923: metil-octadecil-amina

Primene 81R: mescla d’amines primaries alifatiques ramificades Ciz i Cia
Primene JMT: 16-dimetilheptadeca-1-amina
Quartamin TPR: mescla d’amines quaternaries
TBP: tributil fosfat

TOA: trioctilamina

TOPO: trioctil-fosfina oxid

Versatic 10: acid neodecanoic
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6.2 Simbols i variables

D coeficient de distribuci6 o repartiment

(Cr/P)org relacié molar de Cr(111) i Primene 81R a la fase organica
AE és el diferencial corregit de la reaccié (V)

AE® és el diferencial de la reaccid en condicions estandard (V)
EETCC diagrama d’etapes d’equilibri tedriques en contracorrent
Ef rendiment d’extraccio o eficiéncia d’extraccio (%)

fr factor o index de recuperacié (%)

F constant de Faraday (C/mol)

AH?€s la variacio d’entalpia (J/mol)

| intensitat electrica (A)

K constant d’equilibri de la reaccid

Kap constant aparent d’equilibri

Kps producte de solubilitat

log[P] logaritme de la concentraci6 de Primene 81R

L/S relacio liquid-solid

M massa molar d’una substancia (g/mol);

m massa produida a I’electrode (g)

[M]aq concentracid de solut a la fase aquosa (g/L)

me massa produida a 1’eléctrode experimentalment (g)

ms massa de metall recuperat al final d’un procés (g)

m; massa inicial de metall a valoritzar (g)

[M]org concentracio de solut a la fase organica (g/L)

m; massa teorica produida a I’eléctrode (g)

n niamero d’electrons estequiometrics intercanviats en un procés (mol)
Na constant de Faraday (C-mol)

O/A relaci6 de volums organic-aquos
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pHos pH de semireaccio

pHeq pH d’equilibri quimic

(S/P)org relacio molar entre sulfats i Primene 81R a la fase organica
Q quantitat de carrega eléctrica total que ha passat per 1’electrolit (C)
g carrega d’un electr6 (C)

R la constant dels gasos ideals (J/(K-mol)

Re rendiment eléctric (%)

A8 és la variacié d’entropia (J/(K-mol))

T temperatura (K)

t temps ()

Vaq Volum de la fase aquosa (L)

Vorg Volum de la fase organica (L)

a factor de separacié
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Annex A: Productes de solubilitat de compostos metal-lics.

Taula 8.1. Producte de solubilitat d’alguns hidroxids metal-lics a 25°C (Generalic, Eni., 2017).

Compost Kps

Al(OH)3 1,9-10%
Cd(OH): 53:10%°
Co(OH): 1,1-10%
Cr(OH)3 6,7-103
Cu(OH): 1,6-101°
Fe(OH); 4,9-10%
Fe(OH)3 2,6:10°%°
Pb(OH): 1,2:10%
Ni(OH): 5,5-10°¢
Zn(OH), 4,1-10Y

Taula 8.2. Producte de solubilitat d’alguns compostos sulfurosos a 25°C (Generalic, Eni., 2017).

Compost Kps
AQ2S 6-10°%°
Cds 8-10%
CoS 2:10%
CusS 6,3-10%¢
FeS 6,8-108
PbS 8-1028
NiS 3-101°
ZnS 1,1-10%
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Annex B:

Taula 8.3. Potencials estandard de reduccié (Gillespie, R.J, 1990).

Semirreaccio E°(V)
Ca**(aq) + 2e” — Ca(s) —2.87
Na*(aq) + e — Na(s) -2.71
Al**(aqg) + 3e” — Al(s) —1.66
2 H0 + 2e" — Hy(g) + 2 OH (aq) —0.83
Zn**(aq) + 2e” — Zn(s) —0.76
Cr¥*(aq) + 3e” — Cr(s) —0.74
Fe**(aq) + 26 — Fe(s) —0.44
Cr¥*(aqg) + e — Cr?*(aq) —-0.41
Ni**(aq) + 2e~ — Ni(s) —0.25
Sn*(aq) + 2e” — Sn(s) —0.13
2H"(aq) + 2e” — Ha(9) 0.00
Cu?*(aq) + 2" — Cu(s) +0.34
02(g) + 2H,0 + 4e- — 40H (aq) +0.40
Fe**(aq) + & — Fe**(aq) +0.77
Ag(aq) + e- — Ag(s) +0.80
2Hg**(aq) + 26" — Hgz"'(aq) +0.92
0O.(g) + 4H*(aq) + 4¢- — 2H,0 +1.23
Cr,0+*(aq) + 14H" + 6e — 2Cr* (aq) + 7H.0 +1.33
Au*(ag) + 38" — Au(s) +1.52
H.0z(aq) + 2H* + 2e- — 2H,0 +1.76
Au*(ag) +e — Au(s) +1.83
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