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Resumen 

El problema de la oxidación de minerales sulfurados asociados con el drenaje ácido de mina 

(AMD) ha sido un problema ambiental para la industria minera en todo el mundo. El AMD se 

caracteriza generalmente por tener un pH bajo y altas concentraciones de sulfato, metales pesados 

y metaloides. La separación mediante membranas se ha convertido en una tecnología prometedora 

para el tratamiento de aguas contaminadas debido a su eficaz y eficiente remoción de especies. La 

osmosis inversa (RO) y la nanofiltración (NF) son los procesos capaces de retener efectivamente 

iones y especies y, por lo tanto, demuestran un alto potencial de recuperación de agua y metales 

del AMD. Sin embargo, la nanofiltración (NF) se convierte en la mejor alternativa debido a que 

puede retener iones divalentes eficientemente y producir un agua alta calidad al igual que la 

osmosis inversa, pero con un menor costo energético y más eficiente en proporcionar una mayor 

permeabilidad de agua con menores presiones de operación. En literatura es posible encontrar 

estudios de han validado su aplicación, sin embargo, aún existe incertidumbre sobre el 

comportamiento de ciertos parámetros operacionales, optimización del proceso, tratamiento 

continuo, recuperación de las membranas, acoplamiento con otras tecnologías, comportamiento 

de membranas industriales y el efecto de carga electrostática que genera los iones contenidos en 

la superficie de la membrana. Por lo tanto, el objetivo general de la investigación pretende 

demostrar y comprender, mediante una caracterización operacional el comportamiento de la 

separación de especies y el agua del drenaje ácido de mina, empleando un proceso mediante 

membranas comerciales en espiral de NF. 

Los resultados mostraron que las membranas comerciales enrolladas en espiral demostraron una 

alta capacidad de remoción de metales y sulfato para todas las pruebas de caracterización 

operacional en el tratamiento del AMD. Estas pruebas incluyeron el efecto de caudal de operación, 

presión de operación, recuperación de agua y capacidad de respuesta en un tratamiento continuo 

de operación. Entre las membranas de NF, la alta capacidad de eliminación, baja polarización por 

concentración y el alto flujo de permeado fueron los factores claves para seleccionar el NF270 

como la mejor opción de tratamiento continuo. La combinación de las tecnologías NF y SX mostró 

que es técnicamente factible recuperar el 80% del agua y el 97% del cobre de AMD. Sin embargo, 

la formación de yeso limitó la capacidad de la membrana para recuperar agua y concentrar metales. 

Con respecto a la extracción con solvente de cobre, los resultados indican que el 97% del cobre se 

puede recuperar usando un LIX 84-IC al 10% v/v en el diluyente Escaid 110. El costo de inversión 
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de un sistema combinado de ultrafiltración-nanofiltración (UF-NF) se estimó en US $ 3,45 

millones (CapEx) y el costo operativo (OpEx) fue de 0.3 a 0.4 US$/m3 de AMD. La adición de 

antiincrustantes al AMD logró aumentar la recuperación de agua en un 85%, además de reducir el 

efecto de decaimiento de la densidad de flujo de permeado. Experimentos con soluciones modelo, 

que representan los iones metálicos más importantes en el AMD, demostraron que existe un efecto 

importante electrostático sobre la superficie de la membrana en pruebas electrocinéticas de 

potencial zeta. Se demostró que las mediciones del potencial zeta de los iones metálicos estaban 

influenciadas por la especie química cargada o sin carga, la concentración, el tamaño de la 

hidratación de los iones y la adsorción/interacción específica con la superficie, como prueba de 

que la solución de KCl sobre predice la fuerza electrostática de las membranas. Además, se 

demostró que existe interacciones específicas de los iones metálicos con la superficie de la 

membrana, evidenciados mediante AFM y pruebas de ángulos de contacto. 

Los objetivos generales de la presente investigación fueron alcanzados y sus resultados pretenden 

aportar en la compresión de la aplicación de procesos de separación con membranas de 

nanofiltración, especialmente, en base a una caracterización operacional y un análisis fundamental 

del comportamiento de la separación de las especies contenidas en el drenaje ácido de minas. El 

conocimiento alcanzado en la presente investigación es una importante guía para desarrollar 

estudios más profundos sobre los procesos de separación basados en membranas de NF y su 

complejo comportamiento de separación electrostática.  
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Abstract 

The oxidation of sulfide minerals associated with acid mine drainage (AMD) has been an alarming 

environmental issue for the mining industry worldwide. AMD is commonly characterized by low 

pH and high concentrations of sulfate, heavy metals, and metalloids. Reverse osmosis (RO) and 

nanofiltration (NF) have emerged as processes capable of retaining ions and species and, therefore, 

demonstrate a high potential for treatment and recovery water and metal from AMD. However, 

NF offers an excellent alternative due to its high performance to retain divalent ions and high-

quality water as RO, but with a lower energy cost and more efficient to provide a higher water 

permeability with lower operating pressures. In literature, it is possible to find studies that have 

validated its application, however, there is still uncertainty about the behavior of specific 

operational parameters, process optimization, continuous treatment, recovery of the membranes, 

coupling with other technologies, the behavior of industrial membranes and the effect of 

electrostatic charge that generates the ions contained in the surface of the membrane. Therefore, 

the general objective of the research is to demonstrate and understand, through an operational 

characterization, the behavior of species separation and acid mine drainage water, using a 

commercial NF spiral membrane process. 

The results showed that commercial spiral-wound membranes demonstrated a high metal and 

sulfate removal capacity during both concentration and continuous AMD operations. Among the 

NF membranes, low resistance to filtration, high removal capacity, low concentration polarization, 

and high permeate flux at low operating pressures were the main factors for selecting the NF270 

as the best continuous treatment option. The combination of NF and SX technologies showed that 

it is technically feasible to recover 80% of the water and 97% of the copper from AMD. However, 

gypsum scaling limited the capacity of the membrane to recover water and concentrate metals. 

For copper solvent extraction, results indicate that 97% of the copper can be recovered using a 

10% v/v LIX 84-IC. The investment cost of an ultrafiltration-nanofiltration (UF-NF) system 

(CapEx) was estimated at US$ 31.45 million for a capacity for capacity for 3400 m3/h and the 

operating cost (OpEx) was 0.3–0.4 US$/m3 of AMD. The addition of antiscalants to the AMD 

increased water recovery by 85% and reduced the permeate flow density decay effect. 

Experiments with model solutions, which represent essential metal ions in AMD, showed a 

significant electrostatic effect on the membrane surface in electrokinetic zeta potential tests. It was 

shown that the zeta potential measurements of the metal ions were influenced by the charged or 
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uncharged chemical species, concentration, size of hydration of the ions, and specific 

adsorption/interaction with the surface, as proof that the KCl solution overpredicts the electrostatic 

strength of the membranes. The adsorption experiments also evidenced changes in membrane 

morphology, which could affect their performance. 

General objectives of the present research were achieved. The results are intended to contribute to 

the understanding of the application of separation processes with nanofiltration membranes, 

mainly based on an operational characterization and a fundamental analysis of the separation of 

the species contained in acid mine drainage. The knowledge gained in this research is an essential 

guide to develop further studies on NF membrane-based separation processes and their complex 

electrostatic separation behavior.
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1.1. Antecedentes generales 

El cobre es unos de los metales más importantes en Chile, representando cerca del 55% de las 

exportaciones y la segunda fuente importante en ingresos del Fisco [1]. A nivel internacional, 

Chile se posiciona como el primer productor mundial de cobre y segundo en molibdeno, entre 

otros metales [1, 2]. A partir de la década de los noventa, en Chile y en el mundo, la minería 

comienza un proceso de expansión, sustentado por la apertura económica global y la aparición de 

nuevos actores políticos relevantes. Por lo consiguiente, se incrementa la inversión en el área de 

la minería, así como las inversiones a nivel global en exploración que comenzó desde mil millones 

a 59 mil millones de dólares durante el año 2015 [3].  

La evolución en la producción cuprífera demuestra un marcado cambio entre los años 1990 y 

2000, un incremento en la participación se incrementó desde 10 a un 35% [2]. Es por ello, que 

instituciones gubernamentales como CORFO en conjunto con el sector público y privado, han 

desarrollado una serie de iniciativas para fortalecer la productividad, competitividad e innovación 

en la industria nacional, con el fin de impulsar el desarrollo económico del país [4]. En este sentido, 

el aumento de la explotación y procesamiento de los recursos mineros, en conjunto con una baja 

ley del cobre, no sólo generaran una gran cantidad de minerales procesados, sino que también la 

producción de grandes volúmenes de residuos, incluyendo material estéril y relaves, y problemas 

de contaminación de recursos hídricos asociados a la acumulación de este material. Bajo este 

escenario, es importante investigar alternativas tecnológicas que puedan atenuar los impactos 

ambientales que potencialmente puede producir la minería nacional y promover una producción 

más sustentable para el país. 

La explotación y el procesamiento de la minería cuprífera chilena actual permite producir cerca 

de seis millones de toneladas métricas de cobre fino [2] y debido al envejecimiento de los 

yacimientos y a la disminución de la ley del mineral, el nivel de producción podría eventualmente 

caer a cuatro millones de toneladas métricas al 2025 [5]. Esto implica a la minería hacer grandes 

esfuerzos para profundizar los yacimientos, es decir, procesar mayor cantidad de material. Esto no 

sólo mantendrá los niveles de producción, sino que también conlleva a la generación de un gran 

volumen de residuos mineros. Esto en particular, constituye una fuente potencial de generación de 

drenaje de mina (AMD). 

El AMD se puede presentar durante la etapa de operación o incluso mucho tiempo después de 

cesada la actividad minera. El drenaje de minas es un efluente generado producto de la interacción 
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entre fuentes potencialmente generadoras (instalaciones mineras que quedan expuestas a factores 

ambientales con capacidad de reacción) y factores ambientales (minerales no procesados que, en 

contacto con agua y oxígeno en presencia o ausencia de microorganismos, producen el drenaje de 

mina). Una de sus características es que contiene altas concentraciones de ácido y metales 

disueltos que, en contacto con aguas superficiales, subterráneas, corrientes y ríos, causa un 

importante riesgo medioambiental. 

La formación de drenaje está gobernada por varias reacciones químicas ocurridas debido a la 

oxidación de minerales sulfurados. El mineral más común es la pirita (FeS2), es el más abundante 

y que produce mayor acidez, sin embargo, en la industria cuprífera de Chile la generación de 

drenaje ácido también es producido por la presencia de calcopirita (CuFeS2) [6, 7]. En forma 

general, la generación de AMD a partir de calcopirita y pirita se puede describir mediante Ecs. 

(I-1) y (I-2) [8, 9]: 

2 CuFeS2(s) +
17

2
 O2 + 5 H2O → 2 Cu2+ + 2 Fe(OH)3(s)

+ 4 SO4
2− + 4 H+   (I-1) 

FeS2(s) +
15

4
 O2 +

7

2
H2O → Fe(OH)3(s) + 2 SO4

−2 + 4 H+ (I-2) 

Como se observa en las reacciones (Ecs. (I-1) y (I-2)), los minerales sulfurados producen agua 

ácida, en presencia de sulfato y metales disueltos. Es debido a los productos generados que el 

AMD debe ser tratado antes de su descarga a los cuerpos de agua receptores, para mitigar su 

impacto en el medio ambiente. 

A medida que los impactos ambientales del AMD se hicieron más evidentes y conocidos, ha 

aumentado la cantidad de estudios dedicados a la investigación y el tratamiento del drenaje. Se 

han aplicado diversos tratamientos para el AMD, pero principalmente dos se han destacado debido 

a sus bajos costos. Hoy, los procesos de precipitación química y los tratamientos biológicos con 

lodos activados son los más utilizados a nivel mundial [10, 11]. El tratamiento químico es un 

proceso muy efectivo, pero puede ser costoso y problemático si no se aplica correctamente. Lo 

mismo sucede con los tratamientos biológicos, los cuales ofrecen ventajas tales como una alta 

remoción de metales a bajo pH, lodos estables, y muy bajos costos de operación. Sin embargo, 

tienen como desventaja la necesidad de un pre y post-tratamiento, y además su eficiencia se ve 

limitada por el espacio disponible para su implementación. Adicionalmente, ambos tratamientos 

presentan una baja remoción de iones sulfato [12], por lo que ambos procesos difícilmente pueden 

alcanzar los criterios de descarga establecidos. En este contexto, es primordial elegir un 
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tratamiento que posea una remoción elevada de iones sulfato, que permita una recuperación y 

reutilización de los metales pesados contenidos en el AMD o bien, alcanzar el criterio de descarga 

establecido por las normas ambientales en tiempos menores de procesamiento. 

En este sentido, los procesos de separación con membrana se presentan como una alternativa al 

proceso tradicional de los drenajes ácidos. El avance tecnológico de las membranas ha permitido 

aumentar su eficacia y eficiencia al tratamiento de soluciones, con un carácter más sustentable al 

medio ambiente, aumentando así su aplicación en diversas áreas industriales. En comparación a 

los procesos tradicionales como la osmosis inversa (RO) para la desalinización del agua de mar, 

o la ultrafiltración (UF) en la industria de alimentos, la nanofiltración (NF) ofrece mayores 

ventajas dada la naturaleza de su respuesta frente a diferentes tipos de efluentes que posean iones 

multivalentes, como los metales y sulfatos. 

La clasificación de las membranas de NF se encuentra entre las aplicaciones de UF y RO, debido 

al rango de separación de especies y la presión de operación en sus procesos. Sin embargo, a 

diferencia de otros tipos de procesos de separación con membrana, la carga superficial es una 

propiedad única en las membranas de NF. Esto causa un mecanismo adicional de rechazo, una 

separación con efectos eléctricos entre la membrana y la solución de alimentación. 

Adicionalmente, ciertas investigaciones han demostrado que la funcionalidad de la membrana en 

términos de carga y forma, las propiedades de las soluciones a tratar como la especiación química, 

cargas y tamaño de iones, pH, condiciones operacionales, concentración de especies y tipo de 

módulo de separación, son también importantes parámetros de eficiencia en la separación. Aunque 

cierto tipo de interacciones permiten obtener ventajas en el desempeño de la separación, existen 

algunos obstáculos que causan una deficiencia en la aplicación de la NF como un sistema de 

separación. Esto es principalmente se explica por el complejo fenómeno de transporte que generan, 

en especial si el análisis se realiza en sistemas de soluciones en que los efluentes poseen una 

variabilidad importante de compuestos. 

Pocas son las investigaciones que han abordado el tratamiento del AMD mediante membranas de 

NF [12-19] centrándose en la comparación de la eficiencia y eficacia entre RO y NF,  y 

escasamente en proveer un análisis operacional y fenomenológico de la aplicación en membranas 

modulares enrolladas en espiral [20-22], y el efecto que poseen ciertos iones sobre la carga 

superficial y su dependencia con el efecto de repulsión y atracción electrostático de la superficie 

de la membrana. 
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Por lo tanto, uno de los objetivos de este trabajo es evaluar algunos parámetros operacionales de 

la NF y su optimización en procesos continuos de trabajo en módulos enrollados en espiral con 

membranas comerciales de NF. A partir de lo anterior, estudiar la aplicabilidad, adaptabilidad y 

acoplamiento con otra tecnología, en la recuperación de un agua de segunda calidad y cobre, 

mediante la utilización de un proceso tradicional en la minería como la extracción por solvente. 

Finalmente, analizar, estudiar y comprender el efecto que poseen ciertos tipos de metales en la 

separación electrostática que se genera con la interfase de la membrana, mediante pruebas de 

potencial zeta.  

1.2. Hipótesis 

La tecnología de separación de iones y metales empleando membranas de nanofiltración, es una 

alternativa que permite recuperar y reutilizar componentes contenidos en el drenaje ácido de 

minas, con un costo reducido en el consumo de energía y además minimizando el impacto 

ambiental por un menor uso de aditivos, comparado con los procesos convencionales actuales en 

faenas mineras. 

1.3. Objetivo de la investigación 

El objetivo general de la investigación es analizar y comprender mediante un enfoque fundamental 

y aplicado los fenómenos físico-químicos que ocurren en la operación de separación de especies 

iónicas y agua durante la nanofiltración de drenaje ácido de minas, empleando membranas 

comerciales.  

1.3.1. Objetivos específicos 

En orden de conseguir el objetivo general de la investigación, se plantea en forma individual 

objetivos como: 

1. Demostrar la factibilidad técnica y práctica del uso de membranas comerciales de NF para 

el tratamiento del drenaje ácido de minas (AMD).  

2. Determinar los impactos que produce un tratamiento continuo de trabajo y la recuperación 

de una membrana de NF, en particular, la densidad de flujo de permeado y el rechazo de 

especies contenidas en un AMD real de una planta cuprífera chilena. 

3. Identificar los efectos que poseen parámetros como la presión de operación en un 

tratamiento continuo y una alta recuperación de agua, en la eficiencia de la separación de 

la membrana NF270 
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4. Interpretar, diagnosticar y caracterizar la morfología de la superficie de la membrana de 

NF mediante técnicas como SEM, AFM y ángulo de contacto, el ensuciamiento que se 

produce mediante el tratamiento del AMD. 

5. Demostrar la factibilidad de acoplar una etapa posterior a la NF, para la recuperación de 

cobre, utilizando el método tradicional de extracción por solvente (SX). 

6. Proponer una estimación preliminar de la inversión inicial y los costos asociados a la 

implementación de un sistema real de una planta de nanofiltración. 

7. Interpretar, inferir e identificar los efectos que posee la carga electrostática que se genera 

en una membrana de NF, su interacción con soluciones metálicas en soluciones de sulfato 

y cloro, mediante pruebas electrocinéticas de potencial zeta de transmisión.  

8. Fundamentar el efecto que posee la filtración de soluciones modelo metálicas en la 

filtración con una membrana comercial enrollada en espiral (NF270) interpretando e 

integrando un análisis de los resultados de pruebas electrocinéticas a través del rechazo 

electrostático generado con la carga superficial de la membrana. 
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1.4. Estructura de la tesis 

La estructura de la presente investigación se presenta en siete capítulos (Fig. I-1).  

 

Fig. I-1. Esquema que representa la estructura del proyecto de investigación 

El primer Capítulo presenta el problema, la propuesta de investigación y los objetivos. El Capítulo 

II describe en forma exhaustiva el estado del arte de la separación mediante membranas de 

nanofiltración y el contexto que posee la aplicación en el tratamiento del drenaje ácido de minas. 

Adicionalmente, el Capítulo II presenta, en forma general, los tres tópicos más importantes de la 

investigación. 

En el Capítulo III, diferentes condiciones operacionales fueron utilizadas para determinar la 

eficiencia de la separación de metales y sulfato del AMD. El Capítulo tiene por objetivo estudiar 
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y analizar el efecto que producen los cambios operacionales de la separación en función de la 

eficiencia de la separación de especies contenidas en el AMD. Se utilizan módulos enrollados en 

espiral de membranas tipo “loose” and “tight” para comparar la efectividad de la separación de 

metales con el agua. En este Capítulo también se describe el comportamiento del módulo de 

polarización, utilizado en el modelo de difusión-solución en ambas membranas de NF, en función 

de los cambios hidrodinámicos generados por la presión y el caudal de operación. La eficiencia 

del proceso de separación fue analizada realizando ensayos de larga duración, pruebas de 

recuperación de agua y el comportamiento de la membrana mediante un lavado físico y químico 

para recuperarla. Un modelo modificado de Spielger-Kedem y un modelo de resistencias en serie 

fueron incorporados para comprender el tipo de separación que domina en la NF y la capacidad 

de recuperación que posee la membrana, respectivamente.  

El Capítulo IV, evalúa condiciones de operación continua en el tratamiento del AMD, la respuesta 

de un sistema tradicional de extracción por solvente y una estimación de la inversión y los costos 

asociados de un sistema de una planta de NF. El análisis del proceso de recuperación se basa en 

la utilización de un corriente de concentrado de la etapa de NF para utilizar la SX. En la SX, las 

condiciones de operación evaluadas fueron la concentración del extractante, presencia 

sobresaturada de CaSO4 y antiincrustante. La extracción por solvente utilizó isotermas de 

extracción y re-extracción, para determinar el número de etapas requeridas en cada separación. La 

evaluación económica preliminar, se basa en estudios previos de una caracterización realizada a 

un drenaje ácido de minas de una mina cuprífera chilena, realizada por nuestro grupo de 

investigación. En conjunto con un software comercial (Wave [23]), se determinan las dimensiones 

de la planta de operación para posteriormente estimar la inversión inicial y los costos asociados al 

tratamiento del AMD.  

El Capítulo V, describe y evalúa el comportamiento de soluciones modelo electrolíticas de calcio, 

cobre y aluminio en la superficie de una membrana de poliamida mediante mediciones de 

potencial cinético y ensayos de filtración con membranas enrolladas en espiral. Las soluciones 

electrolíticas utilizadas representan los iones más importantes en el AMD de la típica minería 

cuprífera. El efecto de la concentración, fuerza iónica de las soluciones de sulfato, el 

comportamiento del co-ion (cloruro y sulfato) se analizaron utilizando mediciones de potencial 

zeta en un cierto rango de pH. Incorporando la información electrocinética de las soluciones, se 

realiza un análisis del comportamiento del efecto electrostático que posee la membrana de NF en 

la filtración bajo diferentes condiciones de concentración y presión. Adicionalmente, se estudió el 



Capítulo I – Introducción 

36 

 

impacto que produce el contacto prolongado de los metales sobre la membrana mediante diferentes 

técnicas SEM, FTIR-ATR y AFM.  

Cada uno de los Capítulos III, IV y V, son presentados de forma independiente, en formato de 

artículo científico. Finalmente, una discusión general de la investigación, conclusiones y trabajo 

futuro son presentados en los Capítulos VI y VII.   
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Estado del arte 
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2.1 Procesos de separación con membrana 

Una membrana puede ser esencialmente definida como una barrera semipermeable que limita 

selectivamente el transporte de diversos productos o determinadas especies (Fig. II-1) [24]. Los 

procesos de separación con membrana se clasifican y categorizan en base a la fuerza impulsora 

utilizada en el mecanismo de separación. Es decir, procesos de separación mediante presión, 

temperatura, potencial químico o potencial eléctrico serán las fuerzas impulsoras que generan la 

separación de los compuestos a separar. 

 

 

Fig. II-1. Esquema de dos reservorios separados por una membrana semipermeable. 

Inicialmente, todos los compuestos están mezclados a un lado de la membrana. Luego del 

proceso de separación, ciertos solutos pasan a través de la membrana, mientras que otros 

son retenidos [24].  

El proceso de separación con membranas divide la corriente de alimentación en dos: la fracción 

que pasa a través de la membrana llamada permeado, y la fracción que se retiene en el lado de la 

solución llamada rechazo o concentrado. La Fig. II-2 muestra un diagrama simplificado del 

proceso de separación. 𝑄𝑓, 𝑄𝑝 y 𝑄𝑅 representan los flujos volumétricos de la alimentación, 

permeado y rechazo, respectivamente, mientras que 𝐶𝑓, 𝐶𝑝 y 𝐶𝑅 son las concentraciones de las 

soluciones de la alimentación, permeado y rechazo, respectivamente. 
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 Fig. II-2. Esquema de un proceso de separación con membrana 

Con el objetivo de cuantificar la separación, dos parámetros son comúnmente usados: selectividad 

y permeabilidad. La selectividad de una membrana puede ser expresada en términos de rechazo 

del soluto observado, especialmente para procesos de separación con presión: 

𝑅𝑜 = 1 −
𝐶𝑃

𝐶𝑓
 

(II-1) 

Por otro lado, la permeabilidad se define como el volumen que fluye a través de la membrana por 

unidad de área y tiempo. Como se mencionó anteriormente, el transporte se produce debido a una 

fuerza impulsora que es proporcional al flujo de permeado (𝐽): 

𝐽 = −𝐴
𝑑𝑋

𝑑𝑥
 (II-2) 

donde 𝐴 es llamado el coeficiente fenomenológico y 𝑑𝑋/𝑑𝑥 es la fuerza impulsora, expresada 

como el gradiente de 𝑋 (concentración, presión, temperatura o potencial eléctrico) a lo largo 

perpendicular del eje 𝑥 hacia la membrana. Las ecuaciones fenomenológicas no se limitan a 

describir el transporte de masa, sino que también se pueden utilizar para describir el flujo de calor, 

flujo de volumen, flujo de momento y el flujo eléctrico. Los coeficientes fenomenológicos y 

gradientes para diferentes casos se encuentran en la Tabla II-1 
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Tabla II-1. Ecuaciones fenomenológicas relacionadas con la fuerza impulsora (gradientes) 

[24, 25] 

Relación de  

gobierno 
Tipo de transporte Flujo Coeficiente Gradiente 

Ley de Fick Flujo de masa 𝐽𝑣[𝑘𝑔/𝑚2 ∙ 𝑠] = −𝐷 [𝑚2/𝑠] × 𝑑𝑐/𝑑𝑥 

Ley de Darcy Flujo de volumen 𝐽𝑣[𝑚3/𝑚2 ∙ 𝑠] = −𝐾/𝜇 [𝑚2/(𝑃𝑎 ∙ 𝑠)] × 𝑑𝑃/𝑑𝑥 

Ley de Fourier Flujo de calor 𝐽ℎ[𝐽/𝑚2 ∙ 𝑠] = −𝜆 [𝑊/(𝑚 ∙ 𝐾)] × 𝑑𝑇/𝑑𝑥 

Ley de Newton Flujo de momento 𝐽𝑛[𝑘𝑔/(𝑚 ∙ 𝑠2)] = −𝜇 [𝑘𝑔/(𝑚 ∙ 𝑠)] × 𝑑𝑣/𝑑𝑥 

Ley de Ohm Flujo eléctrico 𝐽𝑖[𝐶/(𝑚2 ∙ 𝑠)] = −𝐺 [𝑆] × 𝑑𝐸/𝑑𝑥 

 

Los procesos industriales comúnmente utilizados para el tratamiento de agua de mar y efluentes 

son las separaciones con membrana utilizando presión [26]. Entre ellos encontramos la 

microfiltración (MF), ultrafiltración (UF), nanofiltración (NF) y la osmosis inversa (RO). La 

clasificación de estas membranas se basa en el tamaño de poro y el tamaño de partículas que 

pueden retener. La Fig. II-3 muestra el rango de tamaño de separación de algunos compuestos y 

las tecnologías de separación con membranas utilizadas. Como se observa en la Fig. II-3, técnicas 

como la MF y UF se utilizan para remover partículas de tamaños superiores a 10 mm mediante 

presiones de trabajo entre 0.1 a 5 bar, generalmente, para remover microorganismos, partículas 

suspendidas y coloides.  
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Fig. II-3. Rango de separación de compuestos y los procesos de membrana utilizados [27]. 

La NF es una separación intermedia entre la RO y la UF. La estructura de la membrana presenta 

poros entre 0.5 a 1.0 nm y pueden retener moléculas pequeñas como compuestos divalentes 

inorgánicos y azúcares [28, 29]. La permeación o rechazo de especies es una combinación entre 

efectos de exclusión de tamaño e interacción de cargas entre los iones y la superficie de la 

membrana. A diferencia de la RO, la presión de operación que alcanza la NF puede ser entre 40 a 

45 bar. 

En la aplicación de procesos de separación de membrana como RO y NF, el diseño del módulo de 

la membrana es importante ya que el flujo obtenido depende del área total disponible y las 

características de su empaquetamiento. Por lo tanto, el área de membrana por unidad de volumen 

para un elemento (densidad de empaquetamiento) es un aspecto importante para considerar efectos 

como el ensuciamiento. Los módulos comerciales disponibles son las membranas enrolladas en 

espiral, fibra hueca, tubulares y placas y marcos. De ellos, la fibra hueca y las membranas 

enrolladas en espiral (SWMs) son los más comunes, debido a su alta relación área/volumen [26]. 
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Aunque los módulos de fibra hueca poseen una alta densidad de empaquetamiento más que las 

membranas enrolladas en espiral, éstos últimos son los más utilizados debido a que poseen 

mayores facilidades de operación, menor ensuciamiento, mayor tasa de permeación en función de 

la densidad de empaquetamiento [26, 30]. 

2.1.1 Módulos enrollados en espiral 

En las membranas enrolladas en espiral, la alimentación pasa a través de un canal estrecho entre 

dos membranas en dirección axial. Las diferentes capas de membrana se enrollan alrededor del 

tubo colector de permeado. Dentro del módulo, el espaciador de permeado se encuentra para 

sostener la membrana y conducir la corriente de permeado hacia el interior del tubo de recolección. 

La Fig. II-4 muestra la configuración de la membrana enrollada en espiral. 

 

Fig. II-4. Configuración de un módulo de membrana enrolladas en espiral (modificado de 

[31]). 

Los estrechos canales de alimentación del módulo en espiral limitan el valor de la velocidad de 

alimentación y, por lo tanto, esto puede aumentar la polarización por concentración en la 

membrana (acumulación de iones/partículas en la vecindad de la membrana) y ensuciamiento. 

Para evitar ello, el módulo en espiral dispone de espaciadores que aumentan la estabilidad 

mecánica e incrementan la generación de vórtices en la cercanía de la membrana. Sin embargo, 

dado que los espaciadores son obstáculos para el flujo a través del canal, aumenta las fuerzas de 
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arrastre sobre el fluido. Por lo tanto, la pérdida de presión a lo largo del canal aumenta, 

disminuyendo el gradiente de la fuerza impulsora de la filtración. Es decir, el incremento de la 

velocidad de alimentación en la membrana para reducir los efectos de polarización y 

ensuciamiento en la superficie está limitado por la pérdida de presión en el módulo. Por 

consecuencia, existe una compensación entre incrementar la transferencia de masa y la pérdida de 

presión en el módulo, lo que influye en el diseño y operación de la filtración. Del punto de vista 

económico, el costo de la filtración también será afectado por la energía necesaria para el bombeo 

y el diseño del empaque en el tipo de espaciador que se utiliza en los módulos en espiral. 

2.1.2 Membranas de nanofiltración 

Debido a que las membranas de nanofiltración disponibles comercialmente abarcan una amplia 

gama de características según el tratamiento y la aplicación, ciertos investigadores adoptaron el 

término de membranas “apretadas” (tight) y “sueltas” (loose) para diferenciar dos clases de 

membranas poliméricas de NF [32]. En el caso de las membranas tight, su remoción de especies 

o solutos se considera similar a las membranas de RO de poca selectividad entre iones o solutos y 

su rechazo se produce principalmente por la dificultad que poseen las especies en difundir a través 

de la membrana y, en menor medida, a la exclusión de carga (o efecto Donnan) que se genera de 

la interacción entre los iones y los grupos funcionales contenidos en la capa activa de la membrana. 

Por otro lado, las membranas tipo loose demuestran que poseen una mayor dependencia a la 

exclusión de carga para restringir el transporte de iones a través de la membrana. Bellona et al. 

[33], evaluaron en escala piloto membranas en espiral de RO, LPRO y NF para el tratamiento de 

agua residual microfiltrada y demostraron que existen diferencias entre cada membrana en cuanto 

al rendimiento del rechazo y el flujo inicial específico o permeabilidad hidráulica (Fig. II-5). Los 

resultados demostraron que la utilización de membranas de NF pueden disminuir 

significativamente los costos asociados a la energía y ensuciamiento comparado con los procesos 

tradicionales de separación de las membranas de RO.  
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Fig. II-5. Comparación en el rendimiento del rechazo de especies y flujo inicial específico o 

permeabilidad hidráulica para membranas de RO, LPRO y NF para el tratamiento de aguas 

residuales microfiltradas [33].   

2.1.3 Síntesis y fabricación de las membranas de nanofiltración 

La fabricación y los tipos de materiales utilizados en la elaboración de una membrana de 

nanofiltración poseen un importante rol en la eficiencia y selectividad. Estructuralmente, existen 

dos tipos de membranas: simétricas y asimétricas, siendo las membranas asimétricas las más 

utilizada. Esta última, posee una subcategoría de membranas de capa de acetato de celulosa y el 

tipo compósito o poliamida.   

Las de capa de acetato de celulosa se sintetizan mediante el método de precipitación por inmersión, 

por el cual se obtiene una membrana con estructura anisotrópica, que controla la transformación 

del polímero en solución a un estado sólido. Primero, una solución homogénea de concentración 

moderada se vierte en forma de película, entre 0.2 y 0.5 mm de espesor, para luego evaporar 

parcialmente el disolvente. Posteriormente, se realiza una inmersión del sistema en agua para 

completar la inversión de fase, formando la primera capa tipo gel. Finalmente, a una temperatura 

entre 70 y 90°C origina una subcapa porosa que genera poros pequeños entre 0.1 a 0.5 µm. La 

capa superior determina la selectividad de la membrana, mientras que la subcapa porosa actúa 
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como soporte mecánico [34]. Un corte de sección transversal mediante microscopía electrónica de 

barrido (SEM) muestra la estructura de la membrana de acetato de celulosa. 

 

Fig. II-6. Corte transversal de una membrana de acetato de celulosa (modificada de [34]). 

Las membranas de capa fina (TFC, del inglés Thin Film Composite) consisten en una capa activa 

ultradelgada sobre un soporte poroso (polisulfona) que luego se sostiene sobre una red de poliéster. 

La Fig. II-7 muestra un corte transversal de las capas de una membrana de poliamida. La 

separación de especies ocurre en la capa activa y su espesor controla el flujo de permeado a través 

de la membrana. Las capas posteriores a la activa otorgan estabilidad mecánica a la membrana y 

las características porosas y baja selectividad permiten generar una mínima resistencia a la 

permeación. La capa activa y los soportes porosos pueden ser fabricados de diferentes materiales 

en función del tratamiento de separación. En comparación con las membranas de acetato de 

celulosa, las membranas de TFC poseen baja tolerancia al cloro y una mayor tendencia al 

ensuciamiento. Sin embargo, presentan un mayor rango de presión de operación, superior flujo de 

densidad de permeado y rechazo de sales, amplio rango de pH y mayor estabilidad al tratamiento 

de efluentes con un alto contenido de compuestos orgánicos [34]. 
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Fig. II-7. Sección transversal de una membrana de poliamida (modificada de [34]). 

En general el proceso de fabricación de las membranas de TFC consiste en generar primero la 

capa de soporte mediante la técnica de inversión de fase, para luego generar sobre ella el compósito 

de poliamida. Algunas técnicas que pueden usarse para generar la delgada capa activa sobre el 

soporte son: revestimiento por inmersión (dip-coating), revestimiento por spray, polimerización 

interfacial, polimerización in-situ, polimerización por plasma, entre otros [25]. Entre todas las 

técnicas mencionadas, el revestimiento por inmersión y la polimerización interfacial son los 

procesos de fabricación más utilizados [30]. El revestimiento por inmersión consiste en sumergir 

una membrana asimétrica, por lo general una membrana de ultrafiltración, en una solución que 

posee el polímero, prepolímero o monómero de una concentración muy baja. Luego, la membrana 

asimétrica es removida y secada en un horno produciendo la evaporación parcial del solvente, 

generando la reticulación entre la delgada capa activa y el soporte de la membrana asimétrica. La 

capa generada sobre el soporte puede tener un espesor cercano a 1 μm.  

En la presente investigación dos membranas comerciales NF de TFC son utilizadas para el 

tratamiento del drenaje ácido de minas. Las membranas producidas por Dow de Filmtec son de 

poliamidas desarrolladas y patentadas por Cadotte [35, 36]; la membrana NF270, una poliamida 

proveniente de una mezcla aromática-alifática y la NF90, una membrana completamente 

aromática. Ambas membranas son producidas mediante la reacción del TMC y con la 

correspondiente diamina: MPD para la membrana complemente aromática y piperazina 

(dietilendiamina) para la membrana alifática. Las características de las membranas y ciertas 
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indicaciones descritas por los fabricantes se muestran en la Tabla II-2. La Fig. II-8 muestra las 

unidades constitutivas y la estructura reticulada de ambas membranas. 

Tabla II-2. Características de las membranas utilizadas [29, 37, 38] 

Nombre de la 

membrana 
Material Tmáx (°C) Pmáx (bar) Rango pH Cut-off (g/mol) 

NF 270 – 2540 PA TFC 45 41 3 – 10 200 – 300 

NF  90 – 2540  PAA TFC 45 41 3 – 10  200 

PA: Poliamida, TFC: Compósito de capa delgada, PAA: Polipiperazina amida 

 

 

Fig. II-8. Estructura química lineal y reticulada de las membranas NF270 (a y b) y NF90 (c 

y d) (modificada de [39]). 

Como puede observarse en la Fig. II-8, ambas membranas no poseen grupos permanentemente 

cargados. Sin embargo, tanto los grupos finales amino y carboxílico, son los responsables de la 

carga eléctrica de la membrana cuando adquieren contacto con alguna solución. Fernandez et al. 

[39], presentó los cambios introducidos de los grupos funcionales de ambas membranas, que se 

muestran en la Fig. II-9. 
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Fig. II-9. Interacciones de carga para los grupos funcionales de ambas membranas de NF 

(modificado de [39]) 

Ambas membranas poseen una capa intermedia de polisulfona y un soporte mecánico de poliéster. 

La capa intermedia polimérica posee un espesor cercano de 40 μm, mientras que el soporte de 

poliéster es cercano a 120 μm. Imágenes de la estructura de la superficie y un corte transversal de 

ambas membranas se muestran en la Fig. II-10 , obtenidas a partir de un análisis SEM realizadas 

en la presente investigación. 
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Fig. II-10. Imágenes SEM (a) y (b) de la superficie de la membrana para las membranas 

NF270 y NF90, respectivamente, e imágenes SEM (c) y (d) de corte transversal para las 

membranas NF270 y NF90, respectivamente.   

2.1.4 Caracterización de las membranas de nanofiltración 

La caracterización de una membrana de NF es crucial para seleccionar adecuadamente el tipo de 

aplicación. Identificar las propiedades responsables del rechazo de especies, la eficiencia y la 

capacidad son los parámetros más comunes investigados actualmente. Sin embargo, una 

caracterización más integral al uso de las membranas de nanofiltración debe incluir también 

estrategias del uso correcto de las membranas según la naturaleza del efluente. Una caracterización 

integral al uso de procesos de separación con membranas mediante presión debe incluir: (1) 

parámetros estructurales de la membrana (rugosidad, carácter hidrofóbico, carga superficial, 

distribución de porosidad y material polimérico); (2) caracterización fisicoquímica de la solución 

de alimentación (composición física, especiación química, carga de iones, concentración, pH, 

temperatura e interacción de soluto-membrana); y (3) tipo de operación y diseño del tratamiento 

(carga continua, batch o semi-batch, presión de operación, velocidad de alimentación, 

pretratamiento y postratamiento, estrategias de mezclado y configuración de corrientes). 

En lo que respecta a la membranas, una variedad de métodos de caracterización puede utilizarse 

para determinar la morfología y la estructura química de las TFC formadas por polimerización 

interfacial, incluyendo la microscopia de fuerza iónica (AFM), microscopía electrónica de barrido 
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(SEM), microscopía electrónica de transmisión (TEM), espectroscopía fotoelectrónica de rayos 

(XPS), espectroscopía infrarroja por transformada de Fourier (FTIR), hidrofobicidad y potencial 

electrocinético (zeta potential).  

AFM, es una técnica relativamente nueva de caracterización que permite analizar las 

características morfológicas de la superficie de las membranas, desde un tamaño de micrones a un 

tamaño de nivel atómico. Un esquema simple del funcionamiento de un equipo de AFM se muestra 

en la Fig. II-11. Las mediciones mediante AFM permiten cuantificar la distribución de poros, el 

espesor, la morfología de la superficie, fuerzas de adhesión, determinar el grado de ensuciamiento 

producido en la membrana o el grado de modificación de una membrana. SEM es utilizado para 

obtener imágenes mediante radiación de una muestra con un rayo de electrones. Las muestras, a 

diferencia de la técnica AFM, deben prepararse para ser conductoras de electricidad y, por lo tanto, 

puede que la estructura de la membrana se modifique. Sin embargo, es ampliamente utilizado para 

realizar análisis de ensuciamiento sobre la superficie y cortes transversales de la membrana. 

 

Fig. II-11. Esquema simplificado de un equipo AFM que muestra el cantiléver y tip (sonda 

y punta) en contacto con la muestra. La sonda o cantiléver es capaz de registrar 

continuamente la topografía de la muestra mediante la punta de forma piramidal 

(modificado de [40]). 

La estructura química de la membrana puede ser determinada mediante técnicas como el ATR-

FTIR, para reconocer los grupos funcionales de la capa activa de la membrana. A partir de este 
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análisis, se puede determinar si los grupos funcionales han sido modificados de la estructura 

original de la membrana. 

El grado de hidrofobicidad o hidrofilidad es uno de los parámetros más utilizados para determinar 

el grado de humectación de la membrana y su tendencia al ensuciamiento, estabilidad química y 

mecánica. Una representación del grado de hidrofobicidad o hidrofilidad en una muestra se 

observa en la Fig. II-12. Membranas de carácter más hidrofílica, generalmente, poseen mayores 

grupos funcionales en la superficie de la capa activa que pueden disociarse fácilmente, interactuar 

con el agua fácilmente y causar una permeación más alta [41, 42]. En el caso de membranas 

hidrofóbicas, la estructura es químicamente y mecánicamente más estable, sin embargo, en ciertos 

casos tienden a generar mayor ensuciamiento [43]. 

 

Fig. II-12. Representación del ángulo de contacto (θ) para todo el rango de 0° a 180°. Una 

representación de las condiciones hidrofílicas (0°-70/90°), hidrofóbico (70/90°-180°), super-

hidrofílico (0°-5°) y super-hidrofóbico (150°-180°) son indicadas en la figura con imágenes 

de gotas con θ = 2°, 90° y 170° (modificada de [40]). 

La técnica más común para medir los ángulos de contacto es la medición directa del ángulo 

tangente en el punto de contacto trifásico de una gota sésil dispuesta sobre el sólido. Generalmente, 

el ángulo de contacto se mide mediante un dispositivo llamado goniómetro. Mediante una cámara 

de alta resolución, un soporte horizontal para la muestra y una fuente de luz es posible medir el 

ángulo de contacto que se genera entre el contacto de un fluido, generalmente agua, y la superficie 

(Fig. II-13). 
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Fig. II-13. Esquema simplificado de un goniómetro (modificada de [40]). 

La carga superficial de las membranas de NF se ha vuelto un importante parámetro fisicoquímico 

que permite determinar el mecanismo del rechazo de especies y la tendencia al ensuciamiento que 

puede provocarse en la superficie. Una completa descripción se realizará en la siguiente 

subsección. 

Una caracterización morfológica y química de las membranas se ha vuelto un método más común 

en las investigaciones para aumentar la efectividad de los procesos de separación. En contraste 

con otras técnicas de separación con membranas, la NF es un sistema que dependerá fuertemente 

de las condiciones fisicoquímicas del efluente a tratar. Por ejemplo, Tu et al. [28] tuvieron como 

objetivo eliminar el boro utilizando cambios de pH en presencia de diferentes sales con dos 

membranas de NF. Los resultados revelaron que existe una fuerte dependencia entre el pH de la 

alimentación, la presencia de sales mono y divalentes en función del rechazo de boro. A pH 10, 

un incremento de la fuerza iónica causó un aumento considerable en el rechazo de boro para las 

membranas NF. Mediante un estudio de especiación química, los autores concluyeron que la 

presencia de borato en la solución de alimentación en condiciones básicas facilitó el rechazo de 

boro, mientras que la presencia de sales mono y divalantes utilizados para incrementar la fuerza 

iónica, modificaron la capacidad de interacción electrostática entre la superficie de la membrana 

y el boro. 

En resumen, la caracterización de una membrana de NF revelará preliminarmente el 

comportamiento del rechazo de especies, sin embargo, en ciertos casos la caracterización debe ser 

realizada en similares condiciones al efluente a tratar, dada la fuerte influencia que posee la 

interacción de especies con la membrana. 
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2.1.5 Carga superficial, mecanismos de separación y transporte de especies 

La carga superficial que posee las membranas de NF es un parámetro importante a considerar 

debido a la naturaleza de su estructura. Entender el comportamiento de la carga superficial es 

esencial para comprender la eficiencia de la separación en cualquier tipo de proceso. 

La transferencia de masa en las membranas de nanofiltración (NF), se define como un régimen de 

transición entre los mecanismos de separación de la osmosis inversa (RO) y la ultrafiltración (UF), 

es decir, poseen una combinación entre el transporte difusivo y convectivo, pero además posee un 

transporte por electromigración, debido a diferentes condiciones estructurales y fenomenológicas 

asociadas a su separación. 

2.1.6 Carga superficial de la membrana 

Cuando una membrana de NF está en contacto con una solución electrolítica, la superficie 

polimérica adquiere una carga eléctrica a través de una serie de mecanismos [44]. Los mecanismos 

que se incluyen son: (1) disociación de los grupos funcionales de la membrana; (2) adsorción de 

iones desde la solución de alimentación; y (3) adsorción de polielectrolitos, surfactantes y 

macromoléculas cargadas. 

La capa activa superficial de las membranas de NF posee grupos funcionales que son fácilmente 

ionizables. Entre los grupos funcionales orgánicos más comunes se encuentra las aminas (R −

NH3
+), ácidos carboxílicos (R − COO−) y sulfónicos (R − SO3

−). Cada grupo contribuye a una 

carga específica en la membrana. El rechazo electroestático de los iones, principalmente 

divalentes, debido a los grupos disociados en la capa activa de la membrana se presenta en la Fig. 

II-14. Los grupos carboxílicos causan una carga negativa en la membrana, condición que poseen 

generalmente las membranas de NF, producen un rechazo electrostático de cargas negativas de la 

solución electrolítica de alimentación. 
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Fig. II-14. Representación de la superficie de carga de una membrana de NF e hipotético 

rechazo electroestático de los iones. 

Por lo tanto, si la carga superficial de la capa activa de la membrana es dependiente del grado de 

ionización, el pH de la solución de alimentación será fundamentalmente importante en el rechazo 

de especies cargadas. 

Por consiguiente, el contacto con una solución acuosa provocará que la membrana adquiera una 

carga superficial que causa inevitablemente una atracción de contra-iones hacia la superficie, 

fenómeno conocido como la doble capa electroquímica. El modelo de doble capa eléctrica (EDL) 

distingue entre una capa inmóvil estacionaria y una capa difusa móvil de contra-iones que 

compensan la carga de la superficie (Fig. II-15). Esto llamado el modelo de Stern de la EDL puede 

extenderse mediante una subestructura de capa estacionaria, es decir, los planos de Helmholtz 

interno y externo [45]. Como se puede observar en la Fig. II-15, la carga superficial causa un 

potencial superficial, que decae con el incremento de la distancia desde la superficie del sólido. 
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Fig. II-15. Esquema de la estructura de la doble capa eléctrica causada por la densidad de 

carga de la superficie de la membrana. Se ilustra también la dependencia entre el potencial 

eléctrico (ϕ) con la distancia desde la superficie (modificada de [46]). 

El potencial zeta (ζ), que es el potencial en la interfase entre la capa de Stern y la capa difusa, se 

puede estimar mediante microelectroforesis, electroósmosis o mediciones de potencial de 

transmisión (streaming potential) [47]. La densidad de carga de la capa difusa es posible calcular 

a partir de mediciones de potencial zeta utilizando la ecuación de Gouy-Chapman [45, 48, 49]: 

𝜎𝑑 = √2 𝜀0 𝜀𝑏 𝐷𝑤𝑘𝑏 𝑇 ∑ 𝐶𝑖 𝑁𝐴 [exp (−
𝑧𝑖𝑒 ζ

𝑘𝑏 𝑇
) − 1]

𝑖

 
(II-3) 

donde 𝑧𝑖 y 𝐶𝑖 son la valencia y la concentración de las especies iónica 𝑖, 𝜀0 es la permitividad del 

vacío, 𝜀𝑏 es la constante dieléctrica del agua, 𝐷𝑤 es el coeficiente de difusión del agua, 𝑘𝑏 es la 

constante de Boltzmann, 𝑁𝐴 es el número de Avogadro, 𝑒 es la carga eléctrica y 𝑇 es la 

temperatura. El método más utilizado para medir el potencial zeta en membranas es mediante la 

utilización de un potencial de transmisión o streaming potential. Un esquema simple del 

funcionamiento de un equipo que mide potencial zeta se observa en la Fig. II-16. Cuando una 

solución electrolítica es forzada a pasar, mediante una cierta presión hidráulica, a través de un 

material poroso, un estrecho canal o bajo capilaridad, se genera el potencial de transmisión que se 

traduce en una diferencia de potencial. El potencial de transmisión depende de las constantes que 

caracterizan el comportamiento macroscópico de la solución y las interacción microscópicas de la 
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solución con la superficie: la viscosidad de la solución, las difusividades iónicas, la constante 

dieléctrica, la densidad de carga y el radio hidrodinámico de los iones [50]. 

 

Fig. II-16. Esquema de la medición del potencial zeta en equilibrio con el potencial de 

corriente (dirección del flujo) y la corriente de retorno (alta impedancia electrónica del 

circuito) [45]. 

En cualquier caso, que se produzca una diferencia de potencial, existe una acumulación de contra-

iones agua abajo que generan un potencial de transmisión, a través del capilar, que causa una 

corriente de conducción en dirección inversa. Esto produce una oposición a la transferencia 

mecánica de carga, causando una inversión de flujo por difusión de iones y flujo electroosmótico. 

La transferencia de cargas debido a este proceso se le denomina corriente de pérdida y cuando se 

alcanza una condición de equilibrio, la corriente de flujo cancela la corriente de pérdida y la 

diferencia de potencial es medida por el equipo [50]. El potencial de corriente puede ser calculado 

experimentalmente graficando la diferencia de voltaje producida a través de la membrana (a lo 

largo de la superficie) con respecto a un rango de presión, obteniendo una relación lineal. El 

gradiente que posee el mejor ajuste lineal, es usado para calcular el potencial zeta usando la 

ecuación de Helmholtz-Smoluchowski [45]: 

ζ =
∆𝐸

∆𝑃

𝜂

𝜀𝑏 ×  𝜀0
∙ 𝜅𝑒𝑠 ∙ 𝑅𝑐𝑒𝑙𝑙 (II-4) 
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donde ∆𝐸/∆𝑃es la razón de la diferencia de potencial con la presión, 𝜀𝑏 × 𝜀0 es el coeficiente 

dieléctrico de la solución, 𝜅𝑒𝑠 es la conductividad del electrolito y 𝑅𝑐𝑒𝑙𝑙 es la resistencia dentro del 

canal de corriente.  

Con los resultados del potencial zeta, es posible calcular la densidad de carga efectiva de la 

membrana con la Ec. (II-3), la cual supone que la densidad de carga electrocinética en el plano de 

Stern es cercana a la densidad de carga efectiva de la superficie de la membrana. Posteriormente, 

la densidad de carga puede ser convertida en unidades de concentración, considerando que la carga 

superficial de la membrana se distribuye uniformemente en el volumen vacío de un poro cilíndrico 

[48, 49]: 

𝑋𝑀 =
2 𝜎𝑑

𝑟𝑃 𝐹
 (II-5) 

donde 𝑟𝑃 es el radio del poro de la membrana. 

La carga de las membranas de NF es afectada por varios parámetros como el tipo de sal, tipo 

interacción sal-membrana, pH, tipo de material polimérico, tipo de solvente, el tamaño de los 

iones, rugosidad, conductividad, tiempo de medición, fuerza iónica, temperatura y la 

concentración de la solución. En literatura es posible encontrar trabajos de investigación que se 

enfocan principalmente en comprender el efecto de la interacción de iones con la membrana, su 

dependencia con el pH, la concentración y como éstos afectan al rendimiento de repulsión 

electrostática que se genera en la membrana [30, 41, 48, 51-57].  

2.1.7 Mecanismos de rechazo de especies 

Los mecanismos de rechazo de especies en las membranas de NF son la exclusión estérica (basado 

en la exclusión del tamaño de los iones), exclusión electroestática (repulsión o atracción debido a 

la carga superficial que posee la membrana) y la exclusión dieléctrica (atribuido a la diferencia 

entre las constantes dieléctricas del seno de la solución acuosa y el poro del material polimérico 

asociados a al momento dipolar del agua) [58]. Una representación de los tres mecanismos de 

exclusión de las membranas de nanofiltración se puede observar en la Fig. II-17. Comparando los 

efectos de exclusión estérica o impedimento estérico, que puede estimarse por el tamaño de un ion 

en relación al tamaño efectivo del poro de la membrana, el rechazo de iones que se genera por 

efecto electrostáticos es más complicado de analizar. Esto es debido a que la carga superficial que 

adquiere la membrana está en función del pH y el tipo y la concentración de iones que existen en 
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la alimentación. Adicionalmente, el coeficiente de repartición entre la solución de alimentación y 

la membrana también influye en otros iones en solución. 

 

 

Fig. II-17. Representación esquemática de los mecanismos de exclusión en la nanofiltración. 

Por ejemplo, para una solución de NaCl a un pH fijo, el rechazo depende principal de efectos como 

el tamaño efectivo del poro, la relación carga densidad con la concentración de la sal y la densidad 

de flujo de permeado o presión de operación [32, 59, 60]. Generalmente, el rechazo de iones se 

incrementa cuando aumenta el tamaño de los iones o decrece el radio efectivo del poro (exclusión 

estérica), se incrementa el valor de la valencia del ion (exclusión de Donnan), decrece la 

concentración de la sal a una carga superficial fija o se incrementa el flujo de permeado (Fig. 

II-18). Cuando se incrementa la concentración, más sitios cargados en la superficie serán ocupados 

por los contra-iones causando un apantallamiento o polarización de la membrana que disminuye 

el efecto de las fuerzas repulsivas que generaba la membrana a los co-iones de la solución. Por lo 

tanto, el transporte de la sal es menos obstaculizado y el rechazo disminuye. El pH influye 

directamente en la carga superficial de la membrana debido a la desionización de los grupos 

funcionales que se encuentran en la capa activa. El efecto puede variar en cada membrana, pero 

generalmente, un incremento en el valor del pH provoca una carga más negativa en la membrana 

y, por lo tanto, el rechazo de co-iones aumentará (Fig. II-18). Sin embargo, el tipo de sal de la 

alimentación también modificará el rendimiento de la membrana en la separación de especies. 
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Fig. II-18. Rechazo de NaCl con una membrana de NF para soluciones de NaCl en función 

del flujo de permeado con respecto a (a) concentración y (b) pH de alimentación (0.001 M 

NaCl) [32]. 

Para soluciones que poseen más compuestos, es decir casos que son de aplicaciones reales, el 

rechazo individual posee una fenomenología más compleja y en algunas ocasiones, no es posible 

comprender completamente el comportamiento del rechazo. El del tipo de interacción que tenga 

la membrana con los co-iones y contra-iones es diversa, si la solución de alimentación posee 

complejos cargados o no, las condiciones de neutralidad en ambos lados de la membrana, 

sobresaturación en la vecindad de la membrana, la concentración de cada sal u otros fenómenos 

involucrados. Pagès et al. [61], investigaron el comportamiento que poseen ciertas sales (NaCl, 

MgCl2, MgSO4, NaSO4) con trazas de iones (Na+, Cl−, Mg2+, SO4
2−). Los resultados demostraron 

que en rechazo de iones monovalentes predomina un efecto controlado por el campo eléctrico 

generado por la interacción con la membrana y no por un efecto estérico. El comportamiento del 

rechazo (alto o bajo) del ion traza fue fuertemente dependiente del tipo de sal dominante o de 

mayor concentración. La permeabilidad de los contra-iones y co-iones de la sal dominante 

afectaba el rechazo del ion traza debido a efecto de neutralidad o Donnan. En algunos casos, el 

rechazo de iones trazas fueron negativos para compensar la permeabilidad de ciertos iones (Fig. 

II-19). 
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Fig. II-19. Rechazos observados de Na+ y Cl- a una velocidad de flujo cruzado de 1 m/s. Las 

líneas sólidas corresponden al modelo solution-diffusion-film model (SDFM) (modificado de 

[62]) 

Como resultado de los mecanismos de separación mencionados anteriormente, las membranas de 

NF que poseen poros pequeños cercanos a 1 nm y una baja densidad de carga superficial muestran 

un rechazo limitado de iones monovalentes en comparación con iones multivalentes. Si bien, 

pareciera una desventaja importante que limita el rendimiento y, posiblemente, disminuye el rango 

de aplicación a la NF, el tratamiento puede desarrollarse a bajas presiones de operación, alta 

selectividad preferencial de iones en función del tamaño y valencia, en comparación a los procesos 

tradicionales de RO. Una baja presión operación significa aplicaciones de bajo requerimiento 

energético que, en aplicaciones reales de plantas de procesos de separación con membrana para la 

desalación de agua de mar, disminuye notablemente el costo del agua producto si se considera que 

el costo de energía representa entre el 60 a 65% del costo total de la operación [63, 64]. 

Un aspecto importante que posee la separación por NF es el efecto Donnan que se explicará en 

mayor detalle en la siguiente sección. 

En lo que respecta a la exclusión de dieléctrica, Bowen y Welfoot [65], introdujeron un coeficiente 

de partición que permite cuantificar el efecto dieléctrico de las membranas de NF al modelo 

extendido de Nerst-Planck. Esta exclusión es atribuida a la diferencia entre las constantes 

dieléctricas entre el seno de la solución de la alimentación y los poros de la membrana o el cambio 

de la constante dieléctrica del solvente con el solvente en un estado confinado dentro de los poros. 

Este fenómeno se genera por la orientación de las moléculas del agua dentro del poro que causan 

una disminución de la constante dieléctrica, dificultando el libre paso de un soluto cargado. En un 
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principio, la exclusión de dieléctrica era confundida con la exclusión de Donnan debido al rechazo 

generado por repulsión eléctrica, sin embargo, el mecanismo que se genera es más amplio porque 

una membrana puede tener o no una carga fija en función del pH y producir el rechazo 

electrostático [61]. Por lo tanto, la exclusión dieléctrica protege la penetración de los iones dentro 

de los poros y su contribución al rechazo de especies es esencialmente dependiente de parámetros 

como la geometría del poro y el tipo de electrolito de la alimentación.  

2.1.7.1 Efecto Donnan 

El principio de exclusión de Donnan es uno de los mecanismos de transporte que se genera 

principalmente cuando la superficie de la membrana está cargada. Se reconocen a los iones que 

poseen la misma carga de la membrana como co-iones y a los de carga contraria contra-iones. Por 

lo tanto, el rechazo electroestático se genera principalmente por el efecto de repulsión eléctrica 

entre los co-iones y la carga de la superficie de la membrana. Ahora, dado que el transporte se 

produce en la dirección de producir el equilibrio de cargas entre las dos fases separadas por la 

membrana, es importante conocer en detalle el mecanismo en el cual ocurre el equilibrio, 

especialmente en el caso de las membranas de NF donde el transporte es más complejo. 

La relación del equilibrio de Donnan es derivada de la termodinámica, a partir de estudios que 

realiza Donnan [66] para separar con un membrana semi-permeable dos soluciones salinas con 

diferente concentración y composición. Para establecer la relación entre ambas soluciones, se 

establece que el potencial químico (μi) para la especie 𝑖, bajo condiciones de equilibrio, se define 

igual en cada fase presente como: 

μi = μi° +  RT ln ai (II-6) 

donde, 𝜇𝑖° es el potencial químico estándar de la especie 𝑖 y ai es el coeficiente de actividad de la 

especie 𝑖. Sin embargo, el potencial eléctrico también puede ser considerado cuando la especie 

química es un ión, por lo tanto, el potencial electroquímico (μi̅), debe ser usado para describir el 

equilibrio: 

μi̅ = μi° +  RT ln ai + zi F φ (II-7) 

donde 𝑧𝑖 es la carga del ión y 𝜑 es el potencial eléctrico. Cunado dos líquidos, fase I y fase II, 

están en equilibrio con la membrana, hay equilibrio entre las dos fases líquidas, y el potencial 

electroquímico para cualquier especie 𝑖 en las dos fases puede ser descrita como: 
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μi̅
I = μi̅

II (II-8) 

RT ln ai
I + zi F φI = RT ln ai

II + zi F φII (II-9) 

Se observa que el término 𝜇𝑖° se cancela debido a que el estado estándar en ambas fases posee el 

mismo valor. Ahora, los co-iones no pueden moverse libremente a través de la membrana que 

separa las dos fases líquidas, por lo tanto, no existe una razón para que las concentraciones 

cambien. Siempre que las concentraciones de sal en ambos lados de la membrana difieran, existe 

una diferencia de potencial a través de la membrana causada por una diferencia de concentración. 

La diferencia de potencial se denomina potencial de Donnan (∆φ), y se describe reordenando la 

Ec. (II-9): 

∆φ = φII − φI =
RT

zi 𝐹
ln(ai

I − ai
II) =

RT

𝐹
ln (

ai
I

ai
II)

1
𝑧𝑖

 (II-10) 

Utilizando como ejemplo NaCl, los iones Na+ uy Cl− en ambas fases serán: 

μNa̅̅ ̅̅ ̅I − μNa̅̅ ̅̅ ̅II =
RT

F
ln (

aNa
I

aNa
II )

1
zNa

= ∆φ (II-11) 

μCl̅̅ ̅̅ I − μCl̅̅ ̅̅ II =
RT

F
ln (

aCl
I

aCl
II )

1
zCl

= ∆φ (II-12) 

A partir de lo anterior, podemos obtener la siguiente relación: 

ln (
aNa

I

aNa
II )

1
zNa

= ln (
aCl

I

aCl
II )

1
zCl

 (II-13) 

Para concentraciones bajas, consideramos soluciones ideales diluidas: 

xi → 0 ∧ 𝛾𝑖 → 1 ai = 𝛾𝑖 ∙ 𝑥𝑖 → 𝑥𝑖 (II-14) 

Con bajas fracciones molares, la fracción molar y la concentración son proporcionales uno con el 

otro. Reemplazando las condiciones de la Ec. (II-14) y las cargas de los iones en la ecuación 

(II-13), se obtiene la siguiente relación: 

CNa
I

CNa
II

=
CCl

II

CCl
I

 (II-15) 
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Ahora, si suponemos que existe un alto rechazo de SO4
2−, cuando a la solución de NaCl se le agrega 

una solución de NaSO4, la migración de iones Na+ hacia la fase II debe compensar la 

concentración de cationes de la fase I y, así mismo, iones Cl− deben permear a través de la 

membrana para conseguir la neutralidad en la fase II (causado por los iones SO4
2− retenidos en la 

fase I y por la migración de iones Na+). En el caso de los iones Cl−, el rechazo será negativo 

debido al incremento de la concentración en la fase II. Este fenómeno es llamado efecto bomba o 

efecto Donnan y un esquema de lo descrito anteriormente, se observa en la Fig. II-20. 

 

Fig. II-20. Representación esquemática del desarrollo del equilibrio de Donnan (modificado 

de [30]). 

Con una membrana que posee una carga superficial, la atracción y repulsión de iones generarán 

una diferencia de concentración entre el seno de la solución de la alimentación y la superficie. 

Esto provocará una diferencia de presión osmótica que se compensa con una diferencia de 

potencial, logrando el equilibrio termodinámico entre ambas fases. Utilizando las Eqs. (II-7) al 

((II-9) para una especie 𝑖, se puede describir el potencial entre la membrana/alimentación: 

∆φD = φM − φF =
R T

zi F
ln (

ciF

ciM
) (II-16) 

donde 𝑐𝑖𝑀 y 𝑐𝑖𝐹 son las concentraciones de ion 𝑖 en la membrana y la alimentación, 

respectivamente, ∆𝜑, 𝜑𝑀 y 𝜑𝐹 son la diferencia de potencial de Donnan 

(membrana/alimentación), potencial de la membrana y potencial de la alimentación, 

respectivamente. Reordenando los términos de la Ec. (II-16) y para condiciones no-ideales: 

γiF ciF

γiM ciM
= exp (

−𝑧𝑖 F

R T
∙ ∆φD) (II-17) 
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donde 𝛾𝑖 representa el coeficiente de actividad, que puede ser calculado a partir del modelo de 

Davies, que relaciona el coeficiente de actividad con la fuerza iónica (𝐼) a través de una relación 

semi-empírica [67]:  

ln(𝛾𝑖) = −𝐴 𝑧𝑖
2 (

√𝐼

1 + √𝐼
− 𝑏𝐼) (II-18) 

I =
1

2
∑ 𝑧𝑖

2 𝑐𝑖𝐹

𝑁

𝑖=1

 (II-19) 

A =
√2 𝜋 𝑁𝐴

ln(10)
 (

𝑒2

4𝜋 𝜀0𝜀 𝑘 𝑇
)

3
2

 (II-20) 

Algunas modificaciones a la relación del efecto de exclusión de Donnan han sido incorporadas 

para obtener una descripción más adecuada al transporte de masa dentro de membrana que son 

posibles encontrarlas en investigaciones de modelación matemática en relación a cuantificar los 

mecanismos de separación de la NF.  

2.1.8 Mecanismo de transporte de iones 

La nanofiltración (NF) es una tecnología de separación con membranas mediante presión con 

características que se encuentran entre la ultrafiltración (UF) y la ósmosis inversa (RO). Su 

mecanismo de transporte de iones se basa en una combinación entre el transporte convectivo (UF) 

y difusivo (RO) en conjunto con transporte electromigrativo, basado en las propiedades de carga 

superficial mencionadas anteriormente.  

El transporte convectivo es asociado al paso del agua a través de la membrana debido a la 

diferencia de presión que existe entre la alimentación y el agua de permeado que se encuentra en 

el sistema. El gradiente de concentración en la membrana, se alcanza por el rechazo producido por 

la separación, lo que conduce al transporte difusivo. Por último, el gradiente de potencial que se 

produce en la interfase de la membrana conduce la generación del transporte electromigrativo. El 

potencial de Donnan en la interfase de la membrana para la alimentación y en el permeado, 

determina la distribución de la concentración en cada zona y así el rechazo de especies. La 

diferencia de presión ejercida en la membrana cargada induce un flujo convectivo en los poros, de 

un fluido que necesariamente se carga (para contrarrestar la carga de la membrana), que conduce 

una corriente eléctrica convectiva transitoria debido a la diferencia de especies cargadas entre la 

alimentación y permeado. Por lo tanto, una vez conseguido el estado estacionario, se produce una 
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diferencia de potencial a través de la membrana. La diferencia de potencial producida inhibe la 

acumulación de cargas al retardar el transporte de contra-iones y mejorando el transporte de co-

iones de modo que la corriente eléctrica neta es cero. La difusión es también responsable del 

potencial eléctrico difusivo debido al paso de especies iones a través de la estructura del material 

polimérico. 

Finalmente, los tres tipos de mecanismos son importantes en el transporte de iones y poseen una 

dependencia con los tipos de especies presentes y los parámetros operacionales del sistema. La 

Fig. II-21 representa en forma esquemática el perfil de concentración de iones en diferentes etapas. 

En la primera etapa, el soluto es transportado desde el seno de la solución hasta la interfase 

membrana-alimentación en forma convectiva, a través de una delgada película (𝛿). Debido a la 

interacción que tiene algunos iones con la carga de la membrana, algunos solutos pueden ser 

rechazados provocando un aumento de la concentración en la superficie (efecto de la doble capa 

eléctrica). El incremento de especies en la superficie podría provocar un efecto contradifusivo 

hacia el seno de la alimentación. En la segunda etapa, la interfase membrana-alimentación se 

produce el equilibrio electroquímico, ocurriendo la transferencia de masa dentro de la membrana 

en forma difusiva, convectiva y electromigrativa sobre la capa activa del polímero. Los efectos 

del soporte de la membrana sobre la concentración del permeado no son considerados debido a la 

alta porosidad y la baja resistencia al flujo. Finalmente, el transporte convectivo de las especies se 

produce en la salida del poro-membrana hacia el seno de la fase receptora o permeado. 

Dependiendo de las condiciones de operación de la separación y la carga superficial de la 

membrana, se produce la diferencia de potencial eléctrico (∆𝜑) sobre la membrana. 
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Fig. II-21. Perfil de concentración en una membrana de nanofiltración. 

Los múltiples fenómenos físicos de la separación, incluyendo el ensuciamiento, formación de 

biofouling o incrustaciones inorgánicas y la concentración por polarización, hacen que la 

modelación del proceso no sea trivial. Considerables son los esfuerzos que se han desarrollado 

para lograr describir el transporte de masa en los sistemas de separación de NF. Los primeros 

trabajos de modelación fueron desarrollados en base a la termodinámica irreversible [68, 69] y el 

transporte de masa a través de la membrana porosa cargadas descritas con la ecuación extendida 

de Nernst-Planck [70-72]. Ciertos grupos de investigación han ampliado el uso de la ecuación 

extendida de Nernst-Planck para incluir efectos de partición electrostáticos (Donnan), mecanismos 

dieléctricos y estéricos [57, 58, 60, 73-75]. Otros modelos basados en balances de fuerzas al paso 

de soluto a través del poro de la membrana (modelo poroso y el modelo poroso superficial) y 

formas modificadas del modelo de solución-difusión también se han aplicado para describir los 

sistemas de NF en diferentes tipos de tratamiento [75, 76]. Algunos modelos matemáticos más 

utilizados en la NF se describen en la siguiente sección. 
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2.1.9 Modelos matemáticos en la nanofiltración y el estado del arte en la aplicación 

La fenomenología de separación se debe aclarar en mayor medida, con el fin de obtener los 

parámetros que conduzcan a una optimización del proceso mediante la utilización de modelos 

matemáticos. La modelación matemática ha permitido la solución parcial de diferentes problemas 

asociados al tratamiento de separación con membranas incluyendo la configuración de una planta 

real, fenomenología y diseño estructural de los módulos de separación. 

El diseño e implementación de una planta de tratamiento de agua con membranas comerciales es 

posible crearla mediante la utilización de diversos programas disponibles por empresas como 

Hydranautics [77], Osmonics [78] y Koch [79], quienes en conjunto con el grupo de investigación 

Palmyra, crearon una versión adaptable para cualquier usuario de modo gratuito. Así como 

Palmyra, Dow Chemical también crea un programa llamado Reverse Osmosis System Analysis” 

(ROSA) que mediante una interfase de usuario sencilla permite determinar la configuración 

óptima de las membranas [80]. En modo general, estos programas se basan en cálculos similares 

a los realizados para la desalinización del agua de mar, con diferentes métodos de introducción de 

la composición de la alimentación y diseño de la planta, y presentar y evaluar diferentes 

configuraciones, parámetros, diseño y formatos, pero basados en sus propios módulos. Su 

predictibilidad es aceptable para algunas industrias, pero su precisión en el rechazo de sales es 

baja. 

En lo que respecta a la modelación del transporte de masa y calor, es posible encontrar una amplia 

variedad de modelos que permiten describir el transporte de especies a través de la membrana. El 

presente documento revisará brevemente algunos modelos en forma general para luego destacar 

en detalle los más utilizados y conocidos en la modelación de la NF.  

Uno de los primeros modelos más conocidos es el modelo de flujo en poros (pore-flow), utilizado 

para describir los principios de la ultrafiltración y el modelo de solución-difusión para la 

permeación de gas y más tarde para aplicaciones de pervaporación y RO [81]. El modelo de flujo 

en poros supone que el permeado fluye de manera convectiva a través de los pequeños poros de 

la membrana por medio de un gradiente de presión, mientras que la concentración del solvente y 

el soluto se mantienen uniformes dentro de la membrana[82]. Por otro lado, el modelo solución-

difusión establece que el permeado difunde a través de la membrana mediante un gradiente de 

concentración producido entre ambas fases, mientras que se supone que la presión del sistema 

permanece constante dentro de la membrana [82, 83]. Posteriormente, los modelos se clasificaron 
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en modelos que son independientes del mecanismo de separación o dependientes. Los modelos 

basados en la primera categoría fueron los conocidos modelos de no-equilibrio o termodinámicos 

irreversibles. Uno de los modelos más conocidos es el de Spiegler-Kedem model, considerado por 

algunos investigadores como un modelo de caja negra [68]. El enfoque de “caja negra” no incluía 

ninguna característica de separación de la membrana y, por lo tanto, proporcionaba poca 

información sobre los procesos fisicoquímicos involucrados en los mecanismos de transporte a 

través de la membrana. 

Los modelos puramente físicos o modelos de transporte mecánico, necesitan una diversidad de 

parámetros como la estructura, propiedades fisicoquímicas de las soluciones e interacciones de los 

iones con el solvente y la membrana. Se clasifican en dos categorías, Space-Charge (SC) y Teorell-

Meyers-Sierens (TMS) [84, 85]. El SC considera una membrana porosa que contiene una 

distribución radial y axial del potencial eléctrico y concentraciones iónicas a través de los poros. 

La distribución radial considera la ecuación de Poisson-Boltzmann. En el caso de los iones, se 

consideran como puntos cargados, transportados con la descripción de la ecuación de Nernst-Plank 

(ENP) y el flujo volumétrico por Navier-Stokes. Para el modelo TMS, se le considera una 

simplificación del modelo SC y se utiliza cuando la densidad de carga es razonablemente pequeña 

y los poros son suficientemente estrechos y por lo tanto aceptables bajo condiciones normales de 

la NF. El transporte de iones para el modelo, puede ser cuantificado usando las difusividades de 

los compuestos en los senos de las soluciones [65]. 

Actualmente, el modelo que adoptan la mayoría de los modelos matemáticos es el uso de la 

ecuación extendida de Nernst-Planck (ENP) para describir la transferencia de masa en las 

membranas [70, 73, 75, 86]. Esta ecuación permite describir los tres mecanismos de transferencia 

de masa: difusión, electromigración y la convección, que son causado por los gradientes de 

concentración, potencial eléctrico y la presión a través de la membrana. 

Probablemente uno de los modelos de NF más utilizados es el “Donnan-steric-pore model” 

(DSPM) desarrollado por Bowen et al. [87]. La ecuación ENP fue modificada para incluir los 

efectos de impedimento para la difusión y convección, y se supuso que el coeficiente de partición 

de equilibrio es debido a los efectos eléctricos (Donnan) y exclusión por tamaño (estérico). La 

aplicación del modelo para describir la separación de ciertas sales como NaCl y Na2SO4 

obtuvieron un buen ajuste con los datos experimentales en ciertos estudios realizados con 

diferentes membranas de NF [72, 87]. Sin embargo, la presencia de sales como MgCl2 o MgSO4 

causaban un cambio en la carga superficial de la membrana (negativo a positvo) debido a efectos 
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de adsorción de iones en la superficie y la aplicación del modelo DSPM no logró buenos 

resultados. Posteriormente, el modelo fue evolucionando al incorporar otros parámetros que 

permitían incluir al DSPM, efectos la carga de la membrana, radio de poro, espesor de la 

membrana, exclusión dieléctrica, cambios en las propiedades de transporte dentro de los poros, 

entre algunos. El resultado de la modificación del DSPM demostró aumentar el ajuste con los 

datos experimentales. 

Posteriormente al DSPM, Vezzani y Bandini [86] presentaron el modelo DSPM & DE, una 

extensión del modelo DSPM que incluye la exclusión dieléctrica. En el modelo se incluye las 

propiedades estructurales y las propiedades del solvente confinado (poros) y en el seno de la 

solución, que son responsables de la exclusión dieléctrica. El modelo permitió obtener buenas 

predicciones del rechazo producido, como por ejemplo, para la desalación del agua de mar con 

sales que poseen una alta concentración, típicas a las del agua de mar [88]. 

Finalmente, la evolución del modelo DSPM permitió establecer las bases de otros modelos 

matemáticos para lograr entender el mecanismo de separación de las membranas de NF. Entre 

algunos se puede mencionar: SEDE (steric, electric and dieletric exclusión) [89], ENP y equilibrio 

de Donnan con la teoría de Gouy-Chapman [49], DSPM con el modelo de difusión para la 

concentración por polarización (CP) [90] o modelos basados en el ensuciamiento 

orgánico/inorgánico (modelo de capa de gel, presión osmótica, resistencias en serie y formación 

de queque) [91].  

2.1.9.1 Modelo de difusión-solución (SDM) 

Es parte de un conjunto de modelos semi-empíricos encontrado en diferentes investigaciones para 

la simulación de plantas de tratamiento de aguas residuales o desalinización del agua de mar 

utilizando membranas de osmosis inversa. El modelo SDM describe el transporte de agua y soluto 

en membranas de NF/RO en tres etapas: adsorción, difusión y desorción [92, 93] y posee las 

siguientes suposiciones: (1) las velocidades de cada lado de la membrana están en equilibrio con 

el material de la membrana en la interfase, por lo tanto, las velocidades de las etapas de adsorción 

y desorción son mucho  mayores que la difusión; (2) la superficie de la membrana es homogénea 

y no porosa; (3) no existe un acoplamiento entre el soluto y el agua debido a que tienen diferentes 

gradientes químicos a través de la membrana; (4) el flujo de soluto es independiente de la presión 

hidráulica pero dependiente de la concentración; (5) el coeficiente de difusión del agua es 

constante a través de la membrana debida a la humectación de la misma[94]. La fuerza impulsora 
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se encuentra gobernada por la gradiente del potencial químico. Por lo tanto, el flujo de un 

componente i por área de membrana es: 

ni̇ = −Ci ∙
Di

M

Rg ∙ T
∙

dμi
M

dx
 (II-21) 

Si se supone como constante la movilidad a través de la membrana, la Ec. (II-21) puede ser 

integrada dentro de la membrana (0 a ∆𝑥), obteniendo el flujo volumétrico de agua como: 

Jw = −Cw ∙
Dw

M

Rg ∙ T
∙

MW

ρW

μw,∆x
M − μw,0

M

∆x
 (II-22) 

Ahora, si se supone el equilibrio químico en las interfases de alimentación-membrana y permeado-

membrana, la Ec.(II-22) puede escribirse como: 

Jw = −Cw ∙
Dw

M

Rg ∙ T
∙

MW

ρW

μw
P − μw

F

∆x
 (II-23) 

Sustituyendo la definición de potencial químico en la Ec. (II-23) y reacomodando términos, se 

obtiene: 

 

Jw = −
Cw ∙ Dw

M ∙ Vw
̅̅ ̅̅

Rg ∙ T ∙ ∆x
∙

MW

ρW
∙ [

Rg ∙ T

Vw
∙ ln aW

P −
R ∙ T

Vw
∙ ln aW

F + PP − PF] (II-24) 

Por otro lado, la presión osmótica para soluciones diluidas se define como: 

πw = −
Rg ∙ T

Vw
̅̅ ̅̅

∙ ln aW ≈ −
Rg ∙ T

Vw
̅̅ ̅̅

∙ ln xW =
Rg ∙ T

Vw
̅̅ ̅̅

∙ ln (1 − ∑ xi

i

) ≈
Rg ∙ T

Vw
̅̅ ̅̅

∙ ∑ xi

i

 (II-25) 

Sustituyendo la Ec. (II-25) en la Ec. (II-24):  

Jw = −
Cw ∙ Dw

M ∙ Vw
̅̅ ̅̅

Rg ∙ T ∙ ∆x
∙

MW

ρW
∙ [PF − PP − πw

F − πW
P ] (II-26) 

Si la densidad de empaquetamiento de la membrana es despreciable y la solución es diluida, el 

flujo es linealmente proporcional de la diferencia de presión neta por una constante de 

proporcionalidad, llamada como la constante de la membrana o permeabilidad del agua (𝐿𝑃). La 

constante es determinada mediante mediciones de permeación al agua en función de la presión 

transmembrana. Por lo tanto, la ecuación que permite determinar el flujo de agua a través de la 

membrana es: 
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Jw = LP ∙ (∆P − ∆π) (II-27) 

De forma similar es posible definir el flujo de soluto como: 

Ji = B ∙ ∆C (II-28) 

donde 𝐵 es la constante de permeabilidad del soluto y ∆𝐶 es la diferencia de concentración del 

soluto en ambos lados de la membrana. A partir de las Ec. (II-27 y (II-28), es posible definir los 

otros términos que son característicos de la membrana. Por ejemplo, si se define la concentración 

iónica en el permeado como 𝑐𝑃 posee un valor muy pequeño, el flujo de sal no es significativo con 

respecto a la permeación del agua, por lo tanto, se puede obtener la siguiente relación: 

Cp =
Ji

Ji + Jw
≈

Ji

Jw
 

(II-29) 

Ahora, si la relación anterior se sustituye en el rechazo real de la membrana, se obtiene: 

Rreal = (1 −
Ji

C𝑚 ∙ Jw
) ∙ 100 = (1 −

B ∙ (C𝑚 − C𝑝)

C𝑚 ∙ Jw
) ∙ 100 = (

1

1 + B
Jw

⁄
) ∙ 100 (II-30) 

A partir de la Ec. (II-30) se obtiene que, con un aumento del flujo de permeado, se aumenta el 

rechazo y se aproxima al valor de 100% ya que los flujos de agua e ion no se acoplan y, por lo 

tanto, el rechazo es independiente de la concentración de alimentación. Esta particularidad, es la 

debilidad del modelo SDM, que hace inapropiada la aplicación en procesos de nanofiltración 

donde la concentración de alimentación tiene un efecto significativo en el rendimiento de 

separación.  

Por otro lado el fenómeno de concentración por polarización (CP), la concentración del soluto en 

la superficie de la membrana (𝐶𝑚) es diferente a la concentración en el seno de la solución (𝐶𝑓) y 

la expresión que representa el transporte de solutos en la capa polarizada de concentración puede 

derivarse desde la teoría de capa límite como [95]: 

Cm − Cp

Cf − Cp
= exp 

Jw

ki
 (II-31) 

donde 𝑘𝑖 es el coeficiente de transferencia de masa que se encuentra en función del coeficiente de 

difusión y el espesor de la capa polarizada (𝐷/𝛿). En el caso de la Ec.(II-31), se puede observar 

la dependencia que tiene el flujo de permeado con la concentración del soluto en la superficie de 

la membrana que es posible obtenerla mediante a sistemas de iteración matemática. 
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2.1.9.2 Modelo termodinámico irreversible 

El modelo termodinámico irreversible o Spielger-Kedem, es probablemente el modelo más 

utilizado para simular el transporte de solutos a través de las membranas de NF/RO. En este 

método, no es posible obtener una descripción detallada del transporte de iones. Sin embargo, el 

modelo persigue tres mecanismos importantes: permeabilidad hidráulica, permeabilidad del soluto 

y el coeficiente de reflexión (σ). Este modelo está limitado, en principio, para soluciones de sales 

binarias. La derivación de Spiegler and Kedem expresan el flujo de permeado y el de soluto a 

través de la membrana como:  

Jv = LP ∙ (∆p − σ∆π) (II-32) 

Js = −Ps

dcs

dx
+ (1 − σ) ∙ Cs ∙ Jv (II-33) 

donde, 𝑃𝑠 es la permeabilidad del soluto, 𝐿𝑃 es la permeabilidad del agua pura, 𝜎 el coeficiente de 

reflexión, ∆𝑝 la presión transmembrana y ∆𝜋 la presión osmótica de la alimentación. El coeficiente 

de reflexión representa la capacidad de separación de la membrana. Integrando la Ec. (II-33), se 

obtiene una expresión del rechazo del soluto (𝑅𝑖) como: 

Ri =
σ(1 − F)

(1 − σF)
= 1 −

Cp

Cf
 (II-34) 

F = exp (−
Jw(1 − σ)

Ps
)  (II-35) 

𝑅 es el actual valor del rechazo que considera el factor de la polarización por concentración. 

Combinando la ecuación Ec. (II-34) con la teoría de capa límite de la Ec. (II-31), el rechazo global 

a través de la membrana puede ser expresado como: 

R

1 − R
=

Cf − Cp

Cp
=

σ [1 − exp (−
Jw(1 − σ)

Ps
)]

(1 − σ) exp (
Jv
k

)
 (II-36) 

La Ec. (II-36) ha sido empleado en diversas investigaciones para describir el transporte de solutos 

a través de las membranas de RO [91, 96-98]. Sin embargo, los resultados obtenidos no permiten 

optimizar la separación basada en la estructura y las propiedades de la membrana. Las primeras 

aproximaciones del modelo, se desarrollan en base a una separación de una membrana plana con 

un coeficiente de transferencia infinito, es decir, una solución diluida ideal.  
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La mayor ventaja del modelo es su fácil aplicación para identificar el comportamiento del rechazo 

de una gran variedad de solutos. Varios investigadores han mejorado el sistema fenomenológico 

correlacionando 𝜎 y 𝑃𝑠 con parámetros como descripción de tamaño molecular, propiedades de la 

membrana o la concentración de iones [99, 100].  

2.1.10 Ensuciamiento de la membrana 

Uno de los grandes desafíos es el ensuciamiento que se produce en las membranas. El 

ensuciamiento es definido como la pérdida de permeabilidad debido a la deposición o acumulación 

de material en la interfase de la membrana, que incluye compuestos orgánicos e inorgánicos como, 

partículas, materia orgánica y sales precipitadas [43, 91, 101]. El ensuciamiento causa impactos 

en la eficiencia de la membrana expresando como una disminución del permeado, incremento en 

la presión de alimentación, disminución de la calidad del producto y disminuyendo la vida de la 

membrana [91]. El ensuciamiento que se produce sobre la membrana ha sido estudiado en forma 

extensa por muchos autores, con el objetivo de determinar los factores responsables de la 

formación o acumulación de depósitos en la superficie. La hidrofobicidad de la superficie, la carga 

superficial y la rugosidad han sido uno de los parámetros que se cree que juegan un papel 

importante en la formación del ensuciamiento, sin embargo, las investigaciones actuales han 

reportado contradicciones de estos efectos en las propiedades de la membrana en función de la 

disminución del flujo de permeado [43, 91]. Estas contradicciones se generan probablemente 

debido a la amplia variedad de contaminantes evaluados y los diferentes métodos que se han usado 

para determinar el ensuciamiento. En general, todas las membranas son propensas al 

ensuciamiento y utilizar un buen pretratamiento y escoger una membrana de NF adecuada para la 

aplicación a utilizar, son elementos claves para no tener problemas en la separación. 

Schaefer et al. [102] demostraron que los mecanismos de ensuciamiento son complejos y 

dependen del tipo de contaminante y su interacción con la membrana. Los autores destacaron que 

las causas primarias del decaimiento del flujo de permeado se producen por precipitación de 

sustancias sobresaturadas, deposición de partículas finas orgánicas o coloides, reacción química 

entre los solutos y la superficie de la membrana, adsorción de especies de bajo peso molecular, 

formación irreversible de la formación de gel de sustancias macromoleculares y biofouling o 

colonización de bacterias sobre la superficie. 

El tipo más recurrente de ensuciamiento en la aplicación de membranas de NF para el tratamiento 

del drenaje ácido, es la formación de incrustaciones en la superficie. La formación de 
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ensuciamiento debido a compuestos inorgánicos depende de muchos factores como las 

características de las membranas, el tipo de flujo y los módulos de membrana, las características 

de la alimentación y las condiciones de operación de la planta [103-108]. La incrustación que se 

produce en la superficie de las membranas de NF/RO, se genera como resultado del aumento de 

la concentración de una o más especies más allá de los límites de solubilidad causando la 

precipitación sobre la membrana. En procesos como la NF o RO, el problema aparece cuando las 

sales disueltas son concentradas 4-10 veces, en operaciones donde el objetivo es recuperar gran 

parte del agua contenida en el efluente.  

La incrustación, ocurre siempre que el producto iónico de una sal, escasamente soluble en la 

corriente de concentrado, excede su producto de solubilidad en el equilibrio. En el caso de la 

filtración de aguas ácidas con metales, es común observar que la disminución del flujo de 

permeado se produce por la formación de depósitos de sales como el CaCO3, CaSO4 ∙ xH2O, 

Ca3(PO4)2, BaSO4 entre algunas. La Tabla II-3 muestra la constante de solubilidad de los 

compuestos inorgánicos más comunes que causan incrustaciones en la superficie de la membrana. 

Tabla II-3. Constantes de solubilidad de las especies inorgánicas más comunes que causan 

incrustaciones en la superficie de las membranas[91]. 

Sal Constante de solubilidad (25 °C) 

CaCO3 2.80×10-9 

CaHPO4 1.00×10-7 

CaSO4 4.93×10-5 

Ca3(PO4)2 2.07×10-29 

MgCO3∙3H2O  2.38×10-6 

Al(OH)3 1.30×10-33 

Ca(OH)2 5.50×10-6 

Fe(OH)3 2.79×10-39 

FePO4∙2 H2O 9.92×10-29 

 

El decaimiento del flujo de permeado causado por el ensuciamiento es, generalmente, clasificado 

como un proceso reversible o irreversible, dependiendo de la efectividad del proceso para 
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controlar el ensuciamiento de la membrana o la tecnología de limpieza utilizada. El ensuciamiento 

reversible se denomina a la condición en que la membrana puede ser recuperada, es decir recuperar 

el valor inicial de flujo de permeado, mediante un lavado físico. Mientras que el lavado 

irreversible, es la condición en la que la membrana puede ser recuperada mediante un lavado 

químico. Generalmente, ambas situaciones pueden cuantificarse mediante un análisis de 

resistencias a la filtración causado por el ensuciamiento de la membrana. 

2.1.10.1 Modelos de resistencia para cuantificar el ensuciamiento 

El incremento del ensuciamiento de la membrana aumenta la resistencia al paso del agua a través 

del ella. Las resistencias que son responsables del decaimiento del flujo de permeado son: 

resistencia de la membrana (𝑅𝑚), resistencia de la capa polarizada (Rcp), resistencia del queque 

(Rc) y la resistencia del bloqueo de poros (RP). Por lo tanto, la resistencia total durante la filtración 

se puede expresar como: 

RT = Rm + Rcp + Rc + RP (II-37) 

Según el tipo de membrana se consideran ciertos tipos de ensuciamientos en la membrana. Por 

ejemplo, para membranas poros las cuatro resistencias expresadas en la Ec. (II-37) son 

consideradas para evaluar la resistencia global, sin embargo, para las membranas no porosas, la 

resistencia por bloqueo de poros (𝑅𝑃) no es considerada. 

La resistencia de la membrana (𝑅𝑚) es causada por las propias propiedades estructurales de la 

membrana. Para cuantificar la resistencia, generalmente se realiza una filtración con agua destilada 

o desionizada para evitar los efectos de ensuciamiento y de polarización. Por lo tanto, 𝑅𝑚 se 

determina mediante: 

Rm =
∆P

μ J0
 (II-38) 

donde 𝜇 es la viscosidad del solvente, ∆𝑃 es la diferencia de presión aplicada entre la alimentación 

y el concentrado, y 𝐽0 es el flujo de permeado de la membrana limpia. 

2.1.10.2 Mecanismo del ensuciamiento inorgánico 

Dos mecanismos son ampliamente reconocidos en el crecimiento de las incrustaciones producidas 

en las membranas, cristalización de superficie y cristalización en el seno del fluido. Ambos 

mecanismos son resultados directo del efecto de la sobresaturación de las sales. La cristalización 
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de superficie ocurre debido al crecimiento de incrustaciones depositadas en la superficie de la 

membrana, resultado en una disminución del flujo de permeado y un bloqueo de la superficie. 

Mientras que la superficie en el seno del fluido, ocurre cuando se forma la saturación en la solución 

causando el crecimiento de pequeñas partículas (cristalización homogénea) y pueden 

posteriormente depositarse en la superficie como sedimentos o conglomerados para formar una 

torta o queque que produce también una disminución del flujo de permeado. Una representación 

esquemática de los dos mecanismos de cristalización se presenta en la Fig. II-22. 

 

Fig. II-22. Ilustración esquemática de los mecanismos de crecimiento de cristales en la 

superficie de la membrana (modificado de [104, 109]) 

La cristalización o precipitación de una sal en la superficie de la membrana implica la nucleación 

y crecimiento. Cualquiera de los dos pasos puede controlar el proceso de la formación de la 

incrustación [102].  

2.1.10.2.1 Nucleación 

La nucleación, es donde pequeñas partículas, átomos o moléculas se unen en sitios específicos 

separados de la fase de origen. Estas uniones o conglomeraciones se les llaman clusters. 

Posteriormente, los clusters crecen y aumentan su volumen, debido a la atracción de otras 

moléculas individuales, primero entre las partículas y luego, más tarde, con las clusters ya 

formados. La unión y, en algunos casos desunión, ocurren en forma natural y, finalmente, forman 

núcleos de futuros cristales.  

El cluster que se encuentra en equilibrio con la disolución sobresaturada, se denomina núcleo o 

cluster de tamaño crítico. Posteriormente, los clusters aumentan su tamaño en la solución 

sobresaturada hasta lograr un tamaño maroscópico. 



Capítulo II- Estado del arte 

77 

 

Por otro lado, la nucleación producida en la superficie es de tipo heterogénea y se genera en ciertos 

sitios específicos que pueden localizarse en los poros o en la superficie de la membrana 

2.1.10.2.2 Crecimiento de cristales 

Para el caso de la cristalización homogénea, los cristales que tienen una dimensión crítica pueden 

alcanzar un tamaño considerable mayor y, por efecto de la gravedad, precipitan en la superficie de 

la membrana (Fig. II-22) [110]. 

La nucleación heterogénea, el núcleo inicial crece en el tiempo para formar una pequeña capa 

delgada, a veces porosa, en la superficie [109, 111]. Este crecimiento crea una resistencia 

hidráulica a la permeación de agua a través de la membrana. Posteriormente, otros núcleos 

difundirán hacia el núcleo inicial y unirán formando un tamaño más grande, incrementando el 

tamaño de la incrustación en la membrana.  

2.1.10.3 Factores que afectan el ensuciamiento o formación de incrustaciones inorgánicas 

Las condiciones que inducen la formación de incrustaciones en la superficie de la membrana 

pueden ser varias. Entre las condiciones de operación, mencionadas por algunos autores [91, 101, 

109], la interacción partículas-iones con la membrana, pH, temperatura, presión de operación, 

velocidad de alimentación, composición química e interacción de especies, propiedades de la 

membrana (porosidad, rugosidad, ángulo de contacto, etc.) y geometría del módulo. 

Con respecto a la interacción de especies con la membrana, Guo et al. [101] reportan que la 

adsorción es un importante mecanismo que causa el ensuciamiento causado por la presencia de 

coloides o iones a fines a la superficie polimérica. La interacción de corto alcance entre las 

partículas como la adsorción, la atracción de fuerzas de van der Waals y la repulsión/atracción 

electrostática pueden resultar particularmente significativas cerca de la pared de la membrana, 

donde la presencia del efecto de la polarización por concentración (CP) reduzca drásticamente la 

distancia entre las partículas. La CP es un fenómeno que se produce cuando la concentración de 

los solutos y partículas en la vecindad de la superficie de la membrana es más alta que la 

concentración en el seno de la alimentación, causando una contra-difusión hacia la alimentación 

(Fig. II-21). Por lo tanto, la concentración de las sales o partículas pueden aumentar hasta lograr 

la sobresaturación en la superficie, independientemente, si la solución de alimentación se 

encuentra saturada o no saturada. Por otro lado, la elevada concentración de solutos en la 
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superficie, también aumenta la probabilidad de arrastre de especies, iones o partículas a la 

corriente del permeado por arrastre del solvente a través de la membrana. 

La rugosidad de las membranas de NF, es una propiedad de la membrana que siempre ha causado 

reportes contradictorios con respecto al ensuciamiento. Hoek et al. [112], demostraron que una 

superficie lisa tiende a tener menos cristales sobre la membrana que superficies más rugosas. Esto 

se explica debido a que el aumento de la rugosidad aumenta la energía libre de la superficie, 

contribuyendo a un aumento de adhesividad y mejora la captura de los cristales. Otro estudio 

mediante AFM, demostró que las partículas se acumulan preferentemente en los valles que poseen 

las membranas rugosas, causando un “taponamiento” y un drástico decaimiento de la 

permeación[113]. Sin embargo, Hirose et al. [114] demostraron  que el aumento de área disponible 

de la membrana rugosa genera mayores vórtices en la superficie, aumentando el efecto de cizalle 

en el paso del flujo de la solución filtrante. Esto último, puede provocar una disminución del 

ensuciamiento en la superficie y, por otro lado, una mayor área de la superficie disponible para 

permear el agua a través de la membrana. 

En cuanto a las variables operacionales, la velocidad de alimentación posee directa relación con 

el corte cizalla que se genera en la superficie de la membrana. Un incremento en la velocidad, la 

probabilidad de agregación de partículas en la superficie disminuye, debido a que el CP es menor 

a velocidades mayores de alimentación [115]. La presión de operación o presión transmembrana, 

reduce el efecto del esfuerzo de corte cuando se incrementa, debido a que el flujo convectivo causa 

que el movimiento de partículas o especies hacia la membrana aumente. Este fenómeno, 

eventualmente, induce un incremento de especies en la pared de la membrana y, por lo tanto, 

aumenta la probabilidad de saturación y cristalización en la superficie. 

La composición o especiación química de la solución de alimentación, también posee un 

importante efecto, en forma indirecta, en el ensuciamiento de la superficie. Una forma indirecta 

se refiere principalmente a que la interacción iones-membrana, debido a los efectos de la superficie 

de carga, es el fenómeno responsable de la generación de cristales en la superficie. Así mismo, el 

incremento de la concentración en la alimentación, el tipo de electrolito (1:1, 2:1, 1:2, etc.), el pH, 

la fuerza iónica y la presencia de iones cargados serán también responsables.  

2.1.10.4 Ensuciamiento por sulfato de calcio o yeso 

El más común de los compuestos inorgánicos producidos mediante la filtración con membranas 

de NF, en drenajes ácidos de minas, es el sulfato de calcio. El CaSO4 puede precipitar en tres 
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formas cristalográficas: yeso o sulfato de calcio dihidratado (CaSO4 ∙ 2 H2O), hemihidrato 

(CaSO4 ∙ 1/2 H2O) y anhidro (CaSO4), siendo el yeso el más común de encontrar a 20°C [109]. 

Ciertas investigaciones [104, 116-119], demostraron que la formación de yeso que ocurre puede 

encontrarse en dos tipos de morfologías: agujas y plaquetas, con estructuras monoclínicas y 

prismáticas (Fig. II-23). 

 

 

Fig. II-23. Ensuciamiento inorgánico debido a la cristalización de yeso: (a) plaquetas y (b) 

agujas [119]. 

La morfología del cristal de CaSO4 que ha sido observado resulta dependiente de la razón de 

sobresaturación y la cinética de la cristalización [109]. La forma de aguja ha sido generalmente 

reportada bajo condiciones en que la razón de sobresaturación (razón del producto de la actividad 

iónica por la solubilidad) <2.27, dominado por la cristalización en superficie y caracterizado por 

un largo tiempo de inducción antes de la nucleación [120]. Por otro lado, la forma de plaquetas se 

ha producido a una razón de sobresaturación >10.86, dominado por la cristalización homogénea. 

Ambas situaciones pueden ser encontradas en los módulos de separación con membrana. Shih et 

al. [119], demostró mediante pruebas a escala de laboratorio en membranas planas de RO los 

cristales formados a lo largo de la membrana mediante una caracterización por SEM. La solución 

modelo de CaSO4 de una concentración sobresaturada, mostró la formación de cristales tipo aguja 

en la entrada de la membrana, una forma combinada de estructuras entre agujas y plaquetas de 

tamaños micrométricos en el centro de la membrana, y para finalizar, estructuras de parcialmente 

a completamente en forma de rosetas con tamaños milimétricos. Los autores concluyeron que el 

grado de ensuciamiento de la membrana, a lo largo del canal de filtración, se presentó debido al 

incremento de la concentración por polarización. 
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2.1.10.5 Técnicas para controlar el ensuciamiento inorgánico 

Las tres medidas más importantes para evitar la formación del ensuciamiento inorgánico son 

[109]: 

1. Alterar las características del efluente de alimentación 

2. Optimización de los parámetros de operacionales del sistema 

3. Adición de antiincrustantes 

Como se menciona anteriormente, estos métodos o técnicas dependen principalmente de la 

naturaleza del agua o efluente de alimentación, compatibilidad de la membrana con la adición de 

reactivos ácidos o básicos o inhibidores de ensuciamiento y los costos. 

Alterar las características del efluente se refiere a minimizar la tendencia de formar incrustaciones 

en el tratamiento, por ejemplo, la sobresaturación. Para ello, generalmente se utilizan diferentes 

técnicas de pretratamiento para limitar la concentración de los minerales o reducir la alcalinidad. 

Entre las técnicas de pretratamiento más utilizadas se encuentra: el intercambio iónico, adsorción, 

acidificación y coagulación-floculación [109]. 

Optimizar los parámetros de operación y el diseño del sistema de tratamiento permite minimizar 

el riesgo de incrustaciones, manteniendo por debajo de los límites de sobresaturación de los 

compuestos inorgánicos. Eventualmente, la formación de incrustaciones es inevitable, sin 

embargo, se puede disminuir o retardar la cinética de generación de núcleos o cristales. Son varias 

las soluciones para optimizar el tratamiento. Se puede mencionar parámetros como limitar la 

presión de operación [91, 101, 121], caudales altos de alimentación [91, 101], baja recuperación 

de agua-producto [122-124], invertir el canal de alimentación del módulo [109, 121], 

desmineralización intermedia de etapas [109], entre algunas. 

La adición de antiincrustantes en la corriente de alimentación inhibe el crecimiento o formación 

de ciertos de cristales de compuestos inorgánicos. Los antiincrustantes perturban la estructura 

ordenada de la red de los compuestos orgánicos e inorgánicos que pueden precipitar e impiden la 

etapa de crecimiento de los cristales [106]. Por ejemplo, el carbonato de calcio, puede permanecer 

como vaterita, en lugar de transformarse en calcita más estable y precipitar [125]. La adición se 

realiza en la alimentación y, debido a su tamaño, también son rechazados por la membrana y 

quedan retenidos en la corriente de rechazo del tratamiento. Existen diferentes tipos de 

antiincrustantes y mecanismos de acción que son detallados en la siguiente subsección. 
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En lo que respecta a las técnicas para inhibir o retardar el ensuciamiento, la presente investigación 

se centra fundamentalmente en realizar una caracterización operacional que pueda disminuir la 

formación de ensuciamiento, sin alterar la composición original del AMD. Adicionalmente, se 

estudió el efecto que posee la adición de antiincrustantes y su respuesta frente a pruebas de alta 

recuperación de agua. La investigación realizada con antiincrustantes aún se encuentra en 

desarrollo, pero algunos resultados se presentan en la sección 7.2. 

2.1.10.5.1 Tipos de antiincrustantes  

Los antiincrustantes disponibles comercialmente se presentan principalmente en tres categorías: 

(1) fosfatos, (2) fosfonatos y (3) policarboxilatos. 

Fosfatos o polifosfatos, como el sodio hexametafosfato (SHMP), fueron los primeros 

antiincrustantes comercialmente disponibles para el uso en sistemas de separación con 

membranas. La funcionalidad radica principalmente en el grupo fosfato que pueden secuestrar 

principalmente hierro, manganeso y metales alcalinotérreos como el calcio y el magnesio [126]. 

La mayor desventaja es la hidrólisis de polisulfatos. Estos pueden generar otro tipo de 

ensuciamiento inorgánico en presencia de calcio, formando el fosfato de calcio, generalmente a 

altas temperaturas de operación (>45 °C) [109]. 

Fosfonatos son compuestos más estables que los fosfatos a altas temperaturas, y poseen una mayor 

efectividad en la inhibición de incrustaciones de 𝐶𝑎𝐶𝑂3, 𝑀𝑔(𝑂𝐻)2 y 𝐵𝑎𝑆𝑂4 [109, 126]. Sin 

embargo, al igual que los fosfatos, pueden generar precipitaciones de fosfato de calcio. 

Los policarboxilatos son polielectrolitos de carácter aniónico de bajo peso molecular, usados como 

agentes quelantes para cationes multivalentes, que pueden dispersar las partículas en el medio 

evitando la formación de núcleos. Su efectividad depende del peso molecular, número de grupos 

funcionales carboxílicos y la distribución espacial de los grupos funcionales que contiene [109, 

127]. Una ventaja importante es que son amigables con el medio ambiente.  

En literatura es posible encontrar diferentes enfoques para clasificar la eficacia de un 

antiincrustante [106, 118, 128-131] y establecer la dosis mínima necesaria para disminuir los 

riesgos de ensuciamiento en la desalinización. El mecanismo de acción aún no es muy claro. Se 

han sugerido que los antiincrustantes se adsorben en los cristales nuevos, retrasando o deteniendo 

el crecimiento de un cristal de mayor tamaño [128]. También se ha establecido que aumentan la 

energía superficial de los núcleos cristalinos, lo que reduce efectivamente la tasa de nucleación 

[132]. Diferentes tipos de formulación de antiincrustantes podrían tener diferentes grados en la 
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nucleación o en el crecimiento, además que la presencia de otros compuestos como el 𝐴𝑙+3 

también pueden modificar el tiempo de inducción de la formación de cristales. En lo que respecta 

a la aplicación de antiincrustantes, es posible encontrar investigaciones que se enfocan 

principalmente en la desalinización [106, 109, 118, 126, 128-131, 133-136] y escasamente en 

aguas residuales [16, 137, 138].  

2.1.11 Estado del arte en el tratamiento del drenaje ácido de minas mediante membranas 

de nanofiltración. 

En un aspecto más amplio, debido a las características y propiedades de las membranas de NF, es 

decir, su separación selectiva de especies con carga, alta permeabilidad, modular, bajos tiempos 

de operación, alta capacidad de respuesta a los cambios de la solución de alimentación y bajo 

requerimiento energético, el campo predominante de aplicación puede situarse fácilmente en el 

tratamiento de aguas residuales. Además, la NF genera un producto de permeado de alta calidad 

que puede reutilizarse en algún proceso industrial, reduciendo así los costos de la captación de 

agua fresca y el tratamiento de efluente de cualquier etapa. En base a lo anterior, el interés de la 

aplicación de la NF ha aumentado, principalmente a la necesidad de implementar una tecnología 

que sea más sostenible a las estrictas regulaciones y normativas ambientales, a la creciente 

demanda del consumo y calidad del agua, a la creciente preocupación ambiental y la incorporación 

de tecnologías avanzadas de tratamiento en la industria moderna. Entre algunas aplicaciones de 

mayor éxito se encuentra en el tratamiento del agua [139-146], industrias de alimentos [147-149] 

y producción de leche [150, 151], además, otras aplicaciones en la industria química en 

aplicaciones como fármacos [152-154], textiles [155], papel [156-158] y compuestos orgánicos e 

inorgánicos en general [52, 58, 159-172]. 

El diseño y operación de los procesos de separación con membranas requiere muchos métodos 

cuantitativos para desarrollar una descripción completa de la separación y predicción del 

rendimiento en la filtración. La separación, como se ha mencionado anteriormente, depende de 

factor hidrodinámicos y de eventuales interacciones que ocurren entre el flujo de alimentación con 

la superficie de las membranas de la nanofiltración o en el interior de los poros. La presente 

investigación se centra en elementos importantes en pueden ser importantes en el desarrollo a una 

escala piloto del tratamiento y posteriormente a una industrial. Los aspectos más importantes se 

muestras en la Fig. II-24. 
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Fig. II-24. Representación esquemática de los temas abordados en la aplicación de 

tratamientos de Nanofiltración 

Si bien existe una exhaustiva documentación sobre el tratamiento de diferentes efluentes mediante 

nanofiltración, también es posible encontrar trabajos asociados sobre el tratamiento de los AMD 

a escala de laboratorio. Por ahora, las investigaciones y aplicaciones de esta forma de tratamiento 

aún son limitadas y su utilización es a menor escala, sin embargo, a la fecha los resultados 

presentados para la NF son muy promisorios, considerando que entrega un alto rechazo de metales 

y sulfatos a menor costo energético, en comparación con la RO, además de ofrecer una buena 

alternativa debido a su alto rechazo de iones polivalentes. 

Las investigaciones que han abordado el tratamiento del AMD mediante membranas de NF [12-

19] se centran en la comparación de la eficiencia y eficacia entre RO y NF,  y escasamente en 

proveer un análisis operacional y fenomenológico de la aplicación en membranas modulares 

enrolladas en espiral, y el efecto que poseen ciertos iones sobre la carga superficial y su 

dependencia con el efecto de repulsión y atracción electrostático de la superficie de la membrana. 

Rieger et al. [173] compararon membranas de NF (NF99) y RO (RO 98pHt) en el tratamiento de 

AMD de cobre para demostrar que la utilización de membranas de NF generan un permeado de 

calidad y muy cerca de la norma de descarga de efluentes. Al-Rashdi et al. [14] evaluó la 

separación de la membrana NF270 bajo diferentes parámetros operaciones como el pH, presión, 
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concentración y operación continua, demostrando los efectos que producen los cambios 

operacionales sobre la permeación y el rechazo de especies. Sin embargo, las presiones de 

operación utilizadas por los autores no representan las condiciones normales de trabajo en 

aplicaciones reales de la NF. Aguiar et al. [21], Andrade et al. [22] y Ricci et al. [19] investigaron 

la aplicabilidad del tratamiento de la NF en drenajes mineros de oro en Brasil. Sus resultados 

demostraron que, bajo ciertas condiciones operacionales, es posible escalar la aplicación de la NF 

en sistemas de tratamientos de mayor capacidad. Pruebas de operación continua, métodos de 

recuperación de membranas, cambios operacionales, pH fueron algunos de los parámetros más 

importantes analizados. Sin embargo, gran parte de los experimentos fueron realizados en 

membranas de pequeña escala (75 cm2) y velocidades de alimentación alejadas a la realidad de 

una planta de tratamiento por membranas. 

Investigaciones con respecto a la concentración de la alimentación, buscan determinar la 

capacidad que poseen las membranas con cambio en el contenido de iones o especies en el efluente 

y, además, analizar la eficiencia cuando se desea maximizar la recuperación de agua en el 

tratamiento de separación. Por ejemplo, si el objetivo del tratamiento busca obtener una 

recuperación de agua de un 70 o 80%, el diseño de la planta de NF o RO debe contemplar dos o 

tres etapas de filtración y, por lo tanto, la concentración se incrementará en al menos tres a cuatro 

veces la concentración inicial. Conocer el comportamiento de la membrana con el incremento de 

la concentración, para operaciones que contengan dos o tres etapas, será fundamental para el 

diseño de plantas en escala real. Al-Rashdi et al. [14], demostraron una disminución en la 

producción de permeado al incrementar la concentración de la alimentación para todos los metales 

a excepción del plomo (II). Ellos concluyeron que la formación y/o adsorción de especies en la 

superficie de la membrana fueron responsables de provocar una disminución de la densidad de 

permeado. La formación de una película inorgánica o incrustaciones sobre la superficie, inducida 

por la polarización por concentración, permite generar una resistencia adicional al paso de agua 

en forma progresiva. Por otro lado, un incremento de la concentración a un lado de la membrana, 

genera un incremento en la presión osmótica y un aumento en el flujo contradifusional causando 

una disminución de la fuerza impulsora que genera la permeabilidad. El efecto de la concentración 

de alimentación resulta particular para cada tipo de solución, fundamentalmente por el 

comportamiento la propiedades fisicoquímicas de las especies que lo componen, su dependencia 

con el pH y el potencial de químico de oxido-reducción, la interacción química solvente-soluto o 

soluto-membrana, hidrofobicidad, constante de desionización, entre otros. 
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Por otro lado, el pH de la solución de alimentación es uno de los parámetros más importantes en 

la operación, ensuciamiento y la selectividad de los iones para la NF. Mullett et al. [174] mostraron 

que el rechazo de los iones es fuertemente influenciado por la vecindad del pH de alimentación 

hacia el punto isoeléctrico (IEP) de la membrana. Consecuencia de ello, se establecen dos regiones 

de rechazos sobre y bajo el IEP. Para valores inferiores, se observa una marcada tendencia al 

rechazo de cationes y para valores superiores, un incremento en el rechazo de especies de carga 

negativa. Algunas investigaciones señalan que el fenómeno producido se establece por el cambio 

de la carga superficial de la membrana debido a los cambios estructurales que se produce en la 

matriz de los grupos funcionales que la componen [175, 176]. Childress y Elimelech [175], 

evaluaron el comportamiento de membranas de NF y RO al tratamiento de un agua de río con gran 

contenido de ácido húmico a pH entre 3.0 a 9.0. Los resultados demostraron que el cambio de pH 

podría relacionarse con la remoción máxima y mínima de iones totales en conjunto con el flujo de 

permeado. El cambio estructural de la membrana incide en el tamaño de poro produciendo una 

expansión o contracción, no así en el IEP donde la membrana no posee una carga superficial. Los 

estudios realizados al tratamiento del AMD demuestran que el pH de alimentación es un factor 

clave en la permeación y el rechazo de iones, no obstante, las investigaciones realizadas no 

relacionan las condiciones reales de drenaje con la especiación química correspondiente o la carga 

superficial que se genera con la presencia de metales. La especiación química permite una 

deducción más acertada a la exclusión y repulsión de iones, identificando las especies contenidas 

a las condiciones de pH y potencial que se encuentran. Por otro lado, mediciones del potencial 

zeta de la superficie permiten identificar la contribución real que posee la carga superficial de la 

membrana y su efecto electrostático en el rechazo de especies. 

En lo que respecta al ensuciamiento inorgánico de la membrana, se identifica que el problema 

principal, en el tratamiento del drenaje ácido de minas, es la formación de incrustaciones de 

𝐶𝑎𝑆𝑂4. La documentación del ensuciamiento es bastante amplia en aplicaciones como la 

desalinización, sin embargo, no ocurre lo mismo con el tratamiento del AMD. Al-Zoubi et al. [18] 

demostraron la presencia de depósitos en el tratamiento continuo de una AMD real a través de 

fotografías a la superficie de la membrana. Establecieron que la precipitación formada es 

posiblemente sulfato de calcio, sin embargo, no presentan un análisis que permita asegurar la 

composición de los cristales. Posteriormente, Ricci et al. [19], demostraron mediante un análisis 

EDS (Energy Dispersive Spectra) la presencia de compuestos como 𝐶𝑎, 𝑆 y 𝑂 como los elementos 

con mayor presencia en un depósito formado por el tratamiento de un AMD de oro. Por lo tanto, 
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concluyen que la presencia de CaSO4 en la superficie como el principal problema del 

ensuciamiento de la membrana. Por último, Andrade et al. [22] utilizaron un agente antiincrustante 

comercial Acumer 4300 (anhídrido maléico) para aumentar la recuperación de agua en un 

tratamiento continuo de larga operación. Los resultados demostraron que la presencia del 

antiincrustante permite recuperar un 90% de agua disminuyendo el flujo de permeado inicial en 

un 40%, en comparación a un tratamiento continuo sin antiincrustante, que disminuye un 60% el 

flujo inicial para alcanzar la misma recuperación de agua. Finalmente, no existen estudios 

suficientes que permitan caracterizar adecuadamente el depósito producido en las membras de NF 

en el tratamiento del AMD. Los depósitos producidos por sulfato de calcio, producidos en la 

superficie, son variados en forma cristalina y dependen de qué posición espacial se generan en la 

membrana [118, 119]. Por otro lado, el uso de antiincrustantes aún es limitado y la identificación 

de los compuestos más idóneos para reducir el tiempo de inducción aún no es claro y la 

investigación es bastante escasa. 

Por lo tanto, uno de los objetivos de este trabajo es evaluar algunos parámetros operacionales de 

la NF y su optimización en procesos continuos de trabajo en módulos enrollados en espiral con 

membranas comerciales de NF. A partir de lo anterior, estudiar la aplicabilidad, adaptabilidad y 

acoplamiento con otra tecnología, en la recuperación de un agua de segunda calidad y cobre, 

mediante la utilización de un proceso tradicional en la minería como la extracción por solvente. 

Finalmente, analizar, estudiar y comprender el efecto que poseen ciertos tipos de metales en la 

separación electrostática que se genera con la interfase de la membrana, mediante pruebas de 

potencial zeta. 
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Resumen gráfico 

 

Resumen 

El objetivo principal de esta investigación fue evaluar la capacidad de dos membranas comerciales 

enrolladas en espiral (NF90 y NF270) para eliminar metales y sulfato del drenaje ácido de una 

mina activa de cobre. Las propiedades estructurales y superficiales de las membranas, las 

condiciones hidrodinámicas, la polarización y la resistencia a la filtración tuvieron una influencia 

significativa en la efectividad del tratamiento. Los resultados obtenidos demostraron una buena 

capacidad de eliminación en ambas membranas (> 94%) a una presión de funcionamiento baja (15 

bar). El incremento de la presión causó una fuerte influencia sobre el flujo de permeado y la 

polarización por concentración, y un ligero aumento sobre el rechazo, sin embargo, el incremento 

del número de Reynolds no mostró efectos significativos. Pruebas de concentración y operación 

continua fueron realizadas con la membrana NF270 debido a que demostró alta capacidad de 

tratamiento, altos rechazos, baja resistencia, y baja polarización a presiones moderadas. El flujo 

de permeado en las pruebas de concentración y operación continua disminuyó un ~45% y ~12%, 

respectivamente, debido al aumento de la resistencia de un ~63% y ~13%, respectivamente, 

mientras que el rechazo mostró un ligero aumento en ambas pruebas.  
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Palabras claves 

Drenaje ácido de mina, nanofiltración, membranas enrolladas en espiral, metales pesados, 

resistencias en serie, ensuciamiento. 

3.1 Introducción 

El problema de la oxidación de minerales sulfurados asociados con el drenaje ácido de mina 

(AMD) ha sido un problema ambiental para la industria minera en todo el mundo [1]. Aunque la 

composición química de AMD depende de las condiciones climatológicas y geológicas de la zona 

minera, el AMD se caracteriza generalmente por un pH bajo y altas concentraciones de sulfato, 

metales pesados (Fe, Cu, Pb, Zn, Cd, Co), y metaloides (As, Sb, Se) [2]. 

En los últimos años, varias tecnologías han estado disponibles para el tratamiento del AMD; sin 

embargo, la sostenibilidad se considera como el factor determinante para seleccionar un proceso 

apropiado [1, 2]. Muchas operaciones mineras usan neutralización, en la cual los agentes alcalinos 

como el carbonato de calcio o la cal generan un lodo tóxico. El tratamiento del AMD debe 

maximizar la recuperación de elementos valiosos como metales y agua para compensar el costo 

del tratamiento; sin embargo, en la neutralización, la recuperación de metales no es 

económicamente viable. 

La separación de membranas se ha convertido en una tecnología prometedora para el tratamiento 

de agua contaminada debido a su eficiente capacidad de eliminación de especies [3]. La ósmosis 

inversa (RO) y la nanofiltración (NF) son los procesos de separación de membrana más utilizados 

para la eliminación de metales [3]. Ambos procesos son capaces de retener sales y metales de la 

solución de alimentación y, por lo tanto, demuestran un alto potencial para la recuperación de 

especies y agua del AMD [4-7]. Sin embargo, la RO utiliza membranas innecesariamente 

restrictivas al paso de sales y, por lo tanto, menos permeables al agua que la NF. En estudios 

previos, Rieger et al. [8] trataron una solución altamente concentrada de AMD a escala laboratorio 

con membranas de NF (NF99) y RO (RO98pHt). En el rango de 10 y 40 bar, obtuvieron un rechazo 

total de iones entre 84% y 87% para NF99 y entre 90% y 95% para RO98pHt, mientras que los 

flujos de permeado fueron dos veces más altos para la NF. En experimentos continuos de trabajo, 

la NF también exhibió un menor potencial de ensuciamiento. Usando las mismas membranas para 

el tratamiento de AMD a escala piloto, Ambiado et al. [5] observaron similares flujos de permeado 

en la NF con rechazos de iones divalentes ligeramente más bajos. Bajo óptimas condiciones de 
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operación de 15 bar, la eliminación alcanzó un máximo de 92% para NF99 y un 98% para la 

RO98pHt, mientras que los flujos fueron respectivamente 86.2 L/m2 h y 16.5 L/m2 h. 

Aunque la NF aparece como una alternativa atractiva para el tratamiento del AMD, el 

ensuciamiento continúa siendo uno de los parámetros más difíciles de controlar [9].  

El ensuciamiento depende de las propiedades de la superficie de la membrana, las características 

de alimentación y las condiciones de funcionamiento [10, 11]. Los parámetros más importantes 

estudiados son la rugosidad, tamaño de poro, hidrofobicidad, carga de la membrana, concentración 

de solutos en la alimentación, pH de alimentación, tipos de módulos y las condiciones 

hidrodinámicas impuestas a diferentes presiones transmembrana.  Rana y Matsuura [12] 

discutieron que la rugosidad es controversial en la NF; sin embargo, los resultados de algunos 

estudios científicos anteriores demuestran que un mayor valor de rugosidad aumenta 

significativamente la probabilidad de generación de bloqueo de poros superficiales [4, 13]. La 

hidrofobicidad/hidrofilidad de la membrana determina su grado de humectabilidad, así como su 

estabilidad química y mecánica de la superficie [14]. Membranas más hidrófobas tienen mayor 

estabilidad, pero han demostrado mayor ensuciamiento [12]. La carga superficial de la membrana 

depende del material polimérico utilizado, los grupos funcionales, el método de fabricación y 

también de las propiedades de la solución de alimentación [4, 12, 14-18]. Las membranas de NF 

de thin-film composite (TFC) contienen grupos ionizables tales como grupos carboxílicos, 

sulfónicos y aminas [6, 18], que fácilmente se disocian en presencia de ácidos o bases. El cambio 

que provoca la disociación afecta la repulsión electroestática entre los iones o moléculas cargadas 

y la superficie de la membrana. Finalmente, factores operacionales como la presión [5, 14, 19], 

velocidad de alimentación [5, 14, 19], temperatura [14, 19], recuperación [7], y operaciones 

continuas de filtrado [9] también influyen el transporte del agua de permeado, ensuciamiento, y 

polaraización de la membrana. Estos factores operacionales generalmente se evalúan a pequeña 

escala con una membrana plana con áreas de 10-100 cm2 [20].  

Pocas son las investigaciones que han utilizado la aplicación de NF en el tratamiento de aguas 

residuales mineras [4, 5, 7, 8, 15, 19-21] comparando NF y RO. Todos los resultados desatacan 

que la NF para membranas planas circulares [4, 7, 15, 19-22] y enrolladas en espiral [5, 20] es  la 

mejor opción para el tratamiento del AMD de cobre [5, 19, 21] y oro [7, 15, 20, 22]; sin embargo, 

ampliar estos resultados con membranas planas es un desafío debido a los problemas de 

polarización por concentración, ensuciamiento, eficiencia de permeabilidad y procedimientos de 

limpieza que poseen los módulos enrollados en espiral. Además, los efluentes industriales 



Capítulo III – Influencia de las condiciones de operación en la eliminación de metales y 

sulfato del drenaje ácido de minas mediante nanofiltración 

 

91 

 

proporcionan información valiosa para la ampliación de un proceso de separación, aunque su uso 

en el tratamiento de AMD está limitado en la literatura publicada [5, 7, 8, 15, 20-22]. Por lo tanto, 

este estudio tiene como objetivo evaluar el rendimiento de dos membranas de TFC NF enrolladas 

en espiral (NF90 y NF270) en el tratamiento de un efluente AMD real de una mina de cobre activa. 

La capacidad de remover especies y la permeabilidad de ambas membranas fueron investigadas, 

variando las condiciones de operación como la presión y el flujo de alimentación, y analizando 

especies metálicas. La habilidad para concentrar el AMD para recuperar agua y especies, fue 

también analizado con la NF270 debido a su alta capacidad de tratamiento y, así mismo, su 

comportamiento en una operación continua de larga duración. Finalmente, se evalúa la 

recuperación de la membrana, la resistencia ofrecida por las incrustaciones después del tratamiento 

continuo de ADM y después del procedimiento de lavado. 

3.2 Métodos y materiales 

3.2.1 Membranas 

Dos membranas comerciales enrolladas en espiral (NF90 y NF270) fabricadas por Dow/Filmtec 

fueron usadas para este experimento. Las membranas fueron seleccionadas en base a sus 

diferencias del corte molecular, tamaño de poro, hidrofobicidad, rugosidad y punto isoeléctrico 

(IEP). NF90 y NF270 son membranas de thin-film composite (TFC) soportadas sobre una capa 

intermedia microporosa de polisulfona y una capa de soporte de poliéster. La diferencia de ambas 

membranas TFC es la composición de la capa activa. La Tabla III-1 muestra las propiedades de 

cada una de las membranas.  
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Tabla III-1. Características de las membranas basadas investigaciones y datos del 

fabricante. 

Membrana-modulo NF 90–2540 NF 270–2540 

Material capa activa Poliamida, TFC Polipiperazina-amina, TFC 

Corte MWCO (g/mol) 200 200–300 

Área (m2) 2.6 2.6 

Rechazo - tamaño (%) >97 (MgSO4) >97 (MgSO4) 

Diámetro de poro (nm) 0.55 [13] 0.68 [23] 0.76 [24] 0.71 [13] 0.84 [23] 0.88 [24] 

Rugosidad RMS (nm) 27.75 [13] 74.9 [25] 40.0 [26] 4.34 [13] 4.1 [27] 4.0 [26] 

Angulo de contacto (°) 
50.9 ±4.9 [28] 48.7 [25] 42.2 [29] 28.8 ±2.4 [28] 32.6 [30] 23.4 

[29] 

Punto isoeléctrico (IEP) 5.5 [30] 3.9 [28] 4.2 [14] 3.0 [30] 2.7 [27] 2.8 [14] 

  

3.2.2 Composición del agua de mina 

El AMD utilizado proviene de una mina de cobre activa de Chile. La muestra original fue 

microfiltrada en un equipo de Rhodia Orelis con una membrana cerámica (Kerasep, 0.45 µm) para 

remover las partículas o contaminación biológica. La composición de especies disueltas se detalla 

en la Tabla III-2 
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Tabla III-2. Composición iónica de la muestra del drenaje ácido de minas 

 Ion mg/L mEq/L 

A
n

io
n

es
 

Sulfato 2443.50 ±28.9 50.88 ±0.49 

Fosfato 0.80 0.03 

Cloruro 117.30 3.31 

Fluoruro 3.10 0.16 

Nitrato 42.80 0.69 

Boro 0.02 - 

Sílice 26.60 - 

C
at

io
n

es
 

Aluminio 54.90 ±0.21 6.10 ±0.02 

Cobre 617.90 ±3.5 19.45 ±0.09 

Hierro 2.70 ±0.01 0.15 ±0.00 

Manganeso 196.90 ±0.11 7.17 ±0.00 

Zinc 65.80 ±0.11 2.01 ±0.00 

Calcio 117.20 ±1.24 5.85 ±0.05 

Magnesio 208.50 ±2.54 17.16 ±0.17 

Potasio 16.80 0.43 

Sodio 90.20 3.92 

Bario 0.03 0.00 

Estroncio 0.80 0.02 

Amonio 0.70 0.04 

Desbalance iónico 6.35% ±0.24% 

Conductividad (mS/cm) 6.29 ±0.01 

pH 3.5 ±0.02 

3.2.3 Configuración experimental de la nanofiltración 

La nanofiltración del AMD se realizó en una unidad de laboratorio de Alfa Laval PilotUnit 2.5” 

RO/NF. El equipo contiene un estanque de acero inoxidable de 20 l, una bomba de alta presión, 

dos manómetros (0-100 bar) situados a la entrada y la salida de la membrana, un sensor de 

temperatura (0-100°C), y dos medidores de flujos a las salidas del permeado y el concentrado. Se 

utilizó un intercambiador de calor, ubicado después del módulo de filtración, para mantener 

constante la temperatura con un criostato (Jeio Tech) con una solución de etilenglicol/agua 

(50%v/v). La presión y el caudal de circulación en la unidad piloto se ajustaron a través de la 

válvula de control manual en la corriente del concentrado y variando la frecuencia de la velocidad 

de la bomba. Un esquema de la unidad se observa en Fig. III-1. 



Capítulo III – Influencia de las condiciones de operación en la eliminación de metales y 

sulfato del drenaje ácido de minas mediante nanofiltración 

 

94 

 

 

Fig. III-1. Esquema de la unidad de planta piloto de nanofiltración. 

3.2.4 Procedimiento experimental 

3.2.5 Evaluación del caudal de alimentación y la presión 

Los experimentos de filtración fueron realizados en modo de recirculación total de modo que la 

concentración de alimentación fuera constante. Para ello, las corrientes de permeado y 

concentrado fueron devueltas al estanque de alimentación. El propósito principal fue analizar el 

comportamiento de la densidad de flujo de permeado, el rechazo, las resistencias y la polarización 

de la membrana frente a los cambios de presión y flujo de alimentación.  

Inicialmente se realizó una filtración de agua destilada con ambas membranas sin recircular, de 

manera que las posibles impurezas fueran eliminadas del sistema. Después, el sistema fue utilizado 

en modo de recirculación total, a 30 bar y 25°C, hasta conseguir la estabilización (~1 hora). 

Posteriormente, el flujo de agua de permeado (𝐽𝑊) se midió bajo condiciones controladas (700 l/h 

y 25°C) para presiones de operación transmembrana (∆𝑃) de 4, 8, 10, 20 y 30 bar. El flujo de agua 

de permeado se calculó:   

𝐽𝑊 =
∆𝑉

𝐴𝑚 ∙ ∆𝑡
 (III-1) 

donde ∆V/∆t es el volumen de permeado en el tiempo y 𝐴𝑚 es el área efectiva de filtración. La 

constante de permeabilidad hidráulica (𝑘𝑤), fue determinada usando la siguiente expresión:  
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𝑘𝑤 =
𝐽𝑤

∆𝑃
 (III-2) 

Los experimentos con AMD se realizaron con 30 litros de solución en modo de recirculación total. 

La filtración se realizó a un rango de presiones de 5-30 bar, con flujos de alimentación de 700, 

1000, y 1400 l/h a 25°C. Para determinar la resistencia a la transferencia de masa a través de la 

membrana, se utilizó el modelo de resistencias en serie. La resistencia total es la suma de las 

resistencias individuales que incluyen la concentración por polarización, bloqueo de poros, 

adsorción, resistencia de la membrana, incrustaciones y resistencias debido a interacciones 

específicas: 

𝑅𝑇 =
∆𝑃 − 𝜎 ∙  ∆𝜋

𝜇 ∙ 𝐽
 (III-3) 

donde ∆𝜋 es la diferencia de presión osmótica, 𝜎 es el coeficiente de reflexión, 𝜇 es la viscosidad 

del agua a la temperatura de operación (25°C) y 𝐽 es flujo de permeado obtenido del tratamiento 

del AMD. Suponiendo que el ensuciamiento incluye a la resistencia por adsorción, incrustación y 

el bloqueo de poros, la resistencia total se definió como ensuciamiento-polarización (𝑅𝐹+𝑃) más 

la resistencia de la membrana (𝑅𝑀): 

𝑅𝐹+𝑃 = 𝑅𝑇 − 𝑅𝑀 = (
∆𝑃 − 𝜎 ∙  ∆𝜋

𝜇 ∙ 𝐽
) − (

1

𝜇 ∙ 𝑘𝑤
) (III-4) 

La diferencia de presión osmótica se calculó basándose en lo propuesto por Luo and Wan [10] 

para incorporar la resistencia ofrecida por la capa polarizada y ensuciamiento: 

∆𝜋 = ∑(𝐶𝑏𝑖 − 𝐶𝑃𝑖)

𝑛

𝑖=0

∙ 𝑅 ∙ 𝑇 (III-5) 

donde Cbi y CPi son las concentraciones del soluto 𝑖 en la alimentación y permeado, 

respectivamente, 𝑅 es la constante universal de los gases, y 𝑇 es la temperatura. El coeficiente de 

reflexión (𝜎) se estimó para cada soluto 𝑖 [25, 31] y luego se promedió: 

𝜎𝑖 = 1 +
(1 − 𝑅𝑖) ln(1 − 𝑅𝑖)

𝑅𝑖
 (III-6) 

donde Ri el rechazo real (intrínseco) del soluto 𝑖 cuando se considera el fenómeno de polarización 

por concentración. El coeficiente de reflexión es una medida que permite determinar la eficiencia 

de la membrana en separar solutos y los valores son entre 0 y 1; 𝜎 = 0 para membrana no selectiva 

(no hay separación de soluto), y 𝜎 = 1 para membrana ideal semipermeable (no hay transporte de 
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soluto) [32, 33]. Shirazi et al. [33] reportaron que el valor del coeficiente de reflexión demuestra 

que el tamaño del soluto es similar o mayor que el poro cuando σ = 1, siendo el efecto estérico el 

fenómeno que predomina la separación. La desventaja del modelo utilizado es que no incluye los 

efectos de carga de la membrana. 𝑅𝑖 [11]: 

𝑅𝑖 = 1 −
𝐶𝑝𝑖

𝐶𝑚𝑖
=

𝑅0𝑖 exp (
𝐽

𝑘𝑖
)

1 − 𝑅0𝑖 [1 − exp (
𝐽

𝑘𝑖
)]

 (III-7) 

donde Cmi es la concentración del soluto en la superficie de la membrana, 𝑘𝑖 es el coeficiente de 

transferencia de masa en la capa polarizada y 𝑅0𝑖 es el rechazo observado que se define como: 

𝑅0𝑖 = 1 −
𝐶𝑝𝑖

𝐶𝑏𝑖
 (III-8) 

Adicionalmente, se calculó el módulo de polarización β [31, 34] que puede ser calculado: 

𝛽 =
𝐶𝑚𝑖

𝐶𝑏𝑖
 (III-9) 

El coeficiente de transferencia de masa de cada especie (𝑘𝑖) se calculó a partir del número de 

Sherwood (Sh). Koutsou et al. [35] determinaron una correlación que permite determinar el 𝑘𝑖 en 

membranas con espaciadores de diferentes razones de 𝐿/𝐷 (lado de la celda 𝐿 sobre el diámetro 

del filamento 𝐷). En el caso de las membranas NF270 y NF90: 

𝑆ℎ = 0.16 ∙ 𝑅𝑒0.605 ∙ 𝑆𝑐0.42 =
𝑘𝑖 ∙ 𝑑ℎ

𝐷𝑖
 (III-10) 

Los números de Reynolds (𝑅𝑒) y Schmidt (𝑆𝑐) se definen como: 

𝑅𝑒 =
𝜌 ∙ 𝑣 ∙ 𝑑ℎ

𝜇
 𝑆𝑐 =

𝜇

𝜌 ∙ 𝐷𝑖
 (III-11) 

donde 𝑣 es la velocidad tangencial en el módulo de espiral, Di es el coeficiente de difusión y 𝑑ℎ  el 

diámetro hidráulico. Los valores de 𝑣, 𝐷𝑖, y𝑑ℎ  fueron calculados usando el método descrito por 

Van Gauwbergen [36] y Andrade et al. [20]. 

3.2.6 Evaluación de la concentración de alimentación 

El efecto de la concentración de la alimentación sobre la densidad de flujo de permeado, el 

rechazo, las resistencias y la polarización se realizaron en modo de concentración. El permeado 
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fue recolectado por separado y el rechazo se recirculó al depósito de alimentación hasta alcanzar 

un factor de reducción de volumen (VRF) deseado. VRF puede ser definido como: 

𝑉𝑅𝐹 =
𝑉𝐹

𝑉𝑅
 (III-12) 

donde VF y VR son el volumen inicial de alimentación y el volumen rechazo, respectivamente.  

3.2.7 Evaluación del ensuciamiento 

El experimento para evaluar el ensuciamiento se realizó con una operación continua de larga 

duración. Las pruebas se realizan a una presión de 15 bar a un caudal de alimentación de 700 l/h 

a 25°C. 

Adicionalmente, se determinó la resistencia generada por las incrustaciones realizando un lavado 

físico a baja velocidad con agua destilada con posterioridad al tratamiento del AMD. Una vez 

finalizado el lavado, se determinó su permeabilidad hidráulica. La resistencia de la incrustación 

RI es: 

𝑅𝐼 = 𝑅𝑇𝐹 − 𝑅𝑚 =
1

𝑘𝑇𝐹 ∙ 𝜇
−

1

𝑘𝑤 ∙ 𝜇
 (III-13) 

donde RTF y kTF son la resistencia total y la permeabilidad de la membrana, respectivamente. 

3.2.8 Análisis 

Las medidas de conductividad y pH fueron realizadas mediante un conductivimetro YSI (model 

3200) y un pHmetro Hanna Instrument (model HI 2221), respectivamente. La concentración de 

iones de sulfatos y iones metálicos fueron medidos usando un espectrofotómetro (SulfaVer® 4 

kit) y un espectrofotómetro de absorción atómica (Perkin Elmer, AAnalyst 400), respectivamente. 

3.3 Resultados y discusión 

La evaluación de las condiciones operativas es una herramienta útil para investigar el rendimiento 

de separación y seleccionar las condiciones óptimas de tratamiento. 

3.3.1 Permeabilidad de las membranas 

Las capacidades hidráulicas de ambas membranas fueron determinadas utilizando la 

permeabilidad del agua pura, y de la Fig. III-2se puede inferir que la membrana NF270 muestra 

una mayor capacidad que la NF90. Usando la Ec. (III-2), las constantes de permeabilidad (𝑘𝑤) de 

la NF270 y NF90 fueron de 9.05 ±0.09 y 5.22 ±0.07 L/m2 h bar, respectivamente a 24±1°C. Los 
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valores de 𝑘𝑤 fueron menores que los reportados por otros autores [4, 15, 17, 22, 34] para 

membranas planas. Los resultados de 𝐽𝑤 confirman las características de las membranas NF270 y 

NF90 como membranas de tipo loose y tight, respetivamente [14]. Los tamaños de poro de la 

NF270 y NF90 (Tabla III-1) fueron consistentes con el flujo de permeado; sin embargo, Simon et 

al. [37] y Artuğ [14] demostraron que ambas membranas poseen radios de poro efectivo similares. 

Por lo tanto, la diferencia de permeabilidad sugeriría que la hidrofilidad es un factor más 

importante en el tratamiento del AMD. Una membrana hidrófila se humedece mejor, facilitando 

el flujo a través de los poros. Así, NF270 podría ser una membrana útil en el tratamiento del AMD. 

3.3.2 Influencia de la presión aplicada 

Las pruebas de densidad de flujo de permeado del AMD (𝐽) (Fig. III-2) permitieron determinar la 

presión crítica y cuantificar la cantidad de agua permeada de ambas membranas NF270 y NF90. 

El comportamiento del aumento de 𝐽 con el incremento de la presión coincide con otras 

investigaciones realizadas en tratamiento de efluentes con NF con previa microfiltración o 

ultrafiltración [4, 7, 8, 15, 19]. Con el incremento de la presión, 𝐽 se incrementa linealmente; sin 

embargo, se observó que la relación de densidad de flujo de permeado comenzó a disminuir 

después de 15-20 bar.  La diferencia observada entre 𝐽𝑤 y 𝐽 bajo condiciones de baja presión (zona 

lineal) debido a la diferencia de presión osmótica entre el concentrado y el permeado [38]. Bajo 

una alta presión de operación, Mulder [31] demostró que ∂J/ ∂∆P disminuyó significativamente 

cuando ∆𝜋 era muy alto, alcanzando así un valor máximo de flujo de permeado (J∞), que depende 

de la concentración de alimentación (𝐶𝑏), concentración en la superficie (𝐶𝑚), y el coeficiente de 

transferencia de masa (𝑘𝑖). Además, los efectos de polarización por concentración [9], flujo 

contradifusivo [31] y el ensuciamiento [33] también fueron importantes bajo una alta presión. Por 

lo tanto, los resultados de ambas membranas revelan una desviación en el flujo de permeado, sin 

embargo, el flujo de permeado máximo no fue alcanzado. Schäfer et al. [39] denominaron el punto 

de transición como el flujo crítico después del cual el ensuciamiento de la membrana se vuelve 

significativo durante largos intervalos de tiempo de trabajo. A 15-20 bar, el flujo crítico para la 

NF270 fue 81.13 L/h m2, mientras que para NF90 fue de 67.10 L/h m2. Ambiado et al. [5] 

también presentó resultados similares para una membrana NF enrollada en espiral (NF99).  
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Fig. III-2. Efecto de la presión y el caudal de alimentación en la permeabilidad de la 

membrana con el AMD en la membrana NF270 (A) y NF90 (B) a 25 ±1 °C. 

El rechazo global observado (conductividad) y el rechazo de especies en función de la presión 

para ambas membranas se muestran en la Fig. III-3. Los resultados mostraron un incremento del 

rechazo cuando se aumenta la presión. Entre 5 y 15 bar, el rechazo se incrementó 11.38% y 5.3% 

para las membranas NF270 y NF90, respectivamente, mientras que por encima de 15 bar, eran 

6.67% y 0.5%, respectivamente. Por lo tanto, NF270 exhibió cambios significativos en el rechazo 

al aumentar la presión en comparación con NF90. Los resultados con respecto al rechazo dependen 

de la conductividad del permeado, que a su vez depende del flujo relativo de agua e iones que 

pasan a través de la membrana. La presión aumentó el flujo de agua a través de la membrana, pero 

el transporte de metales y sulfato fue obstruido por el efecto estérico y los efectos de carga 
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superficial (repulsión electrostática) [32, 40], resultando una mayor dilución de especies en el 

permeado y un aumento en el rechazo debido al alto flujo de solvente (Ec. (8)). Además, cuando 

la presión se incrementaba aún más, el transporte de iones hacia la membrana aumentaba y, por lo 

tanto, la polarización por concentración era más evidente ya que generaba una mayor fuerza 

impulsora para la difusión de iones a través de la membrana. Esto permitió una disminución en el 

rechazo debido a la disminución de la repulsión electrostática [32]. Ambiado et al. [5] observó 

este efecto en la membrana NF99 a presiones superiores a 20 bar. 

El coeficiente de reflexión (𝜎) determina el grado de contribución del transporte convectivo o 

difusivo en la separación. Presiones desde 5 a 15 bar, el valor de 𝜎 varió entre 0.74 y 0.86 para 

NF270, mientras que estuvo entre 0.94 y 0.97 para NF90. Para presiones superiores a 15 bar, 𝜎 

alcanzó valores promedio de 0.95 y 0.98 para NF270 y NF90, respectivamente. Esto significa que 

a bajas presiones, el efecto de convección superó a la difusión, mientras que la separación fue 

dominada principalmente por el rechazo estérico o difusivo a presiones elevadas. El NF270 

exhibió cambios significativos entre estos dos tipos de transporte, mientras que el rechazo en NF90 

fue controlado por separación estérica.  

Como se mencionó en la introducción, el pH de la alimentación modifica la carga superficial de 

la membrana de NF. Bajo el punto isoeléctrico (IEP) de la membrana, los grupos funcionales 

ácido-base son protonados y la carga de la membrana se vuelve positiva, y viceversa [6]. La carga 

de la membrana se hace mayor cuando su distancia del IEP, así como la densidad de los grupos 

funcionales, aumenta considerablemente [5, 10, 18]. Fuera del IEP, los co-iones (iones con el 

mismo signo de carga que la membrana) se rechazan con mayor fuerza, mientras que la 

electroneutralidad obliga a los contra-iones a serlo también (exclusión de Donnan) [3]. Los IEPs 

de cada membrana (encontradas en varias investigaciones) son presentadas en la Tabla III-1 

, y tienen un promedio de ~2.8 y ~4.5 para la NF270 y NF90, respectivamente. Como el pH de la 

AMD era 3.5, los signos de carga superficial de NF270 y NF90 fueron negativos y positivos, 

respectivamente, y también dependían de la cantidad de grupos carboxilo y amina de la capa activa 

o TFC. La carga superficial de NF90 generó mayor repulsión electrostático para el catión o el 

metal que NF270 (Fig. III-3); sin embargo, a presiones superiores a 25 bar, la diferencia en el 

rechazo entre las dos membranas fue mínima. Un alto rechazo de metales en NF90 también causó 

un alto rechazo de sulfato para mantener la electroneutralidad (había 50.88 mEq / l del anión 

sulfato en la AMD). Sin embargo, el rechazo de sulfato por NF270 no fue alto a pesar de su carga 
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negativa. Por lo tanto, puede postularse que el bajo rechazo electrostático por NF270 se produjo 

debido a la carga superficial negativa (potencial zeta) resultante de su proximidad al IEP [6] y la 

permeación de cationes a través de la membrana [17]. Finalmente, la diferencia de carga entre las 

dos membranas fue trivial a presiones más altas (> 25 bar) debido al efecto estérico, un fenómeno 

predominante en la separación usando membranas con poros pequeños [41]. 

El rechazo de metales fue más alto para Al y más bajo para Cu (Al> Zn> Cu) en ambas membranas. 

Este comportamiento fue consistente con el aumento de la energía molar estándar de Gibbs de 

solvatación o hidratación de iones [11, 32] (Tabla III-3). Los cationes y aniones en las soluciones 

están rodeados de moléculas de agua; los iones con el radio más pequeño y carga más alta generan 

la energía de hidratación más alta [42], lo que conlleva un aumento en el radio hidratado. Por lo 

tanto, se obtuvo un mayor rechazo de iones Al en comparación con el de los iones Cu y Zn por 

separación estérica. Por otro lado, el análisis químico de especiación de Al, Zn, Cu y sulfato a un 

pH de 3.5 indica la formación parcial de otras especies cargadas y no cargadas [43]. Para aluminio, 

fracciones de especies de AlSO4
+, Al(SO4 )2

−, y Al3+ fueron 79.9%, 17.57%, y 3.6%, 

respectivamente; para zinc, las fracciones de especies de ZnSO4, Zn2+, y Zn(SO4 )2
2− fueron 

70.1%, 23.9% y 6%, respectivamente; y finalmente, para el cobre, las fracciones de especies de 

CuSO4 y Cu2+ fueron 71.8%, y 28.2%, respectivamente. Este orden de distribución es el inverso 

del orden de rechazo de especies obtenido (solo ocurre si se considera la fracción de iones 

divalentes). La fracción de especies asociada con el sulfato podría producir compuestos más 

grandes y causar un aumento en el rechazo de especies.  

El rechazo (conductividad) exhibió una diferencia significativa en comparación con el rechazo de 

especies individuales en ambas membranas (Fig. III-3). Childress y Elimelech [18] explicaron que 

la alta conductividad asociada con los protones H+(3.5 ∙ 10−2  S m2/mol) en el permeado 

controló significativamente el rechazo general, a diferencia de los casos de cobre (1.07 ∙

10−2  S m2/mol), aluminio (1.83 ∙ 10−2  S m2/mol), zinc (1.05 ∙ 10−2  S m2/mol), o iones 

sulfatos (1.6 ∙ 10−2 S m2/mol) [44]. El aumento de la concentración de H+ en el flujo de 

permeado con NF se ha demostrado en trabajos anteriores [5, 10]. Por lo tanto, se puede inferir 

que el rechazo general de las especies fue menor que el rechazo de las especies individuales debido 

al aumento de iones monovalentes, como H+, hacia el permeado. En promedio, la diferencia entre 

el rechazo global y los rechazos por iones fueron 14.26% y 6.41% para NF270 y NF90, 

respectivamente. 
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Fig. III-3. Efectos de la presión sobre el rechazo observado de la conductividad, sulfato, 

cobre, aluminio y zinc a un flujo de alimentación de 1000 L/h y 25 ±1°C para las membranas 

NF270 (A) y NF90 (B).  
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Tabla III-3. Radio (r), ancho del radio de capa hidratada (∆𝐫), número de moléculas de agua 

en la capa hidratada (𝐧) y energía estándar de hidratación de iones de Gibbs (∆hydG°) a 

298.15 K [45]. 

Ion 𝑟 [𝑛𝑚]  ∆𝑟 [𝑛𝑚]  𝑛  ∆ℎ𝑦𝑑𝐺° [𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1] 

Aluminio 0.053 0.324 20.4 –4,525 

Zinc 0.075 0.220 9.6 –1,955 

Cobre 0.096 0.224 9.9 –2,010 

Sulfato 0.230 0.043 3.1 –1,080 

 

El efecto del cambio en la presión de operación sobre la resistencia debido a la polarización-

ensuciamiento de la membrana se muestra en Fig. III-4. RF+P permaneció prácticamente constante 

a presiones inferiores a 15 bar y luego aumentó casi linealmente. La membrana NF270 era más 

propensa a las incrustaciones y la polarización durante el tratamiento, pero tenía un mayor flujo 

de permeado; la resistencia total de filtración del AMD fue menor para NF270. RF+P también era 

consistente con las propiedades superficiales de la membrana (Tabla III-1) como NF270 generó 

menos resistencia a la permeabilidad al agua debido a la menor rugosidad de la superficie y a un 

menor ángulo de contacto [12].  
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Fig. III-4. Variación de la resistencia total con presión para NF270 (A) y NF90 (B). A modo 

de comparación, resistencia de membrana Rm también es mostrada. 

3.3.3 Influencia de la velocidad de alimentación o flujo de alimentación 

Como la velocidad de alimentación tiene un impacto en la polarización por concentración, se 

estudiaron los cambios en la velocidad tangencial en el módulo enrollado en espiral. Además, 

también se estudiaron los efectos de la velocidad de alimentación en la densidad del flujo de 

permeado, el rechazo y las resistencias. 

Los flujos de alimentación se eligieron del rango operativo normal de una planta NF con módulos 

enrollados en espiral. El número de Reynolds no excedió el régimen de transición y osciló entre 

100 y 1000 [34]. Los flujos de alimentación evaluados fueron 700, 1000, y 1400 L/h, con 
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velocidades tangenciales de 0.209, 0.298  0.417 m/s y números de Reynolds de 162, 231, y 

324, respectively.  

Para el rango de Re estudiado en ambas membranas, no hubo un efecto perceptible en la densidad 

de flujo de permeado como resultado del cambio en la velocidad de alimentación de un valor bajo 

a alto (Fig. III-2). Ambiado et al. [5] demostró hallazgos similares; sin embargo, según Rieger et 

al. [8] y Al-Zoubi et al. [19], el aumento en el flujo de alimentación en membranas de lámina plana 

causó un aumento en la densidad de flujo de permeado. Como estos estudios no informaron 

velocidades o Re, es imposible establecer una comparación. Andrade et al. [20] explicó el efecto 

del cambio en Re (de 8 a 15) en rangos de baja velocidad. Fig. III-5 muestra un ligero aumento en 

el rechazo (conductividad) con un aumento en la velocidad de alimentación para ambas 

membranas. Es evidente que los rechazos reales (𝑅) fueron mayores que los rechazos observados 

(𝑅𝑜) y la diferencia disminuyó a medida que Re aumentó. Este comportamiento se puede explicar 

por la disminución de la polarización de la membrana debido al aumento de la velocidad de 

alimentación y el esfuerzo de corte [40]. Además, el cambio en la velocidad también aumenta el 

coeficiente de transferencia de masa (k) de la capa polarizada debido al aumento en el número de 

Sh (Ec. (III-10)). La disminución en la polarización fue más importante en la NF270 que en la 

NF90 porque NF270 generó una mayor polarización debido al mayor flujo de permeado. También 

se observó que el aumento en la velocidad no produjo ningún aumento significativo en el rechazo 

(real u observado) en ninguna de las membranas.  
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Fig. III-5. Efecto del número Re en el rechazo general por NF270 (A) y NF90 (B) (rechazo 

observado - símbolos sólidos, rechazos reales - símbolos vacíos). 

El efecto del cambio de velocidad de alimentación en el módulo β se presenta en Fig. III-6. Es 

evidente que los valores de β fueron consistentes con la polarización de concentración típica de 

efluentes inorgánicos (<2) [46]. El aumento en el valor de Re de 162 a 324 causó una disminución 

en la polarización de la concentración (β) en aproximadamente 34.7% y 30.9% en NF270 y NF90, 

respectivamente, y ,en consecuencia, un ligero aumento en el rechazo de especies (Fig. III-5). 

Además, el aumento de la presión osmótica de la solución generó una disminución de ∂J/ ∂∆P. 

Sin embargo, el aumento en la velocidad o Re no afectó el flujo de permeado (Fig. III-2). 
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Fig. III-6. Efecto del número Re sobre el módulo de polarización (β) para NF270 (A) y NF90 

(B). 

Fig. III-4 representa el efecto del cambio en Re sobre la resistencia total a diferentes presiones. La 

hidrodinámica de los sistemas de filtración tangencial, especialmente el aumento en la velocidad 

de alimentación, tiene una fuerte influencia en la resistencia total o la resistencia debido al 

ensuciamiento y la polarización [33]. El aumento en la velocidad causó un aumento en esfuerzo 

de corte en la superficie, limitando así la acumulación de partículas e iones en ella; sin embargo, 

el efecto depende de varios factores, como la naturaleza de las partículas e iones y la presión 

aplicada al sistema [33]. Los resultados obtenidos no tienen una relación clara con el aumento de 

la velocidad, lo que se podría explicado debido a que la capa de polarización en la velocidad 

empleada no se vio afectada significativamente por el cambio en Re. Es importante mencionar que 
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los efluentes fueron previamente tratados mediante ultrafiltración; por lo tanto, el aumento de la 

resistencia no puede explicarse por la acumulación de partículas. Además, no se detectaron la 

sobresaturación de sólidos que causan incrustaciones en el AMD, como 𝐶𝑎𝑆𝑂4 [46], y el aumento 

de la turbidez total en el modo de recirculación total no fue observado.  

3.3.4 Influencia en la concentración de alimentación 

Se llevaron a cabo pruebas de reducción de volumen para concentrar la AMD. Se seleccionó una 

presión de 20 bar y un flujo de alimentación de 700 L / h para tener una baja resistencia y un alto 

flujo de permeado al eliminar la polarización de la concentración y minimizar el consumo de 

energía. El estudio se realizó con la membrana NF270 debido a su alta capacidad de tratamiento, 

rechazo aceptable, baja resistencia a la filtración y baja polarización a presiones moderadas. En 

cada VRF, se tomaron varias muestras para determinar el contenido de sulfato y metal. Los 

rechazos (reales y observados) y el coeficiente de reflexión se calcularon sobre la base de la 

conductividad utilizando las ecuaciones Eqs. (6), (7) y (8). La presión osmótica se calculó con la 

suma de las concentraciones iniciales de las especies analizadas a diferentes VRF suponiendo un 

error asociado de ~ 10%. 

Fig. III-7 muestra el efecto del aumento de VRF en la densidad de flujo de permeado y el rechazo 

observado, mientras que los resultados de los análisis de especies, presión osmótica, coeficiente 

de reflexión y resistencia total se muestran en la Tabla III-4. Es importante notar que la 

disminución en la densidad de flujo coincidió con el aumento en la resistencia total debido al 

aumento en la concentración de la alimentación. La resistencia ensuciamiento-polarización total 

de la membrana aumentó de 43.93% (VRF = 1) a 65.50% (VRF = 4). Además, la disminución de 

la presión efectiva (∆𝑃 − 𝜎𝛥𝜋) debido al aumento de la presión osmótica también contribuyó a la 

disminución de la densidad del flujo de permeado (Fig. III-8). Por lo tanto, se puede inferir que el 

aumento en la concentración causó un aumento en la deposición de especies o incrustaciones en 

la superficie. Al-Rashdi et al. [4] mostró que el cobre genera bloqueos e incrustaciones en la 

superficie y su adsorción aumentó cuando la solución tenía un pH bajo. Además, la densidad de 

flujo de permeado (Fig. III-7) exhibió un rápido período inicial de disminución del flujo seguido 

de un pequeño cambio hasta alcanzar un estado estacionario.  

Se observó que hubo un aumento y una ligera disminución en el rechazo observado debido al 

aumento en VRF (Fig. III-7). La razón de este comportamiento aún no está clara; sin embargo, 

Fang y Deng [47] obtuvieron resultados similares en el tratamiento de As (V) con membranas NF. 
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El comportamiento se podría explicar por la atracción o unión de especies en la membrana, lo que 

provoca una disminución en el tamaño de poro efectivo [42, 48]. Tansel et al. [42] informaron que 

las especies más grandes pueden perder fácilmente su capa hidratada cuando se encuentran cerca 

de la membrana, generando así un vínculo más fuerte con la superficie. Los resultados del 

coeficiente de reflexión (σ) indican que hubo una disminución en el transporte convectivo debido 

a la disminución en el tamaño de poro efectivo [33]. Además del efecto de exclusión de tamaño, 

el rechazo en NF también puede verse afectado por una inversión de la carga superficial de la 

membrana [48] causada por el aumento de la concentración. Este fenómeno ocurre cuando las 

membranas tienen una carga superficial negativa y atraen predominantemente cationes en la 

vecindad de la capa de membrana activa, produciendo así un cambio en la carga volumétrica 

efectiva [40].  

 

Fig. III-7. Flujo de permeado normalizado y rechazo real de la membrana NF270 a 20 bar, 

700 L/h y 25 ° C en función de VRF 

Los resultados con respecto a la concentración de especies en el concentrado (Tabla III-4 and Fig. 

III-9) demuestran que el aumento en Ci/Ci0 fue proporcional al aumento de VRF y los metales 

mostraron un aumento más significativo. La falta de correlación se debió a la pérdida de iones, el 

flujo de permeado y la acumulación de iones en la membrana. Es importante notar que Cu 

demostró la menor pérdida, generando así su recuperación en el concentrado. De acuerdo con Al-
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Zoubi et al. [21], la disminución de sulfato se debió a la formación de incrustaciones como 𝐶𝑎𝑆𝑂4 

[46] en el concentrado. 

Tabla III-4. Composiciones de las diferentes soluciones VRF 

VRF 
Alimentación [mg/L] 

π [bar] σ 
RT  

[x1013 m-1] Sulfato Cobre Aluminio Zinc 

1 2613.0 ±10.0  673.1 ±22.1 302.9 ± 8.2 69.15 ±1.2 1.26 ±0.02 0.712 7.91 ±0.01 

2 3411.0 ±20.5 1292.8 ±25.1 547.4 ±16.1 113.17 ±1.0 1.96 ±0.03 0.789 11.6 ±0.01 

3 4913.0 ±15.0 1838.5 ±31.1 788.8 ±5.0 164.50 ±1.3 2.82 ±0.02 0.786 12.0 ±0.01 

4 7637.0 ±22.5 2512.2 ±43.9 1066.5 ±3.7 232.83 ±1.4 4.09 ±0.02 0.781 12.9 ±0.01 

 

Finalmente, los análisis de densidad de flujo de permeado y rechazo de membrana basados en las 

mediciones de VRF proporcionan información importante para escalar a un tratamiento continuo 

del AMD con concentraciones variables. Si bien, el flujo de permeado disminuyó en 

aproximadamente un 50%, el rechazo se mantuvo alto sin afectar la calidad del permeado a pesar 

de que la conductividad de la alimentación aumentó (Fig. III-8).  

 

Fig. III-8. Variación de la presión efectiva y la conductividad del permeado y la alimentación 

de la membrana NF270 a 20 bar, 700 L/h y 25 ° C en función de VRF. 
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Fig. III-9. Variación de la relación de concentración de especies en el concentrado para la 

membrana NF270 a 20 bar, 700 L/h y 25 ° C en función de VRF. 

3.3.5 Tratamiento continuo 

El rendimiento de NF270 en respuesta al tiempo de exposición se evaluó evaluando el flujo de 

permeado y el rechazo en función de la conductividad. En Fig. III-10A, se observó que la densidad 

del flujo de permeado disminuyó durante al menos siete días y luego permaneció constante. Este 

fenómeno se puede explicar por la evolución temporal de 𝑅𝐹+𝑃, en la cual después de un aumento 

inicial, 𝑅𝐹+𝑃 alcanzó un estado estacionario en respuesta a la filtración (Fig. III-10B). El 

incremento de 𝑅𝐹+𝑃 de 39.8% a 46.7%, explica la disminución del flujo de permeado ~10%. 

Además, la disminución debido al ensuciamiento siguió un patrón particular que fue similar al 

experimento llevado a cabo por Lin et al. [49]. En su investigación, se propuso un modelo de 

disminución de flujo de permeado de cuatro etapas (polarización, nucleación, disminución de 

cristalización y deposición, y estado estacionario) para el ensuciamiento para 𝐶𝑎𝑆𝑂4 en una 

membrana NF. 

Para determinar el ensuciamiento por incrustaciones o precipitación de especies, se realizó una 

limpieza física a baja velocidad seguida de una caracterización mediante la permeabilidad 

hidráulica. Se descubrió que la resistencia debido a las incrustaciones y a la polarización fueron 
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de 1.74 × 1013  [m−1] y 2.05 × 1013  [m−1 ], respectivamente. Por lo tanto, la contribución de la 

polarización y la incrustación al ensuciamiento fue del 22,81% y del 24,30%, respectivamente, 

cuando se alcanzó el estado estacionario. 

Además, los rechazos observados produjeron una alta eliminación de metales y sulfato. El 

aumento en el rechazo (~7%) al comienzo del tratamiento no fue completamente discernible. La 

disminución del radio de los poros (bloqueo), la inversión de carga o simplemente una dinámica 

de ajuste en la capa de membrana activa podrían ser las razones de este comportamiento. 

Los resultados del proceso de limpieza con respecto a la permeabilidad y la resistencia total se 

presentan en la Tabla III-5. La disminución de la permeabilidad en la NF270 fue cercana al 28% 

después del tratamiento con AMD. Además, se observó una buena recuperación de la membrana 

(99%) después del tratamiento alcalino y ácido. Por lo tanto, los resultados de recuperación de la 

membrana indican que la membrana es aplicable en el proceso de operación continua a largo plazo. 

 

Fig. III-10. Variación de (A) flujo de permeado y rechazo, (B) resistencia a la polarización 

por incrustación en el tiempo de NF270 a 700 L/h y 10 bar a 25 ± 1 ° C. 
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Tabla III-5. Permeabilidad hidráulica y resistencia total de NF270 antes y después del 

proceso de limpieza. 

Condición 
Permeabilidad hidráulica 

[L/m2 h bar] 

Resistencia total 

[× 1013 𝑚−1] 

Antes del tratamiento del AMD 9.01  ±0.115 4.45 ±0.057 

Después del tratamiento del AMD 5.67  ±0.038 7.08 ±0.047 

Después de la limpieza 8.98  ±0.161 4.47 ±0.080 

 

3.4 Conclusiones 

El tratamiento de los efluentes industriales es generalmente difícil debido a su variabilidad 

química. No obstante, las membranas comerciales enrolladas en espiral demostraron una alta 

capacidad de remoción de metales y sulfato durante ambas operaciones de concentración y 

continua en el AMD. El aumento en la presión de operación tuvo una fuerte influencia en el flujo 

de permeado en ambas membranas, se observó que la diferencia en el flujo de permeado entre las 

membranas NF270 y NF90 aumentó importantemente a presiones superiores de 15 bar. Además, 

en comparación con la NF90, la NF270 demostró una mayor tasa de aumento del rechazo inicial 

con la presión; sin embargo, no se notó diferencia en la remoción de especies entre estas dos 

membranas cuando la presión superó los 25 bar. El aumento del número de Reynolds no tuvo un 

efecto perceptible en el flujo de permeado o el rechazo de especies, pero a medida que la presión 

aumentó, el cambio en Re (bajo a alto) causó una disminución en el módulo de polarización (β) 

en ambas membranas. 

La baja resistencia a la filtración, la alta capacidad de eliminación, baja polarización por 

concentración y el alto flujo de permeado a bajas presiones de operación fueron los factores 

principales para seleccionar el NF270 en las pruebas de concentración y operación continua. El 

aumento en la concentración de alimentación causó una disminución en el flujo de permeado y un 

aumento en el rechazo debido al aumento en la resistencia y la disminución en la presión efectiva. 

La operación continua mostró que la resistencia producida por el ensuciamiento y la polarización 

representaron el 46.7% de la resistencia total y también disminuyó el flujo de permeado en ~10%. 

Además, se observó una excelente recuperación de la membrana (99%) después de la limpieza 

alcalina y ácida. 
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Nomenclatura 

Símbolo Unidades Descripción 

∆hydG° 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙−1  Energía molar estándar de Gibbs de solvatación o hidratación de iones 

Am m2 Área de filtración efectiva 

CRi mg L–1 Concentración del soluto 𝑖 en el rechazo 

Cbi mg L–1 Concentración del soluto 𝑖 en la alimentación 

Cmi mg L–1 Concentración del soluto 𝑖 en la superficie de la membrana 

Cpi mg L–1 Concentración del soluto 𝑖 en el permeado 

Di cm2 s–1 Coeficiente de diffusion 

Jw L h–1 m–2 Flujo de permeado de agua 

R0i % Rechazo observado 

RF m–1 Resistencia a la transferencia de masa debido al ensuciamiento 

RF+P m–1 
Resistencia a la transferencia de masa debido al ensuciamiento y 

polarización 

RI m–1 Resistencia a la transferencia de masa debido a incrustaciones 

RM m–1 Resistencia a la transferencia de masa debido a la membrana 

RP m–1 Resistencia a la transferencia de masa debido a la polarización 

RT m–1 Resistencia total 

Ri % Rechazo real (intrínseco) del soluto 𝑖 

ki cm2/s Coeficiente de transferencia de materia 

kw L h–1 m–2 bar–1 Constante de permeabilidad hidráulica 

ri nm Radio iónico 

∆r nm Ancho de la capa de ion hidratado 

n - Número de moléculas de agua en la capa hidratada 

AMD - Drenaje ácido de mina 

P bar Presión 

T  °C Temperatura 

V L Volumen 

VRF - Factor de reducción de volumen  

v m s–1 Velocidad tangencial en el módulo 
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Letras griegas 

Símbolo Unidades Descripción 

π bar Presión osmótica  

σ . Coeficiente de reflexión 

β - Módulo de polarización 

μ Pa∙s Viscosidad 
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Resumen 

Los altos niveles de metales e iones sulfato en el drenaje ácido de minas (AMD) constituyen un 

grave riesgo para el medio ambiente. Nuestro estudio evaluó a escala piloto las condiciones 

operativas del tratamiento del AMD con nanofiltración (NF) para recuperar agua y posterior 

recuperación de cobre de una solución concentrada del retenido mediante un proceso de extracción 

con solvente (SX). NF mostró una alta capacidad de concentración de cobre (0.6 a 2.4 g/L) y un 

buen rechazo total de especies (~82%). Si bien el tratamiento con NF permitió una alta 

recuperación de agua (80%), la resistencia a la polarización podría limitar su rendimiento. Se 

seleccionó una solución de retenido de cobre de 1.1 g /L para su uso en el estudio SX para evitar 

el ensuciamiento de la membrana en un posible proceso en serie (NF-SX). Las isotermas de 

equilibrio y los diagramas de McCabe-Thiele obtenidos usando LIX 84-IC como extractante 

indicaron que usando dos etapas de extracción a contracorriente y una etapa de reextracción, se 

podría recuperar el 97% del cobre. El uso de antiincrustantes y precipitados de CaSO4 formados 

durante NF tuvieron un efecto insignificante en el rendimiento de la extracción de cobre por SX. 

Los resultados combinados de NF-SX mostraron que es posible una alta recuperación de agua y 

cobre de AMD. Esta tecnología puede tener un impacto en la reducción del consumo de agua dulce 

y los costos de tratamiento de aguas residuales de la minería, y su desarrollo es objeto de futuros 

trabajos de investigación.. 

 

Aspectos destacados  

✓ Hasta el 80% del contenido de agua del AMD puede ser recuperado por NF 

✓ El modelo de resistencia mostró una fuerte dependencia de la presión de operación de la 

NF. 

✓ Los diagramas de McCabe-Thiele muestran que el 97% recuperación de cobre del retenido 

de NF es posible 

✓ La NF mostró una alta capacidad para concentrar cobre de hasta cuatro veces el valor 

inicial 

✓ El uso de antiincrustante y precipitados de la NF tuvieron un pequeño efecto en los 

experimentos de cobre SX 

Palabras claves 

Nanofiltration, solvent extraction, copper recovery, membrane filtration, acid mine drainage   
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4.1 Introducción 

El drenaje ácido de la mina (AMD) se forma por oxidación natural de minerales de sulfuro como 

la pirita cuando se coloca en contacto directo y simultáneo con agua y oxígeno (Ambiado et al., 

2016; Chen et al., 2014). El AMD lixivia las rocas ricas en minerales y libera metales tóxicos al 

medio ambiente. Todo esto ocurre naturalmente, ya sea iniciado por el agua de lluvia, la nieve 

derretida o el agua subterránea (Ambiado et al., 2016). La AMD se caracteriza por una alta acidez 

(pH de 2-4), concentraciones elevadas de iones sulfato (1-20 g/L) y la presencia de cationes de 

varios metales como cobre, hierro, calcio, aluminio y zinc, entre otros (Al-Zoubi et al., 2010a; 

Hurtado et al., 2018; Wadekar y Vidic, 2018). 

Los métodos típicos de tratamiento de AMD incluyen adsorción-bioadsorción, precipitación 

química (neutralización), sedimentación de floculación, tratamientos biológicos e intercambio 

iónico (Chen et al., 2014; Hurtado et al., 2018; Kyriakopoulos y Doulia, 2006). Sin embargo, todas 

estas tecnologías tienen desventajas en su aplicación; la mayoría de ellos tienen muchas 

limitaciones serias económicas, técnicas, ambientales y de eficiencia (Barrera et al., 2017). La 

neutralización química genera un gran volumen de lodo de hidróxido mientras que el sulfato del 

efluente permanece elevado (Kesieme y Aral, 2015; Šubrt et al., 2011). El tratamiento biológico 

es difícil de adaptar al cambio estacional del flujo y composición del AMD, y la efectividad no es 

alta para el sulfato (Al-Zoubi et al., 2010b; Ambiado et al., 2016). El intercambio iónico es 

complejo, requiere la regeneración de las resinas cargadas después de la adsorción y se ve afectado 

por la presencia de iones competidores y sólidos en suspensión, lo que hace que su uso sea 

ineficiente (Al-Zoubi et al., 2010b). Los tratamientos de adsorción tienen una alta capacidad y alta 

remoción, pero requieren mantenimiento frecuente, altos costos de activación y regeneración del 

medio, y alta generación de desechos (Kyriakopoulos y Doulia, 2007; Namasivayam y 

Sureshkumar, 2007; Vidal et al., 2009).  

Los procesos de extracción por solvente (SX) se utilizan ampliamente para recuperar y eliminar 

metales de soluciones de lixiviación acuosas en el tratamiento hidrometalúrgico de minerales y 

materiales secundarios (Hedrich et al., 2018); sin embargo, la recuperación de cobre por SX de la 

solución con concentraciones inferiores a 1 g/L no se considera económicamente atractivo (Sole 

et al., 2016). El proceso SX utiliza una fase orgánica que contiene un reactivo, generalmente un 

extractor de hidroxioxima, para transferir cobre de una solución de lixiviación diluida e impura a 

una solución electrolítica pura de la cual cobre puede recuperarse como cátodos de cobre de alta 
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calidad (Davis-Belmar et al., 2012; Li et al., 2019; Ruiz et al., 2019). Las hidroxioxima extraen 

cobre mediante una reacción de intercambio donde el catión de cobre reemplaza los átomos de 

hidrógeno ionizables en el extractante. La reacción de extracción se puede escribir como: 

𝐶𝑢2+ + 2𝐻𝑅̅̅ ̅̅  ⇄ 𝐶𝑢𝑅2
̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅ + 2𝐻+ (IV-1) 

donde 𝐻𝑅̅̅ ̅̅  es el extractante y 𝐶𝑢𝑅2
̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅ es el complejo quelato del cobre. 

Esta reacción es reversible; por lo tanto, la carga y separación del cobre de la fase orgánica se 

controla mediante la acidez de las fases acuosas en las etapas de extracción y reextración del 

proceso. 

En los últimos años, la minería verde implica la implementación de tecnologías y procesos para 

reducir los impactos ambientales. El procesamiento de minerales a menudo se ve desafiado por la 

incapacidad de separar metales valiosos de soluciones de baja concentración como AMD (Matinde 

et al., 2018; Nordstrom et al., 2017). La combinación de tecnologías para recuperar y eliminar 

metales y sulfatos con alta adaptabilidad a los cambios en el flujo de alimentación, bajo tiempo de 

operación y facilidad de operación son características importantes en el tratamiento de AMD. Una 

de estas tecnologías, que permite resolver estas demandas, es el proceso de separación de 

membrana (Andalaft et al., 2018; Castillo et al., 2014). En particular, la nanofiltración puede ser 

una alternativa atractiva para concentrar especies metálicas presentes en AMD, como el cobre, 

para ser recuperadas por los procesos tradicionales de hidrometalurgia. Además, NF puede 

recuperar agua de AMD para su uso en otros procesos de la operación minera. En algunos casos, 

la solución concentrada obtenida por NF podría alimentarse a un proceso SX existente ubicado 

cerca de la fuente de AMD. La combinación NF/SX podría ser adecuado para la recuperación de 

cobre de soluciones AMD reales, ya que podría operar con flujos muy variables y concentraciones 

de cobre producidas por cambios estacionales que permitan la producción de cobre a partir de 

soluciones de baja concentración. Cuando hay capacidad SX disponible cerca, el costo de 

inversión sería solo para el NF. 

Específicamente, en comparación con la ósmosis inversa (RO), NF ofrece la ventaja de operar a 

una presión más baja y obtener un alto flujo de permeado, lo que implica una menor inversión de 

capital y disminuye el costo de operación y mantenimiento (Zhao et al., 2018). Estudios previos 

en el tratamiento de la AMD de cobre (Al-Zoubi et al., 2010a; Ambiado et al., 2016; Andalaft et 

al., 2018; Pino et al., 2018), AMD de oro (Aguiar et al., 2016; Andrade et al., 2017) y soluciones 
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con otros metales pesados, incluido el cobalto (Bouranene et al., 2008), uranio (Ghasemi Torkabad 

et al., 2018), plomo (Bouranene et al., 2008; Gherasim et al., 2013) y zinc (Belkhouche et al., 

2009), han demostrado que la NF es una buena alternativa. Los tratamientos para un AMD real 

mostraron rechazos para sulfato y metales de> 95% y > 90%, respectivamente, y que su eficiencia 

depende de las propiedades superficiales de la membrana utilizada, las características de 

alimentación y las condiciones operativas (Al-Zoubi et al. , 2010a; Andalaft et al., 2018; Pino et 

al., 2018; Wadekar y Vidic, 2018). A pesar de investigaciones anteriores que utilizan NF para el 

tratamiento de AMD, los estudios que utilizan soluciones de minería reales para recuperar gran 

parte del agua y los metales de interés en ensayos de tratamiento continuo, en condiciones 

operativas reales, siguen siendo escasos. 

En la Fig. IV-1 se muestra un esquema conceptual para la integración de ambas técnicas (NF-SX). 

En este trabajo, se aplica NF para recuperar agua y concentrar cobre de una solución de AMD 

previamente microfiltrada. La microfiltración se empleó para eliminar la materia orgánica, los 

coloides y las partículas de la AMD. La solución concentrada (retenido) de NF se trata usando SX 

para extraer el cobre. Este esquema integrado podría usarse en la minería para aumentar la 

producción de cobre, recuperar agua y disminuir el impacto del AMD en el medio ambiente. No 

obstante, se han realizado pocos estudios sobre la aplicación de nanofiltración a soluciones AMD 

reales. Además, la aplicación de SX a soluciones resultantes del proceso de separación de 

membranas, como el NF, no ha sido explorada en su mayoría. 

Por lo tanto, el objetivo de este trabajo fue determinar y evaluar las condiciones de operación de 

una membrana comercial de NF (NF270) para concentrar cobre y recuperar agua de una solución 

de AMD y también identificar cómo NF se puede acoplar con SX para la recuperación selectiva 

de cobre. Se evaluó la capacidad de NF para concentrar la AMD y recuperar agua y cobre, y el 

ensuciamiento/incrustación producida en la superficie de la membrana. Se realizaron 

experimentos SX para determinar el efecto de la presencia de antiincrustantes de NF y precipitados 

de CaSO4, y la concentración del extractante para recuperar el cobre del retenido de NF. 
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Fig. IV-1. Esquema del proceso de nanofiltración-extración por solvente para recuperar 

agua y cobre. 

4.2 Materiales and métodos 

4.2.1 Composición del agua de mina 

Las muestras de AMD pertenecen a la División Andina de CODELCO, Chile, ubicada a 3,000 

metros sobre el nivel del mar. El AMD se sometió a un tratamiento previo utilizando un equipo 

de microfiltración (Kerasep, 0,45 µm) para evitar el ensuciamiento y la obstrucción de las 

membranas de nanofiltración. Las concentraciones de metales se determinaron por espectrometría 

de adsorción atómica (AAnalyst 400, Perkin Elmer, MA, USA). La concentración de sulfato se 

midió por espectrofotometría (DR2800, Hach, CO, USA). Las concentraciones de especies iónicas 

después de la microfiltración se muestran en Tabla V-1. 

. 
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Tabla IV-1. Composición iónica de la muestra del drenaje ácido de minas 

Parámetro Unidades Concentración 

SO4 mg/L 4,671 

Cu mg/L 531.2 

Al mg/L 382.6 

Ca mg/L 185.9 

Zn mg/L 44.7 

Mn mg/L 72.0 

Fe mg/L 1.1 

Cl mg/L 117.3 

Conductividad µS/cm 5,510 

pH - 3.5 

 

4.2.2 Configuración experimental de la nanofiltración 

La nanofiltración se llevó a cabo en una unidad de membrana de lámina plana NF/RO (SEPA-CF, 

Sterlitech). La celda se equipó con un espaciador de alimentación de 31 mil (780 µm) de grosor 

para simular la hidrodinámica de un elemento de membrana enrollado en espiral. El estanque de 

alimentación posee intercambiador de tubo en espiral de acero inoxidable conectado a un enfriador 

de recirculación para mantener la temperatura experimental mediante un criostato (PolyScience, 

modelo 9505). Se utilizó una balanza digital, conectada al sistema, para medir los flujos de 

permeado. La presión y la circulación en la unidad NF se ajustaron mediante una válvula de control 

manual y una bomba de frecuencia variable. Un diagrama esquemático de la unidad de 

nanofiltración se ilustra en la Fig. IV-2. La membrana NF270 (Dow-Filmtec) se usó en este 

experimento debido a su porosidad, capacidad de tratamiento, rechazo y buen rendimiento en el 

tratamiento de AMD demostrado en estudios anteriores (Andalaft et al. al., 2018; Pino et al., 2018). 

NF270, es una membrana compuesta de película delgada (TFC) que consiste en una capa de 

poliamida activa soportada en polisulfona y polímero de poliéster. El área de filtración de 

membrana de esta unidad fue de 0.014 m2. 
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Fig. IV-2. Esquema de la unidad de nanofiltración.  

4.2.2.1 Evaluación de la presión óptima de trabajo 

Antes de comenzar los experimentos de permeación, la membrana se acondicionó haciendo 

circular agua destilada a 30 bar y 25 ° C hasta lograr la estabilización del flujo de permeado. Estas 

mediciones se realizaron a diferentes presiones de alimentación en el rango de 5 a 30 bar. 

Los experimentos de filtración de AMD se realizaron con 5 L en modo de recirculación total para 

mantener constante la concentración de alimentación devolviendo los flujos de permeado y 

retenido al tanque de alimentación. El objetivo principal de estos experimentos fue analizar el 

comportamiento de la densidad de flujo de permeado con el tiempo que opera a presiones 

transmembrana (∆𝑃) de 10, 15 y 20 bar. La temperatura se mantuvo constante a 20.1 ± 0.1°C y la 

velocidad de flujo cruzado a 0.37 m/s, dando un número de Reynolds de 265, para simular un 

tratamiento de membrana en espiral NF de estudios previos (Aguiar et al., 2016; Andalaft et al., 

2018; Andrade et al., 2017; Pino et al., 2018). Las membranas de NF enrolladas en espiral, 

generalmente utilizadas en las plantas de tratamiento de efluentes, son sistemas que operan en 

rangos de presión de 3 a 20 bar y números Re entre 100 y 1000 (Semião y Schäfer, 2011). El flujo 

de permeado se calculó de acuerdo con: 
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𝐽 =
1

𝐴

𝑑𝑉

𝑑𝑡
 (IV-2) 

donde 𝐽 es el flujo de permeado, 𝐴 es el área efectiva de la membrana, 𝑉 es el volumen total de 

permeado y 𝑡 es el tiempo de filtración. El rechazo observado se calculó utilizando mediciones de 

conductividad:  

𝑅𝑜 = 1 −
𝜅𝑝

𝜅𝑓
  

(IV-3) 

donde 𝜅𝑓 y 𝜅𝑃 son la conductividad de la solución de alimentación y permeado, respectivamente. 

Se forma un gradiente de concentración en la superficie de la membrana debido a la acumulación 

de solutos retenidos. Esta acumulación da como resultado la polarización por concentración en la 

superficie, representada por (Andalaft et al., 2018):  

𝐶𝑚 − 𝐶𝑃

𝐶𝑓 − 𝐶𝑃
= 𝑒𝑥𝑝 (

𝐽

𝑘𝑖
)  (IV-4) 

donde, 𝐶𝑚, 𝐶𝑃 y 𝐶𝑓 son concentraciones de iones en la superficie de la membrana, permeado y 

alimentación, respectivamente, 𝐽 es el flujo de permeado y 𝑘𝑖 es el coeficiente de transferencia de 

masa de un determinado componente 𝑖. Durante el modo de recirculación, la concentración en el 

permeado es prácticamente cero, lo que simplifica la Ec. (IV-4), para dar el módulo de 

polarización, 𝛽 como: 

𝛽 =
𝐶𝑚

𝐶𝑓
= 𝑒𝑥𝑝 (

𝐽

𝑘𝑖
) (IV-5) 

Para calcular el módulo de polarización en la Ec.(IV-5), se utilizaron conductividades de solución 

en lugar de concentraciones de iones. El coeficiente de transferencia de masa, 𝑘𝑖 requerido en la 

Ec. (IV-5) se obtuvo por correlación para las condiciones hidrodinámicas similares de un canal de 

estrecho (Andalaft et al., 2018): 

𝑆ℎ = 0.14 ∙ 𝑅𝑒0.64𝑆𝑐0.42 =
𝑘𝑖 ∙ 𝑑ℎ

𝐷
  (IV-6) 

donde 𝑑ℎ es el diámetro hidráulico del canal y 𝐷 la difusividad de la solución obtenida de un 

promedio ponderado de las difusividades de cada ion (Gherasim y Mikulášek, 2014). 

4.2.2.2 Evaluación de la resistencia a la filtración en el rendimiento de NF 

Se usó un modelo simple de serie de resistencia para cuantificar la disminución del flujo (sin 

considerar el ensuciamiento): 
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𝐽 =
∆𝑃 − ∆𝜋𝑏

𝜂(𝑅𝑚 + 𝑅𝑐𝑝)
 (IV-7) 

donde 𝐽 es el flujo de permeado obtenido del tratamiento del AMD, ∆𝑃 es la presión 

transmembrana, ∆𝜋𝑏 es la diferencia de presión osmótica entre la alimentación y el permeado, 𝜂 

es la viscosidad del disolvente, 𝑅𝑚 es la resistencia intrínseca de la membrana y 𝑅𝑐𝑝 es la 

resistencia resultante de la capa de polarización de concentración (CP). La diferencia de presión 

osmótica se calculó utilizando el rechazo observado y la composición de alimentación de cada ion 

en el AMD. La resistencia de polarización (𝑅𝑐𝑝) se puede calcular como: 

𝑅𝑐𝑝 = 𝑅𝑇 − 𝑅𝑚 = (
∆𝑃 − ∆𝜋𝑏

𝜂 ∙ 𝐽
) − (

1

𝜂 ∙ 𝑘𝑤
) (IV-8) 

donde 𝑘𝑤 es la constante de permeabilidad hidráulica obtenida de la filtración de agua destilada. 

Dada que la resistencia de la capa de polarización alcanza un valor de estacionario durante la 

filtración en modo continuo, se debe considerar un modelo cinético de primer orden para describir 

el crecimiento de la resistencia a lo largo del tiempo (Mukherjee et al., 2016) 

𝑑(𝑅𝑐𝑝)

𝑑𝑡
∝ (𝑅𝑐𝑝

𝑠𝑠 − 𝑅𝑐𝑝) (IV-9) 

donde 𝑅𝑐𝑝
𝑠𝑠  es la resistencia de la capa polarizada en estado estacionario. Usando una constante de 

proporcionalidad 𝑘𝑐𝑝 y la condición inicial, 𝑅𝑐𝑝 = 0 en 𝑡 =  0, la Ec. (IV-9) se puede escribir 

como: 

𝑅𝑐𝑝 = 𝑅𝑐𝑝
𝑠𝑠  [1 − 𝑒𝑥𝑝(−𝑘𝑐𝑝 ∙ 𝑡)]  (IV-10) 

El parámetro 𝑘𝑐𝑝 se estimó por la calidad del ajuste entre los datos experimentales y los calculados. 

En este trabajo, el modelo utilizado fue evaluado por un chi-cuadrado no lineal. La prueba 

estadística se realiza al juzgar las diferencias al cuadrado sumadas entre los datos experimentales 

y calculados, mientras que cada diferencia al cuadrado se divide por su valor correspondiente: 

𝜒2 = ∑(𝑅𝑒𝑥𝑝 − 𝑅𝑐𝑎𝑙)
2

/𝑅𝑐𝑎𝑙   (IV-11) 

donde 𝑅𝑒𝑥𝑝 y 𝑅𝑐𝑎𝑙 son la resistencia experimental de polarización y la resistencia calculada por la 

Ec. (IV-7)y (IV-10), respectivamente. Un valor pequeño de 𝜒2 indica un mejor ajuste del modelo, 

mientras que un valor alto representa un error más significativo. 
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4.2.2.3 Evaluación de la concentración de alimentación  

Las pruebas con AMD a concentraciones variables se realizaron con la recirculación parcial del 

flujo de alimentación. Primero, la membrana se acondicionó con 5 L de AMD a 20 bar en modo 

de recirculación total para estabilización. Se logró un valor estable de permeabilidad al agua 

después de aproximadamente 180 min. Posteriormente, la solución AMD de 5 L se descartó del 

sistema. A continuación, la solución se reemplazó con 15 L (volumen inicial) de AMD fresco y el 

sistema funcionó en modo de recirculación parcial a 20 bar, en el cual el permeado se recogió por 

separado hasta alcanzar un factor de reducción de volumen (𝑉𝑅𝐹) de 4. El 𝑉𝑅𝐹 es la relación 

entre el volumen de alimentación inicial (𝑉𝐹) y el volumen retenido (𝑉𝑅) en modo discontinuo 

(Ghasemi Torkabad et al., 2018): 

𝑉𝑅𝐹 =
𝑉𝐹

𝑉𝑅
  (IV-12) 

 

Dado que la recuperación de cobre es importante en este estudio, se utilizó una concentración 

normalizada para observar el rendimiento de la membrana en cada 𝑉𝑅𝐹. La concentración se 

normalizó a la concentración inicial de cobre (Pino et al., 2018): 

Concentración normalizada =
concentración, CCu

concentración inicial, CCu0

  (IV-13) 

 

4.2.3 Experimentos de extracción por solvente 

4.2.3.1 Soluciones orgánicas y acuosas 

El rendimiento de un proceso continuo de extracción por solvente utilizando contactores 

mezcladores-sedimentadores puede determinarse a partir de las isotermas experimentales de 

extracción y reextracción mediante la construcción de diagramas de McCabe Thiele, asumiendo 

valores apropiados para las eficiencias de la etapa de extracción y reextracción (Hein, 2010). La 

solución acuosa retenida obtenida en la nanofiltración del AMD se utilizó para la determinación 

de las isotermas de extracción. 

Hay tres extractantes de hidroxioxima que se utilizan actualmente para la recuperación de cobre 

en las plantas mineras chilenas de cobre. Una cetoxima: 2-hidroxi-5-nonilacetofenona-oxima y 

dos salicilaldoxima: 5-dodecylsalicylaldoxime y 5-noonylsalicyladoxime. Las salicilaldoxima son 
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extractores demasiado fuertes para usarse solos, por lo tanto, generalmente se mezclan con la 

cetoxima o un modificador de equilibrio para facilitar la extracción de cobre. La cetoxima es un 

extractor relativamente débil que puede extraer cobre de manera muy eficiente a partir de 

soluciones diluidas con un pH superior a 2, y el orgánico cargado se elimina fácilmente a bajas 

concentraciones de cobre (Ruiz et al., 2019). 

Considerando las características de las soluciones del retenido obtenidas por nanofiltración del 

AMD, particularmente el alto valor de pH, la cetoxima se seleccionó como el extractante orgánico. 

Por lo tanto, las soluciones orgánicas utilizadas en las pruebas se prepararon diluyendo el extractor 

LIX 84-IC a concentraciones de 7 o 10% v/v en el diluyente Escaid 110. LIX 84-IC contiene 2-

hidroxi-5-nonilacetofenona oxima como el componente activo 

Para la isoterma de re-extracción, la solución acuosa utilizada fue un electrolito sintético pobre 

que contenía 30 g/L de cobre y 190 g/L de ácido sulfúrico, que está dentro del rango de 

composición habitual de electrolitos pobres de plantas de extracción de solventes industriales en 

Chile (Robinson et al., 2013). 

En los experimentos de extracción, la fase orgánica no contenía cobre, mientras que en los 

experimentos de reextracción, el orgánico fue precargado con cobre. 

4.2.3.2 Isotermas de extracción y reextracción 

Las isotermas de extracción se determinaron poniendo en contacto (mezclando) diferentes 

volúmenes de fases orgánicas y acuosas en relaciones O/A de 3/1, 2/1, 1/1, 1/2, 1/4 y 1/6 con un 

total volumen en el rango de 270-320 ml. La mezcla se llevó a cabo en un reactor de vidrio de 1-

L con cuatro deflectores de acero inoxidable, que se sumergió en un baño de agua a temperatura 

constante. Después de que las dos fases alcanzaron la temperatura deseada, se agitaron con un 

impulsor de vidrio de 4 palas durante 8 min a 600 rpm, para asegurar que se alcanzara el equilibrio. 

La separación de fases se llevó a cabo en el mismo reactor y, posteriormente, se extrajeron 

muestras de fase acuosa, se filtraron y se analizó el cobre por espectroscopía de absorción atómica 

(AA). El cobre cargado en la fase orgánica se determinó por la diferencia entre la concentración 

de cobre en la fase acuosa antes y después del contacto entre las fases. 

La isoterma de reextracción se determinó mediante un procedimiento similar, mezclando una fase 

orgánica cargada de cobre con el electrolito pobre para relaciones de fase O/A de 3/1, 2/1, 1/1 y 

1/2. Sin embargo, en este caso, el cobre transferido a la solución electrolítica se determinó por la 

diferencia entre el contenido de cobre de la fase orgánica antes y después del contacto. Además, 
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una muestra de orgánico filtrado se descargó completamente de cobre por contactos repetidos con 

una solución de ácido sulfúrico (180 g/L), para determinar la concentración de cobre en la fase 

orgánica. 

4.2.3.3 Eficiencias de etapa para procesos de extracción y extracción 

Se usa una eficiencia de etapa para medir qué tan cerca del equilibrio están las composiciones de 

las fases orgánica y acuosa que salen de la etapa. La eficiencia de la etapa de extracción (𝐸𝐸) se 

puede definir de la siguiente manera (Ruiz et al., 2020): 

𝐸𝐸(%) =
[𝐶𝑢]𝑖 − [𝐶𝑢]𝑜

[Cu]i − [Cu]o,eq
∙ 100 (IV-14) 

donde [𝐶𝑢]𝑖 y [𝐶𝑢]𝑜 son las concentraciones de cobre en la solución acuosa que entra y sale de la 

etapa, respectivamente, y [𝐶𝑢]𝑜,𝑒𝑞 sería la concentración de cobre en la solución saliendo de la 

etapa si se alcanzara el equilibrio. Para la reextracción, se puede definir una eficiencia de etapa 

análoga (𝐸𝑆) considerando el cobre real eliminado de la fase orgánica en la etapa sobre el cobre 

teórico eliminado si se alcanza el equilibrio. 

4.3 Análisis de muestras 

Durante los experimentos, se analizaron la conductividad y el pH utilizando un medidor de 

conductividad (YSI 3200) y un medidor de pH (HI 2221). Los metales de cobre y calcio se 

midieron con un espectrofotómetro de adsorción atómica (AAnalyst 400, Perkin Elmer, MA, EE. 

UU.). El ensuciamiento de la membrana se observó con un microscopio electrónico de barrido de 

alta resolución (JEOL, modelo JSH 6380LV, SEM) a 1-20,000 kV. La muestra SEM se le 

pulverizó primero una película de oro (400 Åm). 

Los precipitados se identificaron con un difractómetro de rayos X (D4 Endeavor, Bruker AXS, 

MA, Estados Unidos). La radiación fue emitida por un tubo de cobre con una longitud de onda 

media Kα de 40 kV y 30 mA. 

4.4 Resultados y discusión 

Para determinar las mejores condiciones de operación en el tratamiento del drenaje ácido, se 

llevaron a cabo experimentos de nanofiltración a largo plazo para estudiar el efecto de la presión 

aplicada y la concentración de la alimentación. 



Capítulo IV - Optimización del tratamiento del drenaje ácido de minas por nanofiltración 

y recuperación de cobre mediante extracción con solvente 

133 

 

4.4.1 Experimentos de nanofiltración 

4.4.1.1 Influencia de la presión aplicada en la operación a largo plazo 

Los efectos de la presión transmembrana en la densidad de flujo de permeado y el rechazo 

observado de AMD en función del tiempo de filtración se muestran en la Fig. IV-3. La densidad 

de flujo mostró un aumento más significativo (~53%) cuando la presión cambió de 10 a 15 bar 

que cuando cambió de 15 a 20 bar (~28%). El aumento en la presión transmembrana causó un 

aumento en el flujo de permeado, que está de acuerdo con el modelo de resistencia a la filtración 

(Ec. (IV-7)) (Luo y Wan, 2013). Por otro lado, la disminución de 𝐽 puede explicarse porque, en el 

rango de 15 a 20 bar, la fuerza impulsora generó un mayor flujo convectivo de iones a la superficie 

(mayor polarización) que dificultó el paso libre del solvente, a diferencia de lo sucedido a 

presiones de 10 a 15 bar. Este fenómeno se puede demostrar con la evolución de los valores de la 

resistencia a la polarización a lo largo del tiempo. La variación de la resistencia a la polarización 

para diferentes presiones transmembrana se muestra en la Fig. IV-4. La resistencia a la 

polarización mostró un aumento con la presión, y su valor más alto se alcanzó a 20 bar. Se puede 

observar que, a una presión media-baja, el ajuste de los datos medidos fue bastante bueno. A pesar 

de la falta de ajuste para 20 bar, el modelo simplificado puede describir las tendencias al estado 

estacionario de la resistencia de la polarización. El valor de la resistencia de la polarización en 

estado estacionario aumenta con la presión, como el flujo de permeado debido al aumento de la 

fuerza motriz. Por lo tanto, aumentar la presión da como resultado más iones cerca de la superficie 

de la membrana, lo que genera un aumento en la capa polarizada en la membrana. Notamos un 

resultado similar reportado previamente por Mukherjee et al. (2016) y Roy y De (2015) usando el 

mismo modelo cinético simple de primer orden. Los valores de 𝑘𝑐𝑝 obtenidos fueron 7.3 × 10−4, 

1.05 × 10− 3 y 1.5 × 10− 3 𝑠−1 para 10, 15 y 20 bar, respectivamente. El valor de 𝑘𝑐𝑝 mostró que 

la tasa de crecimiento de la capa polarizada aumentó con el aumento de la presión transmembrana. 

Finalmente, la resistencia de la membrana fue 2.44 × 1013 𝑚−1, y fue 77%, 75% y 69% de la 

resistencia total en estado estacionario a 10, 15 y 20 bar, respectivamente. 
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Fig. IV-3. Efecto de la presión transmembrana en el flujo de permeado y el rechazo 

observado con el tiempo de NF270 a 20.3 ± 0.4 °C y 0.37 m/s (flujo de permeado - símbolos 

sólidos, rechazo observado - símbolos vacíos) 

 

Fig. IV-4.  Variación de la resistencia a la polarización en el tiempo de NF270 a 20.3 ± 0.4 °C 

y 0.37 m/s. 
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Los módulos de polarización β (Ec. (IV-5)) obtenidos para condiciones de estado estacionario (> 

180 min) fueron 1.15, 1.24 y 1.32 para presiones de 10, 15 y 20 bar, respectivamente. Los 

resultados 𝛽 son valores de polarización de concentración típicos de efluentes inorgánicos (<2) 

(Pino et al., 2018). El módulo de polarización mostró un aumento en la concentración de solutos 

en la superficie de la membrana. El problema con este aumento de concentración es el posible 

paso del soluto a la corriente de permeado. Sin embargo, el rechazo observado permaneció 

aproximadamente constante para el aumento de presión de 15 a 20 bar. La alta concentración de 

iones cerca de la superficie de la membrana aumentará no solo el ensuciamiento por incrustaciones 

sino también disminuirá la fuerza impulsora de la filtración debido al aumento de la presión 

osmótica de la alimentación. Por lo tanto, el módulo de polarización también es un parámetro 

importante a considerar para el tratamiento de nanofiltración de AMD. 

Por otro lado, la densidad de flujo no disminuyó significativamente con el tiempo, como se reporta 

en otras investigaciones (Andalaft et al., 2018; Andrade et al., 2017). Probablemente, el rango de 

presión utilizado, baja rugosidad de la membrana, un tiempo de filtración insuficiente y una 

formación lenta de incrustaciones en la superficie, permitieron a la membrana evitar el rápido 

decaimiento del flujo con el tiempo. Cséfalvay et al. (2009) mostraron tendencias similares de los 

efectos de presión en el flujo de permeado para soluciones de cobre de 500 mg /L con la membrana 

MPF44 NF. Sin embargo, sus experimentos de membrana NF obtuvieron un 75% menos de flujo 

de permeado que el presente estudio. 

El rechazo observado demostró la alta capacidad de eliminación iónica (>70%) de la NF270 a 

bajas presiones de operación. La disminución en el rechazo observado a 20 bar en comparación 

con 15 bar ocurre debido a que la polarización por concentración genera una fuerza impulsora más 

significativa para los flujos de iones a través de la membrana, a pesar del mayor flujo de solvente, 

causando un efecto de dilución en el permeado. Adicionalmente, Gherasim et al. (2013) 

establecieron que la polarización por concentración también podría disminuir el impacto de la 

repulsión electrostática en la superficie, reduciendo su capacidad de rechazar metales.  

Finalmente, el aumento en la remoción de metal alcanzado desde 15 a 20 bar no fue significativo 

(~ 2.5%), a diferencia del aumento de la densidad de flujo de permeado (~5.33 m s-1). Debido al 

mayor flujo de permeado producido, se decidió continuar las pruebas de concentración a 20 bar. 
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4.4.1.2 Influencia de concentración de alimentación 

Para determinar el efecto causado por la variabilidad de la concentración del AMD, se realizaron 

pruebas de reducción de volumen. Las conductividades en permeado, retenido y alimentación 

fueron monitoreadas a lo largo del tiempo para calcular los rechazos observados y reales. La Fig. 

IV-5 representa la densidad de flujo de permeado y la conductividad en permeado y retenido 

cuando se realizó la reducción de volumen. Se observó una reducción cercana al ~65% en la 

densidad del flujo de permeado y un aumento en la conductividad del permeado de 1 a 3.21 mS/cm 

para todo el rango estudiado. El comportamiento de la conductividad del permeado muestra la alta 

capacidad de rechazo de la NF270 hasta un VRF de 2.5; luego, fenómenos como el ensuciamiento 

(incrustación) y la polarización por concentración fueron más evidentes. Lin et al. (2005), 

propusieron un mecanismo de cuatro etapas que describe la disminución del flujo de permeado 

durante la formación de CaSO4 como incrustación: reducción del flujo de permeado debido a la 

polarización por concentración, nucleación de CaSO4, formación de incrustaciones (yeso) y un 

estado estacionario del flujo de permeado, donde el flujo no disminuye significativamente. Sin 

embargo, el experimento de reducción de volumen, que se muestra en la Fig. IV-5, no identifica 

el mecanismo de formación de incrustaciones. A partir de la Fig. IV-5 se observó que a partir de 

un VRF de 2.0-2.5 (aproximadamente 65% de recuperación) el rendimiento de filtración se 

disminuyó, la conductividad del permeado aumentó mientras que el flujo de permeado disminuyó 

significativamente. 
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Fig. IV-5.  Variación del flujo de permeado y la conductividad del permeado y el retenido 

durante la concentración de la solución de alimentación durante 20 bar a 20 ± 0.46 °C y 0.37 

m/s. 

El rechazo observado y las tendencias crecientes en las concentraciones normalizadas del retenido 

para cobre y calcio (𝐶𝑖/𝐶𝑖0) respaldan los resultados mencionados anteriormente sobre la 

precipitación de 𝐶𝑎𝑆𝑂4 y la recuperación de 𝐶𝑢 (Fig. IV-6). La concentración normalizada de 𝐶𝑢  

aumentó linealmente con VRF en todo el rango estudiado, mientras que el normalizado de Ca 

aumentó linealmente y luego permaneció constante para valores de VRF mayores que 2. Este 

resultado sugiere que hay una baja interacción entre el cobre y la membrana. Al mismo tiempo, el 

calcio podría depositarse en la superficie como incrustación (formación de yeso) o algunos iones 

de calcio pasaron a través de la membrana. Mediante SEM-EDS (Fig. IV-7), se observó que la 

composición del ensuciamiento indicaba una alta presencia de calcio (9.9% p/p) y azufre (11.9% 

p/p) en comparación con la membrana limpia. Por lo tanto, la disminución de la concentración de 

calcio se justifica por la formación de incrustaciones como yeso en la superficie. Finalmente, el 

XRD del precipitado depositado sobre la superficie de la membrana (Fig.S. IV-1) confirmó que 

los cristales desarrollados eran yeso (𝐶𝑎𝑆𝑂4 × 2 𝐻2𝑂). 

Con respecto a la Fig. IV-6, el rechazo observado inicialmente aumentó a medida que la 

concentración de alimentación incrementó con el VRF, siendo el mayor en VRF 2 y luego 
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disminuyó. Otros autores también informaron sobre estas tendencias del rechazo (Al-Rashdi et al., 

2013; Ghasemi Torkabad et al., 2018; Gherasim y Mikulášek, 2014; Pino et al., 2018) y fueron 

explicados a través de tres mecanismos. Primero, un aumento en el ensuciamiento con VRF puede 

producir un estrechamiento de los poros y, por lo tanto, aumentar el rechazo estérico, lo que 

explica la tendencia creciente inicial en el rechazo observado. En segundo lugar, aumentar la 

concentración de alimentación genera un blindaje de la carga de la membrana, debilitando así el 

efecto Donnan o exclusión electrostática, particularmente relevante para iones más pequeños 

como 𝐶𝑎2+ y 𝑆𝑂4
2−, lo que podría causar una tendencia decreciente en el rechazo observado a un 

VRF valores más altos. En tercer lugar, la polarización por concentración también aumenta la 

fuerza impulsora para la difusión de iones a través de la membrana, lo que puede conducir 

nuevamente a una disminución del rechazo de iones más pequeños con difusividades más altas a 

valores altos de VRF (Andalaft et al., 2018). 

 

 

Fig. IV-6. Rechazo observado y concentraciones normalizadas de cobre y calcio (𝑪𝒊/𝑪𝒊𝟎) en 

función del factor de reducción de volumen (VRF). 
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Fig. IV-7. Imágenes SEM-EDS de (a) membrana sucia y (b) membrana virgen. Membrana 

sucia para la operación de VRF a 20 bar, 20 ± 0.46 ° C y 0.37 m/s. 

La escala observada en la Fig. IV-8 corresponde a las formas típicas de agujas y barras de yeso, 

que disminuyeron la tasa de permeación (Antony et al., 2011; Shih et al., 2005). Los cristales que 

cubrían la superficie de la membrana estaban en el rango de tamaño de 4.5-32 μm, mientras que 

el crecimiento de las estructuras en forma de rosetas no se observó como en otras investigaciones 

con membranas (Benecke et al., 2018). Shih y col. (2005) observaron que la generación de cristales 

de yeso en forma de rosetas se debe a una reacción en la superficie de la membrana y, por lo tanto, 

en la presente investigación pueden haberse formado precipitados por sobresaturación del AMD 

en el seno de la alimentación. Posiblemente, la presencia del ion 𝐴𝑙3+ previene y/o disminuye la 

formación de cristales en forma de roseta en la superficie de la membrana (Shih et al., 2006). Los 

resultados de la concentración normalizada de calcio sugieren operar la nanofiltración en un rango 

de VRF menor a 2 para evitar la formación de incrustaciones en la membrana. Considerando la 

concentración de cobre AMD de 510 mg/L, el alto rechazo de cobre y el límite de VRF de 2, 

aproximadamente 1 g/L sería una concentración de alimentación representativa para la etapa de 

extracción con solvente. 
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Fig. IV-8. Imágenes SEM de escalado de membrana: (a, b) sección transversal y (c, d) sección 

de superficie. 

4.4.2 Experimentos de extracción por solvente 

4.4.2.1 Isoterma de extracción 

Los experimentos de extracción con solvente incluyeron la determinación de las isotermas de 

extracción y reextracción a una temperatura de 25ºC. Los diagramas de McCabe-Thiele para las 

operaciones de extracción y reextracción se construyeron utilizando las isotermas experimentales, 

para estimar la recuperación de cobre en una operación continua de extracción con solvente a 

contracorriente, utilizando valores de eficiencia de etapa del 96% para extracción y reextracción. 

Estos valores de eficiencia están dentro del rango de eficiencias típicas para plantas industriales 

SX (du Preez y Taute, 2015). 

4.4.2.2 Efecto de la concentración de LIX 84-IC, sulfato de calcio y antiincrustante   

Sobre la base de los resultados de la filtración de NF, las isotermas de extracción de cobre se 

determinaron utilizando una solución retenida que contenía 1.1 g/L de 𝐶𝑢, que está dentro del 

rango de concentraciones de cobre para las plantas SX (Sole, 2008) y el pH fue igual a 3.5. Además 
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del cobre, el único catión que también podía extraerse en cierta medida por LIX 84-I a pH 3.5 era 

el ion férrico. Sin embargo, la concentración total de Fe en el retenido fue insignificante (3.27 

mg/L); por lo tanto, la co-extracción de hierro no se estudió en esta investigación. 

Los experimentos incluyeron la determinación de isotermas de extracción usando una fase 

orgánica con 7 y 10% v/v del extractante LIX 84-IC. Se estudió el efecto de eliminar el sulfato de 

calcio precipitado durante el proceso de nanofiltración sobre la isoterma de extracción para ambas 

concentraciones de extractante. Además, el impacto de agregar 10 ppm de un antiincrustante 

(Vitec 4000, Avista Technologies) también se examinó para la fase orgánica, con un 10% del 

extractante. Las isotermas resultantes se resumen en la Fig. IV-9. 

 

Fig. IV-9. Isotermas de extracción para varias condiciones experimentales (7% LIX 84-IC - 

símbolo vacío, 10% LIX 84-IC - símbolos sólidos). 

De la Fig. IV-9, está claro que la concentración del extractante en la fase orgánica tiene un efecto 

sustancial sobre la isoterma de extracción. 

Las isotermas de extracción para la fase orgánica con 7% v/v LIX 84-IC muestran que la 

concentración de cobre en el orgánico cargado puede alcanzar hasta aproximadamente 3.5 g/L de 

cobre. Al 10% v/v de LIX 84-IC, la concentración de cobre en la fase orgánica cargada puede 
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alcanzar alrededor de 5 g/L. Este resultado es el esperado, ya que se ha demostrado que la carga 

máxima de cobre de LIX 84-IC es proporcional a la concentración de extractante en la fase 

orgánica (Ruiz et al., 2017). 

La presencia de precipitados de CaSO4 o la presencia de un antiincrustante en la solución acuosa 

tiene un pequeño efecto sobre el equilibrio de extracción de cobre. Cabe señalar que la presencia 

de precipitados o antiincrustante podría afectar la velocidad de separación de fases de la dispersión 

en el sedimentador, pero esa posibilidad no se exploró en este estudio preliminar. 

4.4.2.3 Isoterma de reextracción 

La isoterma de reextracción se determinó usando una fase orgánica con LIX 84-IC al 10% cargado 

con 4.25 g/L de cobre, que corresponde al 85% de la carga máxima de cobre de esta solución 

orgánica. La carga se llevó a cabo poniendo en contacto la fase orgánica fresca con la solución 

retenida usando la relación O/A apropiada para obtener la concentración de cobre deseada en el 

orgánico. La relación O/A apropiada se obtuvo de la pendiente de la línea que une la composición 

inicial de las fases y el punto de la isoterma experimental donde la fase orgánica tiene 4.25 g/L de 

cobre. Esta línea de operación, con una pendiente igual a -A/O, representa el balance de masa del 

contacto (Ruiz et al., 2020). 

La solución electrolítica utilizada para descargar el cobre tenía 30 g/L de Cu y 190 g/L de ácido 

sulfúrico. La isoterma experimental obtenida se muestra en el diagrama de McCabe-Thiele para 

la extracción presentada en la Fig. IV-10. Como se ve en este diagrama, la concentración de cobre 

en la solución electrolítica puede incrementarse de 30 a 50 g/L de Cu, y la carga orgánica se puede 

descargar de 4.25 a 0.75 g/L de Cu utilizando solo una etapa de extracción con una eficiencia del 

96% para una relación de caudal O/A de 5.71. Por lo tanto, se obtuvo una buena transferencia neta 

de cobre (diferencia entre la solución orgánica cargada y descargada) de 3.5 g/L de orgánico. 
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Fig. IV-10. Isoterma de reextracción para LIX 84-IC al 10% v/v cargado con 4.25 g/L de 

cobre. 

También se dibujó un diagrama de McCabe-Thiele para la extracción usando la isoterma obtenida 

para una solución que contiene antiincrustante y precipitado de CaSO4. La Fig. IV-11 muestra el 

diagrama resultante, donde se puede ver que se puede obtener un refinado con 0.033 g/L de Cu y 

una fase orgánica cargada con 4.25 g/L de Cu utilizando dos etapas de extracción con eficiencia, 

𝐸𝐸 = 96% para un flujo de A/O de 3.28. 
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Fig. IV-11. Diagrama de McCabe-Thiele para la extracción de cobre de una solución 

retenida que contiene 1.1 g/L de cobre con una solución orgánica con 10% en volumen de 

LIX 84-IC. 

Por lo tanto, al usar dos etapas de extracción en contracorriente y una etapa de reextracción 

(circuito 2Ex1S), es posible recuperar el 97% del cobre contenido en una solución retenida desde 

la nanofiltración con 1.1 g/L de Cu, usando una fase orgánica con 10% v/v de LIX 84-IC. La 

configuración del circuito 2Ex1S considerada aquí se usa comúnmente en la industria para el 

tratamiento de soluciones obtenidas en la lixiviación de minerales de cobre, particularmente 

plantas pequeñas y medianas (Hein y Joly, 2011; Sole, 2008). 

Cabe señalar que si la concentración de cobre de la solución retenida fuera de 2.5 g/L (lo cual es 

factible de acuerdo con la Fig. IV-6, correspondiente a un VRF de 4), la recuperación de cobre 

sería más efectiva porque requeriría un SX más pequeño para la misma planta de producción de 

cobre. Sin embargo, la aparición de incrustaciones de yeso en la superficie de la membrana de NF 

sugiere limitar la concentración de cobre en el material retenido a solo 1.1 g/L de Cu para alimentar 

el proceso SX. 

NF puede ayudar a reducir varios problemas ambientales en la minería, disminuyendo el costo del 

tratamiento de AMD al aumentar la reutilización del agua para cumplir con los requisitos 

operativos de la industria minera y aumentar la producción de cobre. Se realizó un estudio 
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económico preliminar para estimar la producción de cobre utilizando una unidad de membrana de 

nanofiltración. Utilizando un pretratamiento de UF y tres etapas de NF para un flujo volumétrico 

de AMD de 70 a 3,400 m3/h y de 676 a 171.4 mg/L de 𝐶𝑢2+, la recuperación anual de cobre está 

cerca de 1.25 M US$. Los cálculos se basan en el precio del cobre de US$ 2.7 por libra (Ministerio 

de minería, 2018) y la generación y tratamiento de AMD por NF reportados por Andalaft y 

Schwarz (2016), para una compañía minera de cobre en Chile. 

Por otro lado, una estimación de costos del sistema de membranas NF para tratar la AMD debe 

considerar costos tales como inversión inicial, reemplazo de membranas, consumo de energía, 

costos de personal, depreciación de la unidad, mantenimiento y productos de limpieza. Una 

estimación del costo de inversión de una unidad UF-NF para tratar un flujo de AMD de 3,400 

m3/h es de US$ 37.45 millones (CapEx de US$ 9,252 /m3/h) (Tabla S. IV-1). Basado en un 

consumo de energía de 0.85 kW-h/m3, el OpEx es 0.35 US$/m3, en el rango típico para el 

tratamiento de aguas residuales (Ghaffour et al., 2013), y la recuperación de cobre compensaría el 

13% de ese costo. Los cálculos se basaron en el hecho de que el costo de la energía representa el 

60% del costo operativo, un precio de la energía en Chile de US$ 0.129/kW-h, un flujo promedio 

de permeado de 21.7 L/h-m2 y un total de 2,785 membranas (NF270-400i (Dupont, 2020)). El 

costo total de la recuperación de cobre sería menor si la operación de extracción con solvente 

pudiera integrarse con una operación existente de lixiviación de cobre-SX-EW. Por lo tanto, el 

electrolito avance podría enviarse directamente a la planta EW existente. 

Además, el permeado producido por NF puede usarse para reutilización industrial; en el estudio 

de caso, el tratamiento podría producir 19.7 Mm3/año. La reutilización del agua es importante si 

las características geográficas influyen directamente en el costo del agua desalinizada, como la 

distancia de la costa en Chile, donde el costo del tratamiento del agua de mar promedia 1.9 US$/m3 

y el costo promedio de bombeo al sitio minero es 2.6 US$/m3 (Campero y Harris, 2019). De 

manera similar, García Bernal (2017) estima que la recuperación de agua industrial puede reducir 

los costos de consumo de agua dulce en 1.6 US$/m3 y de agua desalinizada en 5.1 US$/m3. 

Una limitada información se dispone de los costos de otras alternativas para la recuperación de 

cobre de AMD en literatura. Sole y col. (2016) estimaron que el costo de capital para recuperar 

cobre (0.01 - 0.13 g/L), usando columnas de intercambio iónico (IX), es de US$ 13.0 millones, 

recuperando 95% con un flujo de alimentación de 2,000 m3/h (US $ 1,444/m3/h). Aunque el costo 

de capital de la IX es menor que para UF-NF, el pretratamiento de efluentes para eliminar el total 

de sólidos suspendidos requeridos por las columnas IX (<10 mg/L) no se consideró en la 
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estimación, y además IX es generalmente rentable en bajas concentraciones de metales. Por otro 

lado, el costo de capital para una de las plantas de precipitación de sulfuro de BioteQ 

(ChemSulphide), 454.2 m3/h de capacidad (0.35 g/L Cu y 0.55 g/L Fe), es de US$ 2.5 millones 

(US $ 5,504/m3/h; (Nordstrom et al., 2017)), también se compara favorable con UF-NF. 

ELSAmetal y EMEW (Cleanmetals - Elsametal technology, 2015; Emew Technologies, 2020; 

Nordstrom et al., 2017; Sole et al., 2016) son otros procesos comerciales, basados en la 

cementación Cu y EW, respectivamente, sin embargo, ambas opciones requieren pasos de 

tratamiento adicionales para eliminar aún más el sulfato y los metales antes de la descarga. NF, 

por otro lado, tiene la capacidad de recuperar agua y concentrar aún más la AMD para alimentar 

directamente a los esquemas de descarga “zero liquid” (Muhammad y Lee, 2019) que están 

ganando popularidad a medida que las regulaciones ambientales mineras se vuelven más estrictas 

y las compañías mineras se esfuerzan por implementar estrategias de producción de economía 

circular. 

4.5 Conclusions 

La combinación de las tecnologías NF y SX mostró que es técnicamente factible recuperar el 80% 

del agua y el 97% del cobre de AMD. Utilizando el modelo cinético de primer orden, fue posible 

identificar el comportamiento dinámico de la resistencia a la polarización en el tratamiento de la 

AMD. Además, se demostró el efecto de la polarización de la membrana con el aumento de la 

presión de operación. 

El permeado de NF tenía bajos niveles de sulfato, mientras que la concentración de cobre en el 

retenido podía alcanzar hasta 2.4 g/L. Sin embargo, la formación de yeso limitó la capacidad de 

la membrana para recuperar agua y concentrar metales hasta un VRF de 2. SEM y EDS mostraron 

que los cristales que cubren la superficie de la membrana tienen una estructura de aguja y barra 

típica de las incrustaciones de yeso (𝐶𝑎𝑆𝑂4 × 2 𝐻2𝑂), formada por sobresaturación en el seno de 

la alimentación del AMD. 

Con respecto a la extracción con solvente de cobre, los datos experimentales sobre las isotermas 

de extracción usando un retenido que contiene 1.1 g/L de cobre, mostraron que la presencia de 

antiincrustante o precipitados de CaSO4 tiene un efecto insignificante en los equilibrios de 

extracción de cobre. Los diagramas de McCabe-Thiele indican que el 97% del cobre se puede 

recuperar de un retenido que contiene 1.1 g/L de cobre usando el extractante LIX 84-IC al 10% 

v/v, en una configuración de circuito de dos etapas de extracción y una etapa de reextracción. 
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El costo de inversión de un sistema UF-NF (CapEx) se estimó en US $ 3.45 millones y el costo 

operativo (OpEx) fue de 0.3 a 0.4 US$/m3 de AMD. La recuperación de cobre compensaría 

aproximadamente el 10% del costo de operación del NF, mientras que la recuperación de agua del 

AMD puede reducir el consumo de agua dulce o desalinizada. 
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Nomenclatura 

Símbolo Unidades Description 

AMD - drenaje ácido de minas 

Cf mg L−1 concentración en la alimentación  

Cm mg L−1 concentración en la superfine de la membrana 

CP mg L−1 concentración en el permeado 

dH m diámetro hidráulico del canal 

EE % eficiencia de la etapa de extracción 

kcp s−1  constante de crecimiento de polarización 

ki m s−1 coeficiente de transferencia de masa 

R0 % rechazo observado 

Rcal m−1 resistencia de polarización calculada 

Rcp m−1 resistencia de la polarización por concentración 

Rcp
ss  m−1 resistencia de la capa polarizada en estado estacionario 

Rexp m−1 resistencia experimental de la polarización 

Rm m−1 resistancia intríseca de la membrana 

RT m−1 resistancia total 

𝑉𝐹 L volumen inicial de alimentación 

𝑉𝑅 L volumen retenido 

𝑘𝑤 m3 s−1 m−2 Pa−1 constante de permeabilidad hidráulica   

A/O - razón de la fase acusosa/orgánica 
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D m2 s−1 coeficiente de difusión 

EW - electroobtención  

J m s−1 flujo de permeado  

O/A - razón de fase orgánico/acuoso 

Re - número de Reynolds 

Sc - número de Schmidt 

Sh - número de Sherwood 

t s tiempo 

VRF - factor de reducción de volumen 

[Cu]o,eq g L−1 concentración de equilibrio del cobre en la etapa de salida 

[Cu]o g L−1 concentración de cobre en la etapa de salida 

[Cu]i g L−1 
concentración de cobre en la solución de alimentación de 

la etapa 

   

Greek Symbols 

𝛽 - modulo de polarización 

κp μS cm−1 conductividad en el permeado 

κ𝑓 μS cm−1 Conductividad en la alimentación 

∆P Pa presión transmembrana 

∆πb Pa 
diferencia de presión osmótica entre la alimentación y el 

permeado 

η Pa ∙ s viscosidad del solvente 

χ - parámetro no lineal 
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Material suplementario 

S.1 Espectro XRD para el precipitado formado en la superficie de la membrana 

 

Fig.S. IV-1. Difractograma XRD del precipitado formado sobre la membrana. 

S.2 Evaluación económica preliminar 

La Tabla S. IV-1 muestra un resumen de los principales gastos de capital y operativos del sistema 

de tratamiento NF. Otros costos, como la mano de obra, no se evaluaron en este trabajo. El cálculo 

de la energía, la amortización del costo de capital, el mantenimiento y los costos de bombeo se 
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calcularon utilizando el método propuesto por Pearce (2008), Aguiar et al. (2016) y Lastra et al. 

(2004). 

Tabla S. IV-1. Estimación de costos del sistema UF-NF 

Descripción Valor Unidad 

Costos e información financiera   

Capacidad anual del sistema 29,784,000 m3/año 

Costos de las membranas 900 US$/membrana 

Tiempo de vida de la planta 10 Años 

Tasa de interés 10 % 

Costo de electricidad 0.129 US$/kW-h 

Remplazo de las membranas 5 Años 

Membranas requeridas para NF 2,785 - 

Membranas requeridas para UF 2,700 - 

Flujo de permeado promedio 0.021 m3/h m2 

 

CapEX 

Sistema UF-NF  37,456,800 US$ 

 

OpEx 

Costo del reemplazo de membranas (UF-NF) 0.032 US$/m3 

Costo de bombeo (UF: 0.30 kWh/m3 and NF: 0.55 kW h/m3) 0.109 US$/m3 

Costo de limpieza 0.037 US$/m3 

Costo de amortización 0.163 US$/m3 

Mantención y otros costos fijos 0.008 US$/m3 

Costo total  0.349 US$/m3 

 

El resumen de los principales parámetros de diseño y datos de rendimiento de la membrana para 

el tratamiento de 3,400 m3/h por NF se muestra en la Tabla S. IV-2. 
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Tabla S. IV-2 Resumen de los principales parámetros de diseño de la planta de NF 

Parámetro Valor Unidad 

Recuperación 66.2 % 

Flujo de permeado promedio 0.021 m3/h m2 

Presión de operación (Etapa 1) 15 bar 

Presión de operación (Etapa 2) 24 bar  

Rechazo global 95 % 

Caudal del retenido 1,151 m3/h 

Caudal del permeado 2,249 m3/h 
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Resumen 

La contaminación por metales pesados en el agua es un problema grave para el medio ambiente, 

y sistemas de filtración como la nanofiltración (NF), se han convertido en una alternativa viable. 

Sin embargo, es necesario comprender el rendimiento de la NF en función de la composición del 

efluente y la de la carga superficial de la membrana. Este trabajo tuvo como objetivo determinar 

el impacto de la concentración de alimentación, las cargas de iones y el pH en el potencial zeta de 

la membrana utilizando mediciones de potencial de transmisión para una membrana NF comercial 

(NF270). El rechazo del NF de 𝐶𝑎2+, 𝐶𝑢2+ y 𝐴𝑙3+ en soluciones de sulfato y cloruro fue analizado 

en base a los resultados del potencial zeta. Los valores potenciales de zeta revelaron cambios 

significativos de reducción, neutralización e inversión de carga, y desplazamiento del punto 

isoeléctrico de la membrana. En comparación con KCl, la carga de membrana fue influenciada 

más significativamente por las soluciones de 𝐶𝑢2+ que por 𝐶𝑎2+, mientras que 𝐴𝑙3+ mostró una 

inversión de carga. Los resultados del rechazo coincidieron con las mediciones del potencial zeta 

en que los cambios con el pH fueron más importantes para el cloruro que las soluciones de sulfato. 

La adsorción de iones en la estructura de la membrana también causó cambios en las propiedades 

de la membrana que también fueron analizadas mediante ATR-FTIR, AFM y ángulo de contacto. 

5.1 Introducción 

La presencia de iones metálicos en el medio ambiente ha recibido una atención considerable 

debido al aumento de la descarga, la toxicidad en el medio ambiente y otros efectos adversos que 

los iones metálicos provocan en las aguas receptoras [1]. En Chile, la minería del cobre es la 

principal actividad industrial y se ha convertido en uno de los principales emisores de aguas 

residuales de iones metálicos, principalmente asociado con la generación de drenaje ácido de 

minas (AMD). El AMD se forma por oxidación de minerales de sulfuro como la pirita cuando se 

coloca en contacto directo y simultáneo con agua y oxígeno [2]. Las características principales de 

este contaminante peligroso son el alto grado de acidez (pH de 2-4), las elevadas concentraciones 

de sulfato (1-20 g/L) y la presencia de iones metálicos como hierro, cobre, calcio, y aluminio, 

entre otros [3]. 

Muchos métodos para el tratamiento de los drenajes de minas ácidas se informan en la literatura, 

como la neutralización, el intercambio iónico, la bioadsorción, los tratamientos biológicos y la 

extracción con solventes [2, 4, 5]. Sin embargo, todas estas tecnologías poseen desventajas en la 

aplicación; limitaciones económicas, técnicas, ambientales y de eficiencia. En este contexto, las 
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tecnologías basadas en membranas pueden considerarse una interesante alternativa. Los procesos 

de membrana impulsados por presión (por ejemplo, ósmosis inversa y nanofiltración) ofrecen altos 

rendimientos en la eliminación de iones y contaminantes. La nanofiltración (NF) es una atractiva 

tecnología de separación para aguas residuales y tratamiento industrial. NF ofrece la ventaja de 

operar a una presión más baja (en comparación con la ósmosis inversa) y obtener un alto flujo de 

permeado, lo que lleva a una menor inversión de capital, disminuye el costo de operación y 

mantenimiento.  

El uso de membranas de NF para tratar la AMD se ha estudiado previamente [3, 6-10]. El 

rendimiento depende de las propiedades de la membrana. Típicamente, las membranas de NF se 

componen de una película delgada (TFC) de poliamida o poli (piperazina-amida) y una capa de 

soporte hecha de polisulfona, polisulfona sulfonada [11]. El mecanismo de separación de las 

membranas de NF implica el transporte difusivo y convectivo además de la electromigración, 

causada por la carga de los grupos funcionales de la superficie de la membrana. La adquisición de 

carga en la superficie de la membrana puede ser por mecanismos de adsorción de iones, adsorción 

de polielectrolitos, tensioactivos iónicos y macromoléculas cargadas [12]. 

La atracción en la interfase y las fuerzas de adhesión se expresan como las fuerzas electrostáticas, 

ácido-base, van der Waals e hidrofóbicas entre la superficie de la membrana y los compuestos 

iónicos de la corriente de alimentación [12-15]. Por lo tanto, las propiedades de la superficie 

electrocinética son de vital importancia para comprender los fenómenos del rechazo electrostático 

de la NF. 

En la actualidad, el potencial zeta se puede medir mediante electroforesis o potencial de 

transmisión. La electroforesis puede usarse para describir la migración y separación de partículas 

cargadas (iones) bajo la influencia del campo eléctrico. Por el contrario, el potencial de 

transmisión es la diferencia de potencial a corriente cero producida por el flujo convectivo de una 

solución electrolítica a través de un capilar o medio poroso estático. Las mediciones del potencial 

de transmisión se han utilizado ampliamente para caracterizar materiales cargados como 

membranas [14, 16-20], raíces [21], textiles [22], fibras [23] y polímeros [24]. Estudios con 

membranas de NF han evaluado el rendimiento con soluciones de electrolitos divalentes (𝑀𝑔𝑆𝑂4, 

𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝑀𝑔𝐶𝑙2 y 𝐶𝑎𝐶𝑙2) y monovalentes (𝑁𝑎𝐶𝑙, 𝐾𝐶𝑙, 𝐿𝑖𝐶𝑙 y 𝐾2𝑆𝑂4), relacionando la carga 

superficial con el potencial zeta. Sin embargo, el comportamiento de las membranas con 

soluciones electrolíticas de iones metálicos como calcio, cobre y aluminio no se ha investigado 

suficientemente. 
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El objetivo principal de este estudio fue comprender el efecto que poseen la carga de los iones 

metálicos en la superficie de la membrana en pruebas de electrocinéticas de potencial zeta y 

filtración con una membrana comercial de NF (NF270). Específicamente, se utilizaron soluciones 

sintéticas representativas de un AMD cuprífero (calcio, cobre y aluminio) en medio de sulfato y 

otro de cloruro. Los experimentos de NF fueron realizados a un pH ácido y uno natural (sin ajuste 

de pH) para cuantificar el cambio del rendimiento de una membrana enrollada en espiral. También 

se estudió el impacto de la adsorción de las soluciones de sulfato de iones metálicos. Las técnicas 

utilizadas para observar cambios en la superficie de la membrana fueron ATR-FTIR, AFM y 

ángulo de contacto. 

5.2 Métodos y Materiales 

5.2.1 Membrana y reactivos 

La membrana comercial NF270, fabricada por Dupont/Filmtec, se utilizó en este experimento. La 

membrana se seleccionó en función de la porosidad, la capacidad de tratamiento, rechazo y el 

rendimiento en el tratamiento de AMD en nuestros estudios anteriores [3, 10, 18, 25, 26]. Es una 

membrana compuesta de película delgada (TFC) que consiste en una capa activa de poliamida 

apoyada en polisulfona y polímero de poliéster. 

Se utilizaron las siguientes soluciones y sales: grado analítico certificado de sales de cloruro de 

potasio (KCl), sulfato de calcio (CaSO4 ∙ 2H2O), sulfato de cobre (CuSO4 ∙ 5H2O), cloruro de 

calcio (CaCl2), cloruro de cobre (CuCl2) y cloruro de aluminio (AlCl3) de Merck y, sulfato de 

aluminio (Al2(SO4)3 × 5 − 14.5 H2O) de Carl Roth. Las soluciones fueron preparadas con agua 

destilada (< 8 μS cm−1) para los experimentos de NF y agua milliQ (0.056 μS cm−1, 18.5 MΩ cm) 

para el potencial zeta. 

5.2.2 Caracterización de la membrana 

5.2.2.1 Potencial zeta de la superficie de la membrana 

El potencial Zeta de la membrana de NF se determinó mediante un potencial de flujo 

electrocinético (SurPASS, Anton Paar) con una celda de separación ajustable. La Fig. V-1 muestra 

un dibujo esquemático de la celda y la estructura eléctrica de doble capa (causada por la densidad 

de carga superficial de la membrana). De acuerdo con la Fig. V-1, se usaron dos muestras de 

membrana (20 × 10 mm2) para cada medición. La solución electrolítica acuosa fluye a través del 
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canal entre muestras de membranas. El flujo se genera por presurización del depósito de líquido 

con nitrógeno. El flujo de electrolitos resultante de la igualación de presión provoca la separación 

de la carga eléctrica en la dirección del flujo junto con la celda de medición. El potencial zeta de 

membrana se calculó mediante la ecuación de Helmholtz-Smoluchowski [27]: 

ζ =
dUstr

d∆p
∙

η

ε ∙ ε0
∙

1

Rcell
∙ kh ∙ Rh (V-1) 

donde 𝜀0 es la permitividad al vacío, 𝜀 es la permitividad del líquido, 𝜂 es la viscosidad, 

𝑑𝑈𝑠𝑡𝑟/𝑑∆𝑝  es el potencial de transmisión, 𝑅𝑐𝑒𝑙𝑙 es la resistencia eléctrica dentro del canal de 

transmisión, 𝑘ℎ es la conductividad dentro del canal y, 𝑅ℎ es resistencia dentro del canal de 

transmisión a alta fuerza iónica. Antes del montaje de la muestra, las membranas se cebaron en la 

solución electrolítica durante 24 h. El electrolito de la solución se hizo circular a través del canal 

para lograr una altura estable de 100 µ𝑚 (1-2 h) de espacio libre a una presión del fluido de 200 

mbar. Se usaron cuatro ciclos para calcular el potencial zeta para cada ajuste de pH. Se realizaron 

tres ciclos de enjuague antes de medir los ciclos. El pH y la conductividad fueron medidos con las 

sondas instaladas en el equipo. 

El potencial de transmisión es usualmente medido usando soluciones como el KCl en baja 

concentración (0.001 – 0.01 M) así como se informa en diferentes investigaciones. Sin embargo, 

estas soluciones electrolíticas no representan las condiciones aplicadas en el tratamiento del AMD 

con membranas. Por lo tanto, en este trabajo se utilizó soluciones electrolíticas metálicas bajo los 

fundamentos de medición de la carga superficial de las membranas de NF. Las soluciones 

electrolíticas usadas para determinar la dependencia del pH con el potencial zeta, fueron en un 

rango de 0.5 - 20 mN para las tres sales de sulfato: 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3. Mientras, que la 

solución electrolítica usadas para determinar el efecto del anión fue de 1 mN para tres sales de 

cloruro: 𝐶𝑎𝐶𝑙2, 𝐶𝑢𝐶𝑙2 y 𝐴𝑙𝐶𝑙3. Finalmente, una solución de 𝐾𝐶𝑙 a 1 mN se utilizó para comparar 

las curvas de las sales metálicas. El pH se ajustó agregando cantidades adecuadas de solución de 

HCl y KOH en el caso de un electrolito de 𝐾𝐶𝑙, mientras que 𝐻2𝑆𝑂4 y 𝐻𝐶𝑙 se usaron para los 

electrolitos de sulfato y cloruro, respectivamente. 
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Fig. V-1. Esquema de la celda de medición del potencial de corriente tangencial utilizada 

para obtener el potencial zeta [28, 29]. 

El método presentado por Coday et al. [14] se utilizó para determinar el efecto de la compresión 

de la capa difusa. El efecto de la compresión se realiza mediante un método indirecto para 

determinar el potencial zeta y potencial de transmisión para altos valores de fuerza iónica. Los 

parámetros considerados por Coday et al. [14] son la longitud de Debye 𝜆−1 (Ec. (V-2)), la fuerza 

iónica (Ec. (V-3)) y la conductividad experimental de las soluciones electrolíticas utilizadas: 

𝜆−1 = √
𝜀0 𝜀𝑟 𝑅 𝑇

2 𝐹2𝐼
 (V-2) 

I =
1

2
 ∑ 𝑧𝑖

2 ∙ 𝑐𝑖

𝑖

 (V-3) 

donde 𝑇 es la temperatura absoluta, 𝑅 es la constante universal de los gases, 𝐹 es la constante de 

Faraday, 𝑧𝑖 es la valencia iónica y 𝑐𝑖 es la concentración de alimentación del electrolito. 
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5.2.3 Experimentos de la nanofiltración 

5.2.3.1 Procedimiento de filtración 

La configuración experimental se ha descrito previamente en [3]. Se utilizó una membrana 

enrollada en espiral con una superficie efectiva de 2.6 m2. La membrana filtró agua destilada a 20 

bar durante ~2 h, sin recircular, para eliminar posibles impurezas del sistema. Después de la etapa 

de acondicionamiento, el sistema se hizo funcionar el sistema con agua destilada en modo de 

recirculación total a 20 bar por 12 horas. Las corrientes de concentrado y permeado se recircularon 

en el tanque de alimentación hasta que se logró la estabilización. 

Para evaluar el efecto de la concentración sobre el flujo de permeado, se utilizó 20 L de cada 

solución modelo. Las soluciones fueron 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3, en modo de recirculación 

total, a concentraciones de 0.5–20 mN y un caudal de 700 L / h, que corresponde a un flujo cruzado 

velocidad de 0.21 m/s y Reynolds de 162, durante 3 h para garantizar la estabilidad de la medida. 

La filtración se llevó a cabo en un rango de presión de 5–20 bar a pH 3.5 y 25 ° C. A cada presión, 

se tomó una muestra de solución de permeado después de una operación de filtración de ~45 

minutos. El pH se ajustó usando 𝐻2𝑆𝑂4 (1 M). Esta condición de pH es representativa del drenaje 

ácido de minas (AMD) de la minería del cobre en el centro de Chile, una preocupación importante 

de desechos de iones de metales pesados también en los Estados Unidos y Canadá [30]. 

El rechazo observado (Ro) se calcula a partir de la concentración de alimentación (Ci,f) y el 

permeado (Ci,p):  

Ro = 1 −
Ci,p

Ci,f
 (V-4) 

Después de cada experimento, el sistema se limpió con agua desmineralizada durante 3 h 30 bar 

y 30 ° C, hasta que se restableció la permeabilidad de la membrana. Cuando fue necesario, se 

realizó una limpieza química del sistema.  

Para evaluar el cambio de pH, las soluciones de calcio, cobre y aluminio a una concentración de 

1 mN se utilizaron en el estado natural de pH (sin ajuste de pH). Los experimentos se realizaron a 

10 bar, 700 L/h y 25 ° C. El procedimiento de estabilización fue el mismo descrito anteriormente.  

Para determinar el efecto de los aniones 𝑆𝑂4
2− y 𝐶𝑙−, experimentos para soluciones de cloruro de 

calcio, cobre y aluminio con una concentración de 1 mN fueron realizados. El pH de las soluciones 
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de alimentación de 𝐶𝑙− se ajustó usando 𝐻𝐶𝑙 (1 𝑀). Se utilizaron las mismas condiciones 

experimentales anteriores (10 bar, 700 L/h y 25°C) en el modo de recirculación total (3 h). 

La especiación química de las soluciones se presenta en Material suplementario. Los diagramas 

de especiación se construyeron con el programa Hydra/Medusa [31]. 

5.2.3.2 Determinación de la adsorción en la membrana 

Los experimentos de adsorción de solutos se realizaron en una celda agitada (HP4750 Stirred Cell, 

Sterlitech Corp.) de área efectiva (𝐴𝑒𝑓𝑓) de 14.6 cm2. Primero, una filtración con agua destilada 

se realizó a 35 bar para eliminar impurezas en el sistema. Posteriormente, el sistema operó 

continuamente con agua destilada a 30 bar para alcanzar la estabilización del permeado. 

Finalmente, se descartó el agua del sistema y se reemplazó por las soluciones de sultato. El 

volumen (𝑉) y la concentración de las soluciones de sulfato (calcio, cobre y aluminio) fueron de 

260 mL y 20 mN, respectivamente. En el experimento, la membrana se acondicionó filtrando 5 

ml de la solución correspondiente para eliminar el agua del sistema. Después, el sistema se puso 

en modo de agitación sin presión. La concentración de los iones metálicos se midió en la solución 

antes y después de 24 h. La cantidad absorbida 𝑄 (𝑚𝑔/𝑚2) se determinó usando: 

Q =
(Ci − Cf) ∙ V

Aeff
 (V-5) 

donde 𝐶𝑖 y 𝐶𝑓 son la concentración inicial y final en 𝑚𝑔/𝐿. 

5.2.3.3 Caracterización de la membarana después de los experimentos de adsorción 

Los grupos funcionales se realizaron mediante FTIR utilizando un espectrómetro de infrarrojos 

Perkin-Elmer Spectrum Two (1720X) con la función de Reflexión Total Atenuada (ATR) y un 

cristal de ZnSe. Cada espectro se obtuvo mediante escaneos consecutivos con una resolución de 4 

𝑐𝑚−1 en el rango de 4000 a 500 𝑐𝑚−1.  

Los ángulos de contacto estáticos se midieron con un goniómetro de ángulo de contacto (Kruss 

modelo DSA25S) utilizando agua desionizada. Se promediaron por lo menos cuatro mediciones 

de agua en diferentes lugares de la superficie de una membrana para obtener un valor confiable. 

El análisis de la rugosidad se realizó mediante microscopía de fuerza atómica (AFM OmegaScope 

1000 - Aist-NT inc, USA) usando el método intermitente. Las áreas de escaneo fueron 1x1, 5x5, 

y 15x15 µm. Las muestras de las membranas se secaron a 30 °C durante 24 h. Se utilizó el software 

Gwyddion para analizar el aspecto morfológico de la superficie. 
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5.2.4 Análisis 

Las mediciones de conductividad y pH se realizaron con un medidor multiparámetro (Hanna 

Instruments, modelo HI 2221). Las concentraciones de sulfato se midieron con un 

espectrofotómetro (kit SulfaVer® 4) y el calcio, el cobre y el aluminio se midieron con un 

espectrofotómetro de absorción atómica (Perkin Elmer, AAnalyst 400). 

5.3 Resultados y discusión 

5.3.1 Propiedades de la superficie 

5.3.1.1 Efectos de la concentración en el potencial zeta de la membrana para soluciones de 

sulfato 

Uno de los mecanismos de rechazo de iones en la NF es la repulsión electrostática, que se produce 

entre la capa superficial polimérica activa y los iones de la alimentación. La NF270 tiene grupos 

funcionales superficiales carboxílicos y aminas secundarias que, en contacto con diferentes 

soluciones acuosas, pueden ser fácilmente ionizados, cambiando la carga superficial [26]. 

En primer lugar, la medición del potencial zeta se llevó a cabo con una solución de KCl (1 mN) 

como electrolito para obtener una referencia de la carga de la superficie de la membrana [27, 28]. 

Las Fig. V-2a-c muestran que el punto isoeléctrico (IEP) del NF270 es consistente con los estudios 

anteriores (por extrapolación, pH ~ 2.8) y que la membrana tiene una densidad de carga superficial 

negativa que disminuye a medida que el pH de la solución disminuye [12, 32]. Por lo tanto, los 

grupos funcionales ácido-base de la membrana que interactúan con las soluciones de alimentación 

serán R − COO− y R − NH2 para valores de pH superiores al IEP. Este comportamiento sugiere 

que la interacción electrostática entre los iones y la superficie puede ser un importante mecanismo 

de rechazo. 

Las mediciones del potencial de flujo fueron estables y reproducibles como muestra la buena 

relación lineal entre el potencial de flujo con la diferencia de presión para 𝐾𝐶𝑙, 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4, y 

𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 (Fig.S. V-1). 

Los resultados del potencial zeta para 𝐶𝑎𝑆𝑂4 , 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 demostraron que el aumento 

de la concentración modificó la carga superficial de la membrana (Fig. V-2a-c). Este efecto fue 

especialmente evidente a valores de pH más altos, donde se esperan más grupos carboxílicos 

disociados. Esto puede explicarse: (1) un aumento de la fuerza iónica que causa una compresión 

de la doble capa electroquímica en la interfaz sólido-líquido (disminución de la longitud de 
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Debye), y (2) la adsorción física de los iones divalentes o trivalentes en la superficie de la 

membrana [14, 27]. En comparación con el KCl, la presencia de iones-metal disminuyó el valor 

del potencial zeta y, así mismo, cuando la concentración aumentó. Por lo tanto, los iones metálicos 

causaron una reducción de la carga superficial, reduciendo la contribución del mecanismo de 

separación electrostática. 
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Fig. V-2. Potencial Zeta de la NF270 en función del pH para solución de sulfato de (a) calcio, 

(b) cobre y (c) aluminio. Comparación de soluciones de sulfato (1 mN) con soluciones de 

cloruro de (d) calcio, (e) cobre, y (f) aluminio. 
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A pH alto, las soluciones de 𝐶𝑎𝑆𝑂4 y 𝐶𝑢𝑆𝑂4 mostraron una reducción de la carga superficial que 

se incrementó cuando la concentración aumentaba, mientras que 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 causó una inversión 

de la carga y/o un apantallamiento electrostático para reducir la carga de la superficie. Ambos 

iones metálicos divalentes mostraron tendencias similares de potencial zeta en función del pH y 

la concentración. Sin embargo, es evidente que el aluminio no tiene una tendencia clara. Los 

cambios en la especiación química pueden explicar tal comportamiento; los iones divalentes tienen 

fracciones similares de especies neutras y de doble carga (Fig.S. V-2 y Fig.S. V-3) mientras que 

el 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 muestra la presencia de múltiples especies con cargas diferentes (Fig.S. V-4). 

Aunque es complicado analizar o predecir la atracción electrostática de especies como 

𝐴𝑙𝑂𝐻(𝑆𝑂4)(𝑠), 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)2
−, 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+, 𝐴𝑙(𝑂𝐻)4

+, 𝐴𝑙(𝑂𝐻)2+, y 𝐴𝑙3+ por la membrana, incluso en 

altas concentraciones, las soluciones electrolíticas de aluminio mostraron una importante 

capacidad para cambiar o reducir rápidamente la carga superficial, lo que no puede ser ignorado. 

Para los iones divalentes, las soluciones de calcio y cobre mostraron un límite de concentración 

para el cual el potencial zeta cambia sólo ligeramente con el pH, 20 y 10 𝑚𝑁 para el 𝐶𝑎𝑆𝑂4 y el 

𝐶𝑢𝑆𝑂4, respectivamente. Ortiz-Albo et al. [18] observaron tendencias similares con 𝑁𝑎𝐶𝑙 (1 - 100 

𝑚𝑀) y 𝑁𝑎𝑆𝑂4 (1 - 10 mM) para la membrana NF270. En el caso de las sales monovalentes, Coday 

et al. [14] concluyeron que una alta fuerza iónica, el potencial zeta alcanza un valor constante 

debido a que compresión de la doble capa electroquímica alcanza un espesor equivalente al valor 

del radio hidratado del contra-ión. Adicionalmente, Coday et al. [14] demostraron un buen ajuste 

del modelo presentado con los resultados experimentales de sales monovalentes, es decir, una 

buena predicción de la compresión de la capa difusa con incremento de la fuerza iónica. En el 

presente estudio, la metodología indirecta propuesta demostró que los resultados experimentales 

del calcio y el cobre poseen tendencias similares a los iones monovalentes de estudios anteriores 

[14, 18, 33] (Fig. V-3). Al aumentar la fuerza iónica, el potencial zeta alcanzó un valor constante 

cercano a 1.10 y 1.60 mol/L para ambos iones divalentes. La longitud de Debye correspondiente 

(𝜆−1) en el potencial zeta constante está entre 2.77 y 2.33 Åm, respectivamente. Estos valores 

están cerca de los radios de hidratación de los contra-iones calcio (2.71 Åm) y cobre (2.97 Åm) 

[34] (Fig.S. V-5).  

Cuando se compara el potencial zeta entre 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐶𝑎𝑆𝑂4, es evidente que la interacción 

electrostática entre los iones metálicos y los grupos funcionales de la membrana es más favorable 

para el cobre que para calcio. Este hallazgo va en contra de otros estudios [14, 33, 35-37], que 
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demostraron que un contra-ión con un radio hidratado más pequeño causa una disminución de la 

carga negativa de la membrana. Sin embargo, los iones divalentes pueden estar influenciados por 

otros fenómenos como la complejación con la superficie de la membrana debido a la afinidad por 

el metal-ión por los grupos funcionales hidrofílicos (-COOH) o la interacción no electrostática en 

los sitios hidrofóbicos [19,38]. La interacción hidrófila, también conocida como site-binding 

contra-ion, se clasifica como adsorción de iones en la superficie de la membrana y se considera 

una interacción electrostática [38, 39]. En las interacciones no electrostáticas, existe una 

competencia de site-binding entre aniones y cationes. Sin embargo, varios autores reconocen que 

las superficies cargadas muestran tendencias preferentes a adsorber contra-iones e iones con alta 

carga (por ejemplo, el aluminio) que también pueden causar una inversión de la carga. Para el 

𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 no se presenta la comparación de los potenciales zeta con los valores del método de 

extrapolación debido a la falta de ajuste (Fig.S. V-5). 
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Fig. V-3. Potencial zeta calculado a partir del potencial de flujo medido y extrapolado para 

soluciones de sulfato de a) cobre y b) calcio, en función de la fuerza iónica del electrolito a 

diferentes valores de pH (Resultados experimentales - símbolos sólidos y método de 

extrapolación [14] - símbolos vacíos). Comparación con el decaimiento de la longitud de 

Debye, indicando la extensión de la doble capa eléctrica [27]. 

5.3.1.2 Efectos de los co-iones y contra-iones en el potencial zeta de la membrana 

Fig. V-2d-f muestra el efecto que posee el anión cloruro en el potencial zeta (ζ) para soluciones 

de una concentración de 1 mN. Como se puede ver, la superficie exhibe una inversión de la señal 

a un pH cercano a 3.1, 3.6, y 3.8 para las soluciones de 𝐶𝑢𝐶𝑙2, 𝐶𝑎𝐶𝑙2 y 𝐴𝑙𝐶𝑙3, respectivamente. 

Szymczyk et al. [19], mostraron resultados similares de mediciones de potencial zeta para las 

soluciones de 𝐶𝑢𝐶𝑙2 y 𝐶𝑎𝐶𝑙2 para una membrana tubular de NF. Según el modelo "adsorción-



Capítulo V - Influencia de las soluciones poli-electrolíticas metálicas en las propiedades 

superficiales y el rendimiento de una membrana de nanofiltración de poliamida 

172 

 

anfotérico" (modelo ADS-AMF) descrito por Bruni y Bandini [38], la carga superficial de la 

membrana puede atribuirse al resultado de los efectos de la competencia, derivados de las 

interacciones químicas y físicas entre el material de la membrana y el electrolito. Bruni y Bandini 

[46], demostraron con soluciones de 𝐶𝑎𝐶𝑙2 que el papel de los iones de calcio en la fijación de 

sitios es dominante con respecto a la adsorción competitiva sobre los sitios hidrofóbicos para un 

amplio rango de concentración. Por lo tanto, la adsorción específica de cobre, calcio e iones 

metálicos de aluminio en la superficie de la membrana corresponde a un fenómeno de site binding 

contra-ion en sitios hidrófilos disociados y el alto número de carga trivalente (𝐴𝑙3+) causó un 

cambio en el valor de IEP. Sin embargo, los resultados de las soluciones de cloruro demostraron 

que la adsorción competitiva entre iones positivos y negativos en la capa de Stern por interacciones 

no electrostáticas en sitios hidrófobos podría ser importante (Fig. V 2a-c vs. Fig. V 2d-e). Algunos 

autores postularon que la adsorción preferencial de los aniones se debe probablemente a su menor 

radio de hidratación en lo que respecta a los cationes [38-40]. Por lo tanto, se espera que el blindaje 

de carga se deba principalmente a la adsorción de cloruro y sulfato en la capa de Stern en la 

interfase membrana-líquido en los sitios hidrofóbicos. 

Para las soluciones de aluminio, la carga negativa de la membrana era baja para ambos co-iones, 

produciendo una carga positiva neta (co-ion de sulfato) y menos carga negativa (co-ion de cloruro) 

a un pH alto (>~4). La diferencia entre ambas soluciones es la presencia de 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+, en la 

solución de sulfato (Fig.S. V-4 vs Fig.S. V-6C). Por lo tanto, es probable que los cationes presentes 

en la solución de 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 como 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+ produjeran una carga neta positiva mientras que 𝐴𝑙3+ 

y 𝐴𝑙(𝑂𝐻)2+ en la solución de 𝐴𝑙𝐶𝑙3, el efecto de la adsorción de cationes fue menor. La 

interacción competitiva de los iones en las superficies hidrofóbicas de la membrana también podría 

explicar el efecto de los cationes en la carga superficial. En el caso del 𝐴𝑙𝐶𝑙3, se puede sugerir que 

la adsorción de cloruro en sitios hidrofóbicos fue más importante que la adsorción de cationes a 

altos valores de pH, mientras que los iones sulfato fueron menos dominantes y probablemente 

𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+, 𝐴𝑙(𝑂𝐻)2+, y 𝐴𝑙3+ prevalecieron en los sitios hidrofóbicos, cambiando la carga 

negativa de la superficie de la membrana a positiva 

El efecto del catión calcio sobre el potencial zeta fue mayor que el del cobre en los experimentos 

con el cloruro como co-ion en experimentos de iones divalentes. Para el 𝐶𝑎𝐶𝑙2, la adsorción de 

cloruro en sitios hidrofóbicos prevaleció sobre la adsorción de calcio a valores de pH más altos. 

A medida que el pH disminuía, la unión del sitio hidrofóbico del calcio se hacía más fuerte, 
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cambiando la pendiente de la curva del potencial zeta. En este caso, el efecto del calcio es tan 

crítico que puede llevar a una inversión de la carga de la superficie. Por otra parte, cuando los 

iones de cobre y de cloruro están presentes en la solución, el efecto competitivo de la adsorción 

entre ambos iones para los sitios hidrofóbicos está dominado por el cloruro en los valores de pH 

más altos, disminuyendo ligeramente cuando el pH disminuye. Para las soluciones de cloruro, el 

cobre tiene menos adsorción que el calcio, basándose en el menor valor de IEP de la solución de 

𝐶𝑢𝐶𝑙2 (Fig. V-2d vs Fig. V-2e). 

𝐶𝑎𝑆𝑂4 y 𝐶𝑢𝑆𝑂4 afectaron la carga de la superficie de manera diferente. En presencia de 𝐶𝑎2+, la 

membrana NF270 tenía una carga más negativa en todo el rango de pH (e.g., -16,93 mV a pH 

4.53) que con 𝐶𝑢2+ (e.g., -12,60 mV a pH 4.50). Dado que los grupos funcionales de la membrana 

proporcionan una atracción electrostática y no electrostática, la formación de complejos de iones 

metálicos con la superficie es muy probable. Stumm [42], informó tres posibles mecanismos de 

de interacción para formar enlaces coordinados: complejo de la esfera interior (enlace químico 

covalente), complejo de la esfera exterior (mecanismo de enlace electrostático, par de iones), o 

enjambre difuso en la doble capa eléctrica. Si prevalece el enlace electrostático, el catión se 

acercará a los grupos de la superficie dentro de una distancia crítica separada por una (o más) 

moléculas de agua [42]. Por lo tanto, si el calcio tiene menos moléculas de agua en su envoltura 

(7.2) que el cobre (9.9), es probable que el calcio sea más atractivo para la unión de grupos 

hidrófilos o hidrofóbicos [35, 39, 40]. Este enfoque concuerda estrechamente con los resultados 

de las soluciones de cloruro; sin embargo, para el ion sulfato, el efecto del tamaño hidratado no 

explica la reducción del potencial zeta por el ion cobre. No obstante, si se produce un enlace 

covalente o alguna combinación entre covalente e iónico, complejos de la esfera interior pueden 

formarse. En este caso, las interacciones específicas del cobre con los grupos funcionales de la 

membrana, basadas en las constantes de estabilidad señaladas por Andalaft et al. [33] y Stumm y 

Morgan [34], podrían explicar el fenómeno observado para la solución de sulfato. Por 

consiguiente, el efecto del cobre en la membrana en las soluciones de sulfato y cloruro, basado en 

la comparación con el calcio, no es muy claro. Por otro lado, el comportamiento también podría 

ser explicado mediante fenómenos como las interacciones co-ion y contra-ion, la especiación de 

𝐻2𝑆𝑂4 (𝐻𝑆𝑂4
−) o la alta concentración del contra-ión en la solución. Futuras investigaciones, 

usando la dinámica molecular, podrían detallar la interacción de ambos iones metálicos con la 

membrana. 
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5.3.2 Permeabilidad de la membrana 

5.3.2.1 Efecto de la concentración y la valencia de los iones 

El rendimiento de NF270 se evaluó midiendo el rechazo de las soluciones de electrolitos (𝐶𝑎𝑆𝑂4, 

𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3) en función del flujo de volumen de permeado (𝐽𝑉) para 0.5-5.0-10 mN a pH 

3.5 y 10 bar (Fig. V-4). Los resultados mostraron que el rechazo de iones metálicos y sulfato 

permanece prácticamente constante para todas soluciones electrolíticas metálicas a 0.5 y 1.0 mN, 

y el flujo de permeado aumenta con la presión. A 10 mN, el rechazo de las soluciones de calcio y 

cobre tendió a disminuir con el aumento del flujo de permeado, mientras que el rechazo de la 

solución de aluminio se mantuvo constante. En general, dos fenómenos pueden describir el efecto 

del flujo de permeado (o la presión) en los procesos de NF [21]. En primer lugar, el aumento del 

flujo de permeado significa un mayor flujo de disolvente, mientras que el transporte de los solutos 

se ve obstaculizado por los efectos estéricos y eléctricos (carga). Por lo tanto, la dilución del 

permeado causa un alto valor de rechazo. En segundo lugar, el aumento del flujo (o presión) de 

permeado transportará más iones a la superficie de la membrana y, por lo tanto, concentración por 

polarización aumenta, causando una disminución del rechazo solutos al disminuir el efecto de la 

carga. En el caso de las soluciones de calcio y cobre, el aumento del flujo de permeado provoca 

un aumento de la polarización de la concentración y, por lo tanto, la repulsión por efecto de la 

carga disminuye. Por el contrario, la solución de aluminio demostró que el rechazo era constante 

a un alto flujo de permeado. Esto significa que el transporte de metal por convección es 

predominantemente obstaculizado por el efecto estérico. Así, los iones sulfato también se retienen 

para mantener la electroneutralidad de la solución. 

El efecto de la concentración de iones metálicos es muy importante para seleccionar las 

condiciones óptimas para una separación eficiente.  Para las soluciones de calcio y cobre en la 

concentración más baja, el rechazo fue el más alto, y a medida que la concentración de la solución 

aumentaba, el rechazo disminuía. Un efecto opuesto fue observado para las soluciones de 

aluminio. Con el aumento de la concentración de cationes divalentes, la carga superficial de la 

membrana se reduce y, por lo tanto, una menor repulsión eléctrica produce una disminución del 

rechazo. Para el aluminio, un aumento en concentración causa un incremento en la presencia de 

𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+ y AlOH(SO4)(s), por lo tanto, el efecto estérico se vuelve más importante. 

Los resultados de rechazo observados para calcio y el cobre son una combinación de efectos; la 

repulsión electrostática aniónica (sulfato), la atracción preferencial del cobre sobre la superficie 
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de la membrana y la exclusión estérica de estos iones. El rechazo del sulfato en presencia de iones 

divalentes (calcio y cobre) fue siempre mayor que ~95%, y el sulfato de cobre tuvo un rechazo 

ligeramente menor que el sulfato de calcio. Dado que los rechazos de cationes y aniones en la 

solución de alimentación deben satisfacer la electroneutralidad de la solución, el comportamiento 

de rechazo de los cationes podría explicarse por las variaciones en la fuerza de repulsión de la 

carga negativa de la membrana (exclusión de Donnan) hacia el sulfato.  

Los resultados de potencial zeta para el cobre demostraron que existe una reducción significativa 

de la carga negativa de la superficie (Fig. V-2), por lo tanto, el bajo rechazo del ion sulfato 

confirma la disminución del efecto de repulsión eléctrica. Es decir, la correlación del efecto de la 

carga y la adsorción o afinidad del cobre para los grupos funcionales de la membrana está en 

estrecha concordancia con los experimentos de filtración de rechazo. Por otro lado, sobre la base 

del radio de Stokes del calcio y del cobre (2.71 y 2.91 Åm, respectivamente), el potencial de 

rechazo estérico del cobre sería mayor que el del calcio. Además, la difusividad iónica de 𝐶𝑎2+ 

es mayor (1.58 × 10−5 𝑐𝑚2/𝑠) que la de 𝐶𝑢2+ (1,43 × 10−5 𝑐𝑚2/𝑠), lo que apunta a un mayor 

rechazo de 𝐶𝑢2+ que de 𝐶𝑎2+. No obstante, cabe destacar que esta tendencia sólo se observó en 

la concentración más alta de la solución de alimentación (20 mN) [26, 44], cuando las cargas 

superficiales fueron las más bajas para ambas soluciones. Por lo tanto, sólo a concentraciones de 

solución más altas, cuando el mecanismo de exclusión de Donnan se debilitó, el mecanismo de 

exclusión estérica se hizo evidente. 

El análisis de especiación para 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 mostró que en la concentración más baja de 1 mN una 

fracción significativa de 𝐴𝑙 formó complejos de carga variable dominados por 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+ y 

𝐴𝑙(𝑂𝐻)2+, mientras que en las concentraciones más altas los límites de solubilidad fueron incluso 

excedidos (es decir, para 𝐴𝑙𝑂𝐻(𝑆𝑂4)(𝑠) y 𝐴𝑙(𝑂𝐻)3(𝑐𝑟)). También se evidenciaron cambios 

significativos de especiación con el pH. Todos estos fenómenos de especiación no observados 

para otros iones metalicos pueden haber influido en Donnan y en los mecanismos de exclusión 

estérica. Los resultados del aluminio mostraron que a medida que aumentaba la concentración de 

la alimentación, incrementaba el rechazo (Fig. V-4). Una tendencia similar fue reportada por 

López et al. [6] para el tratamiento de un AMD sintético con NF270. De acuerdo con los resultados 

de la especiación, la filtración con un pH de 3.5 se encuentra en el rango de pH 3,0-4,5 para el 

cual la concentración de 𝐴𝑙𝑂𝐻(𝑆𝑂4)(𝑠) aumenta con el incremento de la concentración de 

alimentación de 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3. Por lo tanto, es probable que el 𝐴𝑙𝑂𝐻(𝑆𝑂4) aumente la retención por 
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exclusión estérica tanto para el 𝐴𝑙 como para el 𝑆𝑂4. Las cargas superficiales de las membranas 

en las soluciones de 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 fueron menores que los experimentos de iones divalentes, lo que 

explica por qué el rechazo de 𝐴𝑙 y de sulfato fue el más bajo de todas las soluciones a 0.5 mN 

cuando la especiación de 𝐴𝑙 estaba dominada por 𝐴𝑙3+ y 𝐴𝑙(𝑆𝑂4)+ disueltos, pero no a 5 y 10 mN 

cuando el 𝐴𝑙𝑂𝐻(𝑆𝑂4)(𝑠) dominaba. 
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Fig. V-4. Efecto del flujo de permeado en el rechazo de iones metálicos y sulfato para (a, b) 

CaSO4, (c, d) CuSO4 y (e, f) Al2(SO4)3 a pH 3.5 y 24 ± 1 °C. 
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5.3.2.2 Efecto del co-ion, contra-ion y pH 

El rechazo de los iones metálicos a un pH de 3.5 y a un pH natural (es decir, sin ningún ajuste de 

pH) para soluciones de sulfato y electrolito de cloruro de 1 mN, para estudiar los efectos 

concurrentes del pH, el co-ion y el contra-ion, se muestra en la Fig. V-5. Los resultados muestran 

que el rechazo dependió del pH más fuertemente para las soluciones de cloruro que para sulfato. 

En el caso de las soluciones de sulfato, se encontró que el rechazo de los iones metálicos fue muy 

alto en ambas condiciones de pH, pero disminuía ligeramente a un pH de 3.5, más cercano al IEP. 

Este comportamiento se explica por los cambios en la especiación química y por los efectos de la 

carga electrostática con la superficie de la membrana. Más cerca del IEP la capacidad de retención 

de la membrana disminuye debido a la reducción de la carga negativa de la membrana. Además, 

el cambio de la especiación de los iones sulfato a bisulfato monovalente en las condiciones ácidas 

puede conducir a menores rechazos de 𝑆𝑂4
2− y de iones metálicos; sin embargo, este efecto se 

considera menos significativo a un pH de 3.5, considerando un 𝑝𝐾 = 2. Finalmente, la reducción 

del pH debido a la titulación con 𝐻2𝑆𝑂4 aumenta la fuerza iónica, reduciendo la carga negativa 

efectiva y la capacidad de retención de la membrana. 

 

Fig. V-5. Efecto del pH de la solución en el rechazo de los iones metálicos para las soluciones 

de (a) sulfato y (b) cloruro como co-iones a 24 ± 1 °C, 10 bar, y 1 mN. 

Para las soluciones de cloruro, los altos rechazos de iones metálicos estaban en concordancia con 

las mediciones del potencial zeta. A un pH de 3.5, la membrana estaba cargada positivamente, 
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incrementando el rechazo de cationes divalentes y trivalentes, mientras que a los pH más altos 

ocurría lo contrario. El rechazo de cloruro puede explicarse en términos similares. Por ejemplo, el 

rechazo de cloruro en 𝐶𝑢𝐶𝑙2 disminuyó de 88 a 65% con la disminución del pH de alimentación 

de 5.0 a 3.5, ya que las fuerzas de repulsión fueron sustituidas por fuerzas de atracción cuando la 

membrana pasó de una carga negativa (pH 5.0) a una positiva (pH 3.5). También puede observarse 

que se observó un alto rechazo de 𝐴𝑙𝐶𝑙3 a pH 3.5 tanto para el co-ion (𝐴𝑙3+) como para el contra-

ión (𝐶𝑙−). En este caso, la retención estuvo dominada por el contra-ion con alta valencia. 

Los resultados de la retención de ambas soluciones (𝑆𝑂4
2− y 𝐶𝑙−) de iones metálicos son 

consistentes con las curvas de retención descritas por Labbez et al. [45] y Luo y Wan [46] para el 

comportamiento de sales cuasi-simétricas y asimétricas. En este estudio, el rechazo de las sales 

cuasi-simétricas (𝐶𝑎𝑆𝑂4 y 𝐶𝑢𝑆𝑂4) está gobernado por el sulfato (co-ión) debido a la repulsión 

electrostática y el equilibrio de Donnan. En un amplio rango de pH, es probable que se obtenga 

una ligera curva de rechazo en forma de V (por debajo y por encima del IEP) como la de Labbez 

et al. [45] con 𝑀𝑔𝑆𝑂4. Además, López et al. [6] evaluaron el tratamiento del drenaje ácido de 

minas con NF270 en función del pH y encontraron que el rechazo de los iones metálicos tenía un 

ligero aumento cuando el pH de alimentación estaba por debajo del valor del IEP de la membrana. 

Por otra parte, la retención de sales asimétricas (𝐶𝑢𝐶𝑙2, 𝐶𝑎𝐶𝑙2, 𝐴𝑙𝐶𝑙3 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3) está dominada 

por la repulsión electrostática de ambos iones y se puede observar una curva en forma de S cerca 

del IEP en un amplio rango de pH. Nuestros resultados de rechazo muestran tendencias similares 

cuando se compara el rechazo a pH alto y bajo, ya que la repulsión fue alta para los cationes y baja 

para los aniones para una carga positiva y negativa de la superficie, respectivamente. 

Finalmente, la mayor valencia de 𝑆𝑂4
2− condujo a una mayor retención en oposición a 𝐶𝑙−. 

Además, el mayor radio de hidratación de Stokes y la menor difusividad iónica del sulfato en 

comparación con el cloruro también contribuyeron a incrementar el rechazo general de los iones. 

5.3.3 Adsorción de los iones metálicos en la superficie 

Los experimentos de adsorción de metales en la superficie de la membrana fueron realizados con 

sulfato como contra-ion. La Fig. V-6a muestra la cantidad adsorbida de 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 

𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3 a pH natural. La cantidad absorbida de iones metálicos y su masa atómica están 

correlacionadas. Las mediciones del potencial zeta y los resultados de rechazo también están en 

concordancia con la cantidad de metal-ion adsorbida en la membrana. La atracción del ion-cobre 

en la superficie de la membrana fue mayor que la de los otros metales. Al-Rashdi et al. (2013) 
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también informaron de resultados similares con soluciones de iones metálicos de nitrato, la 

adsorción de cobre en la superficie de una membrana NF270 fue alta. También se puede observar 

en la Fig. V 6b que los espectros FTIR no mostraron cambios importantes en las bandas. Los picos 

y las asignaciones de los espectros de la membrana NF270 fueron similares a los de otros estudios 

de investigación [47]. 

Los resultados de rugosidad e imágenes (5×5 µm2) para la membrana NF270 que filtró soluciones 

de sulfato de 20 mN a pH natural se presentan en la Tabla V-1 y la Fig. V 7, respectivamente. Las 

mediciones de las membranas sucias se hicieron con tamaños de 1×1, 5×5 y 15×15 µ𝑚2 para 

comparar los valores de la rugosidad RMS (raíz-medio-cuadrado), Ra (rugosidad media) y la 

altura máxima con la membrana virgen. La Tabla V-1 muestra que a medida que el tamaño del 

análisis aumentaba, los valores de Ra, la rugosidad RMS y la altura aumentaban. La membrana 

virgen NF270 tiene un valor de rugosidad menor comparado con las membranas sucias, excepto 

el cobre. Es probable que los iones de cobre se acumularan preferentemente en los valles de la 

superficie de la membrana, lo que sugiere que se producirá una adsorción o deposición en la 

superficie, lo que dará lugar a una menor rugosidad de la membrana. Estos resultados están en 

estrecha concordancia con los experimentos de adsorción o deposición. La asimetría y la curtosis 

son una medida de la asimetría y la "cresta" de la distribución de los valores de altura, 

respectivamente [48,49]. En nuestro estudio, el análisis de la superficie de las membranas 

demostró que la distribución de la altura era leptocúrtica (picos agudos con colas largas) y tenía 

más picos que valles (pequeños picos rodeados de una superficie plana) tanto para la membrana 

virgen como para la membrana sucia de sulfato de cobre (Fig. V-7a, c). En el caso de 𝐶𝑎𝑆𝑂4 y 

𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3, se observó una débil distribución leptocúrtica de la altura. Para analizar el ángulo de 

contacto, se utilizó el enfoque de Wenzel para las membranas sucias. El ángulo de contacto de la 

membrana virgen NF270 refleja una condición hidrofílica mientras que las membranas sucias 

mostraron una condición más hidrofóbica. Es muy probable que las interacciones de los grupos 

funcionales hidrofílicos con los iones metálicos disminuyeron la interacción con el agua, por lo 

tanto, incrementó el ángulo de contacto. López et al. [6] y Ricci et al. [50] también informaron un 

aumento del ángulo de contacto después de la exposición de una membrana NF270 con drenaje 

ácido de la mina. La discrepancia entre los valores del ángulo de contacto de diferentes estudios 

puede atribuirse a condiciones como el volumen de la gota, la humedad o el tiempo de medición. 

La rugosidad tiene una fuerte influencia en el ángulo estático [51], ya que la reducción de la 

rugosidad conduce a un aumento del contacto húmedo total entre el líquido y el sólido. Por lo 
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tanto, la presencia de colinas o valles dificulta el movimiento del líquido. En este estudio, la 

superficie ensuciada de NF270 - 𝐶𝑢𝑆𝑂4 aumentó el ángulo de contacto, lo que también sugiere 

que la rugosidad se correlacionó con el ángulo de contacto. 

 

Fig. V-6. Cantidad adsorbida de CaSO
4
, CuSO

4
, y Al

2
(SO

4
)

3
 en la membrana NF270 en mg/m2, 

y (b) espectro FTIR de la NF270 después de los experimentos de adsorción. 
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Tabla V-1. Características de la superficie de las membranas NF270 por AFM después de 

los experimentos de adsorción con metales. 

Membrana 
Imagen 

[µm] 

RMS  

rugosidad 

[nm] 

Ra 

[nm] 
Curtosis Asimetría 

Ángulo de 

contacto, θw [°] 

NF270 – 

virgin 

1 x 1 6.74 8.28 -0.32 -0.32 

32.77 ± 5.88 5 x 5 15.7 10.6 12.5 1.05 

15x15 35.0 24.9 8.10 -0.44 

NF270 –  

CaSO4 

1 x 1 4.00 3.07 1.68 0.40 

65.92 ± 4.1 5 x 5 25.1 19.7 0.40 -0.15 

15x15 69.7 51.7 1.37 0.06 

NF270 –  

CuSO4 

1x1 3.40 2.44 3.39 0.82 

70.64 ± 1.6 5x5 5.14 3.38 7.62 0.69 

15x15 15.2 11.6 1.40 0.07 

NF270 – 

Al2(SO4)3 

1x1 12.0 9.44 0.16 0.19 

60.53 ± 0.8 5x5 25.8 18.7 2.01 0.31 

15x15 62.7 43.1 3.29 0.15 

 

 

Fig. V-7. Imágenes AFM después de los experimentos de adsorción (a) NF270 virgen, (b) 

NF270 – CaSO
4
, (c) NF270  CuSO

4
–, y NF270 – Al

2
(SO

4
)

3
. 
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5.4 Conclusiones 

Este estudio contribuye de manera significativa a comprender la importancia de las propiedades 

de la superficie con el tipo de electrolito a tratar, en el rendimiento de las membranas comerciales 

de NF. Los experimentos de potencial zeta fueron importantes para explicar el comportamiento 

de la interacción electrostática con la solución electrolítica (concentración, alimentación de pH, 

efectos de contra-ión y co-ión). Los iones metálicos demostraron una reducción del potencial zeta 

en comparación con la solución de KCl. Los iones divalentes mostraron tendencias similares para 

las soluciones de sulfato y de cloruro. Para las soluciones de sulfato, los iones metálicos de cobre 

mostraron un potencial zeta menor que los iones de calcio. Asociamos esto con la interacción 

específica del cobre con los grupos hidrófilos de la membrana basada en la constante de estabilidad 

del ion metal. Sin embargo, se observó una tendencia inversa (alta atracción del calcio en la 

membrana) en las soluciones de cloruro. Este comportamiento se debe probablemente a que el 

tamaño del radio hidratado del calcio es menor, lo que permite una mayor interacción con la 

membrana (grupos hidrofóbicos e hidrofílicos). Se observó un efecto significativo en la carga 

superficial de la membrana para el aluminio, mostrando valores bajos de potencial zeta cercanos 

a cero. Se demostró que las mediciones del potencial zeta de los iones metálicos estaban 

influenciadas por la especie química, carga, concentración, el tamaño de la hidratación de los iones 

y la absorción/interacción específica con la superficie, como prueba de que la solución de KCl 

sobre predice la fuerza electrostática de las membranas. 

El rechazo de las diferentes soluciones de electrolitos está en estrecha relación con las mediciones 

del potencial zeta. La influencia de la composición de la alimentación en el rechazo de la 

membrana fue significativa, como lo demostró la reducción del rechazo de los iones sulfato con 

el aumento de la concentración. Tanto el equilibrio de Donnan como los fenómenos estéricos 

contribuyeron al rechazo de los iones metálicos en las soluciones de sulfato. El pH y el efecto de 

la carga de adsorción en la superficie también fueron notables cuando el cloruro era el co-ion de 

las soluciones de iones metálicos del electrolito. Los experimentos de adsorción también 

evidenciaron cambios en la morfología de las membranas, que podrían afectar a su rendimiento.  

Por último, los resultados de la presente investigación mostraron como la concentración de la 

alimentación, la especie y el pH de las diferentes soluciones electrolíticas son importantes para 

determinar la eficiencia y la eficacia de las membranas de nanofiltración en el tratamiento de 

soluciones con alto contenido de iones metálicos pesados.  
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Material suplementario 

 

Fig.S. V-1. Estabilidad del modo de rampa de presión para la medición del potencial de 

flujo para 1 mN de KCl, CaSO4, CuSO4, y Al2(SO4)3 a pH ~4.0 
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Fig.S. V-2. Diagramas de especiación para el sulfato de calcio para (A) 1 mN, (B) 10 mN, y 

(C) 20 mN. 
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Fig.S. V-3. Diagramas de especiación para sulfato de cobre para (A) 1 mN, (B) 10 mN, y 

(C) 20 mN. 
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Fig.S. V-4. Diagramas de especiación para el sulfato de aluminio para (A) 1 mN, (B) 10 mN, 

y (C) 20 mN. 
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Fig.S. V-5. Valores del potencial zeta calculados a partir del potencial de flujo medido y 

extrapolado para soluciones de sulfato en función de la fuerza iónica del electrolito. 

(Resultados experimentales - símbolos sólidos, método de extrapolación - símbolos vacíos). 

El método de extrapolación se aplicó a través del rango de fuerza iónica hasta 1.9 mol/L. 
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Fig.S. V-6. Diagramas de especiación para las soluciones de cloruro de (a) calcio, (b) cobre, 

y (c) aluminio de 1 mN.
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7.1 Aspectos generales 

La intensificación en el uso de las membranas de nanofiltración (NF) se ha debido, principalmente, 

a su particularidad selectividad de especies y su alta densidad de flujo de permeado, en 

comparación a los procesos tradicionales de separación, como la osmosis inversa (RO) y la 

ultrafiltración (UF). Dependiendo de la aplicación de interés, la NF puede satisfacer las exigentes 

necesidades de la industria actual y conseguir una separación óptima trabajo. 

La fenomenología asociada a las membranas de NF es muy importante para diseñar el proceso de 

separación, seleccionar la membrana y optimizar las condiciones operacionales del sistema. En 

base a lo anterior, una caracterización preliminar de las membranas de NF en el rango de 

aplicación, en base a sus propiedades de separación, es uno de los primeros pasos para seleccionar 

el tipo de membrana a utilizar (loose o tight). Mientras que varios trabajos de investigación han 

puesto en evidencia que las membranas de NF pueden ser aplicadas en diferentes áreas, sólo 

algunos trabajos han reportado y estudiado los efectos que posee el sistema bajo diferentes 

condicionales operaciones en módulos comúnmente utilizados en las plantas reales de procesos 

de separación con membrana. Este tipo de enfoque ayudará a responder muchos problemas, 

especialmente sobre la viabilidad y rentabilidad del proceso, el control y la mitigación del 

ensuciamiento y la respuesta de la membrana frente a los diferentes y complejos efluentes que, en 

comparación con soluciones sintéticas, pueden provocar diferentes tipos de problemas en el 

sistema de separación. En base a lo anterior, el presente trabajo se sustenta en la aplicación directa 

de la NF como un tratamiento del drenaje ácido de minas alternativo a los procesos tradicionales 

realizados por la minería. Adicionalmente, reúne temas importantes de desarrollo científico que 

explican los mecanismos de transporte, rechazo de especies, densidad de flujo, recuperación de 

agua, concentración y, con especial énfasis, a comprender el fenómeno asociado a la capa activa 

de la membrana (TFC) y su efecto electrostático en el rechazo iones metálicos. 

Un esquema general de la investigación presentada se muestra en la Fig. VI-1. A partir de la Fig. 

VI-1, se presenta el objetivo general del tratamiento del drenaje ácido de minas con el uso de 

membranas de NF. Además de presentar la evolución de las etapas propuestas, esquematizadas en 

tres capítulos importantes de interés.  
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Fig. VI-1. Representación esquemática del trabajo de investigación realizado 
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7.2 Caracterización operacional de las membranas de NF 

Uno de los objetivos de la presente investigación consistió en desarrollar ensayos que permitan 

obtener respuestas sobre el efecto que provocaba la velocidad de alimentación y presión de 

operación sobre parámetros como el rechazo de especies, densidad de flujo de permeado, 

concentración por polarización y resistencia a la filtración generada por la polarización y 

ensuciamiento de la superficie. Los resultados demostraron que, a pesar de la variabilidad y 

complejidad del análisis del drenaje ácido de minas real, ambas membranas comerciales enrolladas 

en espiral demostraron una alta capacidad de rechazo de metales y sulfatos en todos los parámetros 

estudiados. Para la densidad de flujo de permeado, la membrana NF270 demostró una 

permeabilidad de un 20 a 25% mayor que la obtenida por la NF90, mientras que el rechazo de 

especies fue entre 85 a 98% y un 96 a 98% para la NF270 y NF90, respectivamente. Efectos como 

la presión de operación y el flujo de alimentación, demostraron que influyen directamente en 

fenómenos como la polarización o la resistencia de la membrana. La membrana NF270 generó 

menos resistencia al paso del agua y la diferencia entre el rechazo observado y real (cuantificación 

de la polarización por concentración) también presentó menores resultados que la membrana 

NF90. El incremento del número de Reynolds, en términos de caudal de alimentación, no causó 

cambios importantes en el rechazo de especies, sin embargo, cuando la presión de operación fue 

incrementada, el cambio de Reynolds desde un valor alto a uno bajo, generó un decaimiento del 

módulo de polarización (𝛽) en ambas membranas. Para 30 bar, un incremento del número de Re 

desde un valor bajo a uno alto, disminuyó el módulo de polarización un 11 y un 6% para la 

membrana NF270 y NF90, respectivamente. Las diferencias en estructuras y propiedades 

químicas de ambas membranas (NF90 y NF270) fueron consistentes con la densidad de flujo de 

permeado y el rechazo de especies contenidas del AMD. Los efectos estéricos de ambas 

membranas son uno de los parámetros más justificados por ciertos autores, sin embargo, otras 

propiedades de interacción entre la superficie y el solvente, como por ejemplo hidrofobicidad, son 

importantes en la efectividad de la separación. 

Con el objetivo de evaluar la capacidad que poseen las membranas de NF con pruebas de 

recuperación y tratamiento continuo, se seleccionó la membrana NF270 debido a que demostró 

una baja resistencia a la filtración, alta capacidad de remover especies, alta densidad de flujo y 

baja concentración por polarización. Las pruebas de recuperación de agua, demostraron que la 

interacción de ciertos iones a la superficie de la membrana, inducen el bloqueo de poros y 
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adsorción de especies que causaron un incremento en el valor del rechazo de especies y una 

disminución considerable del flujo de permeado. El rechazo aumentó desde un 87 a un 91%, 

mientras que la densidad de flujo de permeado disminuyó un 45% desde el valor inicial, para un 

experimento que permitió reducir 4 veces el volumen inicial. Con respecto al factor de 

concentración de iones, el metal que mostró menores pérdidas en la corriente del permeado fue el 

cobre, mientras que el sulfato demostró un decaimiento en la concentración de la corriente de 

concentrado debido a la formación de CaSO4 en la superficie de la membrana. A pesar de la 

disminución de la densidad de flujo de permeado, la membrana NF270 mantuvo una 

conductividad baja en el permeado. Esto demostró que el incremento de la concentración no afectó 

la capacidad de la membrana para proveer una corriente de permeado de buena calidad. La alta 

capacidad de resistencia de la membrana NF270 fue también demostrada en las pruebas continuas 

de tratamiento realizadas por 10 días de operación. El decaimiento del flujo de permeado 

disminuyó cerca del 10% y el rechazo de especies se mantuvo constate entre un 86 a 84%. 

Adicionalmente, el proceso de lavado alcalino y ácido alcanzaron una recuperación cercana al 

99%, en términos de permeabilidad del agua destilada, después del tratamiento continuo del AMD. 

7.3 Optimización del tratamiento 

Extendiendo las pruebas de tratamiento continuo y concentración, ensayos a pequeña escala se 

realizaron para el comportamiento que posee la resistencia por polarización y el ensuciamiento 

producido en la superficie en función de la presión de operación en el sistema. El objetivo era 

permitir determinar la presión de operación que permite optimizar el tratamiento del AMD, es 

decir, obtener un rechazo alto de especies y una densidad de flujo de permeado que permita una 

operación continua en un rango de presiones de trabajo. Además, identificar el punto en que la 

saturación de la recuperación permita minimizar el riesgo de bloqueo de los poros mediante 

pruebas de recuperación de agua. Junto con lo anterior, concentrar el metal de interés para 

posteriormente sea recuperado mediante extracción por solvente. Los resultados permitieron 

determinar que la resistencia por polarización se incrementó considerablemente desde 15 a 20 bar. 

El efecto de la polarización por concentración fue más importante a 20 bar, mientras que presiones 

bajas de operación (10 y 15 bar) la resistencia no demostró significativos cambios en la magnitud 

del valor reportado. A pesar de la simplicidad del modelo de primer orden utilizado para el análisis 

de la evolución de la resistencia de la membrana, el modelo demostró un buen ajuste de los datos 

experimentales para los ensayos de baja presión, 10 y 15 bar, en comparación cuando el sistema 
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es operado a 20 bar. En lo que respecta a la productividad, es decir, densidad de permeado y alto 

rechazo conseguido trabajando a una presión de 20 bar, se decide continuar investigando su 

aplicabilidad a concentrar con pruebas de reducción de volumen o concentración. Las pruebas de 

concentración, determinaron nuevamente que el cobre es uno de los iones que posee menos 

pérdidas y que es posible retenerlo, en la corriente de rechazo o retenido, para recuperarlo en una 

posterior etapa. Mientras que las pruebas de ensuciamiento, la sobresaturación del sistema generó 

incrustaciones de CaSO4 × 2 H2O confirmado mediante SEM-EDS y XRD. A través de un análisis 

de los cristales formados en la superficie, fue posible determinar que la reacción producida en las 

pruebas del tratamiento del AMD se genera debido a una sobresaturación en el seno de la solución 

(cristalización homogénea). Los resultados de las imágenes AFM de las pruebas de concentración, 

no incluidas en el Capítulo IV, se muestran en la Fig. VI-2. Los resultados de AFM mostraron que 

existe un cambio importante en la superficie de la membrana NF270 debido a la deposición de 

CaSO4 × 2 H2O en la superficie. El incremento de la rugosidad media (𝑅𝑎) de 36.76 a 362.5 nm 

y la altura máxima de 0.53 a 3.6 µm, muestran cambios significativos que pueden provocarse si 

no existe un control adecuado en el tratamiento del AMD. Este fenómeno es también responsable 

de la disminución de la densidad de flujo de permeado debido a que la deposición de material 

particulado, generado en el seno de la solución, precipita sobre los poros de la membrana y logra 

el bloqueo del paso de solvente a través del material polimérico.  

 

Fig. VI-2. Imágenes AFM de la membrana NF270 (a) comprimida mediante agua destilada 

y (b) después de la prueba de tratamiento continuo.  

Las pruebas realizadas mediante extracción por solvente permitieron demostrar que la 

recuperación de cobre es posible acoplando la NF a los sistemas tradicionales de la 

hidrometalurgia. En este caso, el efecto de la concentración del extractante tuvo un significante 
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efecto en la recuperación de cobre cuando la concentración se incrementó de un 7% a un 10% v/v. 

Adicionalmente, la presencia de CaSO4 y antiincrustantes, no presentaron efectos importantes en 

los ensayos realizados. Por último, se demostraron que las etapas de extracción y reextracción para 

la recuperación de cobre fueron 2Ex1S, siendo un circuito típico utilizado en las plantas de 

hidrometalurgia. Esto permite que el acoplamiento entre un sistema integrado NF-SX sea posible 

con una operación típica de LIX-SX-EW (Lixiviación, extracción y electroobtención) de una 

minería cuprífera. Los costos asociados a una tecnología de NF en una planta de hidrometalurgia 

fueron estimados con una inversión (CapEx) de un sistema UF-NF de US$ 31.45 millones y costos 

de operación (OpEx) de 0.3-0.4 US$/m3 (Anexo I). La recuperación de cobre permite compensar 

cerca del 13% de los costos de inversión de la planta UF-NF, mientras que la cantidad de agua 

recuperada del permeado para reuso, permite reducir sustancialmente el consumo de agua fresca 

o desalinizada, ahorrando 19.7 Mm3/año de agua. Si bien, la recuperación del capital a partir del 

cobre recuperado no posee un valor significativamente alto, los costos de reposición de agua en la 

minería para reutilizar permiten ahorrar al menos 31.52 M US$/año, si la planta utilizara la 

totalidad del agua producto generada. Por otro lado, los costos representados acá, sólo representan 

una estimación preliminar sin considerar estudios y análisis correspondientes configuraciones, 

presiones de operación, recirculación o by-pass de ciertas corrientes del sistema. 

Las pruebas con antiincrustantes permitieron determinar la concentración y el tipo de compuesto 

a utilizar para retardar el tiempo de inducción de la formación de cristales sobre la membrana. El 

detalle de la metodología y los materiales utilizados se presentan en el Anexo II.Primero, se realizó 

una prueba para determinar el tiempo de inducción que posee una solución modelo que posee una 

concentración 10 veces mayor a un AMD real, mediante una celda agitada como se muestra en la 

Fig. VI-3. Los resultados demuestran que el tiempo de inducción del AMD concentrado 10 veces 

es cercano a 122 min. Los resultados de los ensayos para diferentes antiincrustantes se muestran 

en la Fig. VI-4. Para los antiincrustantes Vitec, los resultados demostraron que Vitec 4000 

incrementa el tiempo de inducción cerca de un 80%, mientras que Vitec 7000 presenta el mejor 

resultado para 20 ppm, aumentando un 26% el tiempo de inducción. Los anticrustantes PC191 y 

PC510, demostraron que a bajas concentraciones (5 ppm) es posible aumentar el tiempo de 

inducción del AMD. Sin embargo, el incremento del tiempo de inducción alcanza un 32 y 29% 

para el PC191 y PC510, respectivamente. Vitec 4000 corresponde a una mezcla entre un polímero 

acrílico y ácido bisfosfónico, pero el principal porcentaje en peso corresponde al polímero acrílico 

o acrilato. Actualmente, no existe investigaciones asociadas al uso de antiincrustantes para el 
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AMD, sin embargo, es posible encontrar estudios que inhiben la cristalización de yeso. En el caso 

del tiempo de inducción, el incremento mostrado en los ensayos fueron bastante bajos comparados 

con otras investigaciones [118, 133]. Por ejemplo, Shih et al. [118] logró incrementar el tiempo 

de inducción en un 400% para una solución modelo de sobresaturada en 𝐶𝑎2+ y ligeramente ácido 

(pH = 5.6), mientras que Vitec 4000 alcanzó un 80% para el AMD en un ambiente ácido (pH = 

3.5). En base a ello, la efectividad de los antiincrustantes frente a diferentes condiciones 

experimentales es un parámetro clave en el análisis. La disminución de la efectividad de los 

antiincrustantes depende de fatores como la temperatura, presencia de metales y el pH [106, 118, 

126, 128, 131]. En lo que respecta al pH, es uno de los parámetros más importantes en el 

mecanismo para los antiincrustantes debido a el tipo de unión electrostático que puede generar 

con los núcleos en crecimiento. Sin duda, la condición de pH también será relevante para la 

superficie de la membrana y la especiación química de la solución. Generalmente, un pH más alto 

favorece la interacción electrostática del antiincrustante con los cationes de la superficie del cristal. 

Este fenómeno se produce debido a los grupos funcionales aniónicos que poseen tanto compuestos 

como los fosfonatos y policarboxilatos, que al momento de disociarse generan una mayor densidad 

de carga aniónica. Esto último, favorece la interacción entre el cristal y el antiincrustante. Sin 

embargo, un incremento del pH de la solución no siempre es favorable, y la eficacia del 

antiincrustante puede disminuir debido a que alcanzan un estado de saturación máxima [106]. Por 

otro lado, la presencia de otros metales como el 𝐴𝑙3+ también puede inducir la formación de 

cristales, reduciendo la efectividad del antiincrustante [118]. 
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Fig. VI-3. Pruebas para determinar el tiempo de inducción de cristalización del AMD. (a) 

sistema de cristalización y (b) gráfico de turbiedad en función del tiempo para la 

cristalización de especies desde una solución modelo de AMD real concentrada 10 veces. 

 

Fig. VI-4. Efecto de las diferentes concentraciones de antiincrustantes comerciales (a) 

PC191, (b) PC510, (c) Vitec4000 y (c) Vitec7000, en la efectividad de aumentar el tiempo de 

inducción de cristales.  
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Generalmente, un incremento en la concentración de antiincrustantes genera un aumento en el 

tiempo de inducción, sin embargo, la adición de antiincrustante posiblemente generó un tipo de 

nucleación secundaria por sobresaturación del compuesto, tendiendo a favorecer el crecimiento 

de cristales que pueden generarse en el AMD [106, 131]. Greenlee et al. [106] demostraron que el 

incremento de la concentración de un antiincrustante (DQ2066) disminuye el diámetro y la 

distribución de las partículas de carbonato de calcio en un rango de concentración baja, sin 

embargo, un incremento en la concentración (85 mg/L) generaron una distribución biomodal y un 

diámetro similar a la muestra original saturada. 

La Fig. VI-5 representa el efecto que produce la concentración del antiincrustante en la densidad 

de flujo de permeado normalizado y el rechazo global observado de especies para pruebas de 

recuperación de agua. Las pruebas se realizaron con una membrana NF90 en espiral debido a que 

las características operacionales demostraron que posee mayor grado de ensuciamiento. En la 

densidad de flujo de permeado sin antiincrustantes fue posible identificar el punto en que la 

formación de cristales o ensuciamiento se hizo más evidente con un cambio de pendiente entre 70 

a 75%. De acuerdo a los resultados obtenido, es posible que el mecanismo dominante en la 

formación de incrustaciones se desarrolló como una cristalización heterogénea, debido a que no 

se observaron cambios importantes en la turbidez de la alimentación. Una dosis de antiincrustante 

de 10 y 20 ppm lograron obtener una gran recuperación a una baja reducción del flujo de permeado 

original. La recuperación alcanzada fue de un 85% y un 87.5% para la concentración de 10 y 20 

ppm, respectivamente. Por lo tanto, la dosis adecuada de antiincrustante usada para obtener una 

gran tasa de recuperación de agua debe ser de 10 ppm, siendo 20 ppm una concentración 

injustificada para aumentar 2.5% la recuperación de agua. Para el rechazo global observado, la 

Fig. VI-5 no muestra significativos cambios con la adición de antiincrustante. Andrade et al. [22], 

demostraron similares resultados para un AMD de oro con una membrana NF90. 
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Fig. VI-5. Efecto de la concentración de antiincrustante Vitec4000 en el flujo normalizado 

de permeado y el rechazo global observado con el incremento de la tasa de recuperación. 

Los símbolos llenos representan el flujo normalizado de permeado y símbolos vacíos 

representan el rechazo observado global.    

 

Finalmente, las pruebas para identificar el tipo de antiincrustante y el desempeño que posee en el 

tratamiento lograron optimizar el tratamiento de la NF, disminuyendo el ensuciamiento provocado 

por la precipitación de cristales como el carbonato de calcio.   

7.4 Efecto de cargas de las soluciones metálicas 

El análisis de soluciones electrolíticas metálicas con las pruebas de electrocinética realizadas con 

el potencial zeta, permitieron explicar el comportamiento que posee el rechazo electrostático de la 

membrana NF270. La importancia del estudio del análisis de la interacción entre los iones 

contenidos en la corriente de la alimentación y la superficie de la membrana se ha intensificado 

últimamente debido a las diferentes aplicaciones que las técnicas de separación pueden realizar. 

El uso de técnicas como el potencial zeta son importantes herramientas para explicar el 

comportamiento de la interacción iones-superficie, en diferentes condiciones en las que se 

encuentra la solución, por ejemplo, la concentración, fuerza iónica, pH de alimentación y los 
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efectos que poseen las especies cargas o no cargadas en la superficie. En literatura es posible 

encontrar diversos estudios con respecto a la caracterización superficial del potencial zeta con 

soluciones monovalentes como (NaCl, KCl, NaOH, KOH) y divalentes (Na2SO4, K2SO4, 

MgSO4, MgCl, CaCl2) debido a que son especies que comúnmente se encuentran en aplicaciones 

de desalinización del agua de mar [30, 41, 44, 48, 49, 54, 56, 57, 177, 178], a diferencia de las 

soluciones que poseen metales [60, 179]. En base a lo anterior, la caracterización electrostática de 

la membrana debe ser realizada con soluciones electrolíticas que representen las condiciones de 

aplicación de la separación mediante NF. Una modificación de las condiciones estandarizadas, 

utilizando las bases fundamentales de la medición del potencial zeta, deben ser consideradas como 

una representación más fiel al fenómeno que representa el efecto electrostático que se genera en 

la superficie de la NF.  

Los resultados del potencial fueron importantes para establecer el comportamiento que poseen las 

membranas poliméricas frente a la interacción que presenta con los iones a diferentes rangos de 

pH, determinando efectivamente el punto isoeléctrico (IEP) de la superficie. Es decir, establecer 

en base a los resultados el comportamiento que posee la filtración, si el pH de la alimentación se 

encuentra sobre (superficie negativa – potencial zeta negativo) o bajo (superficie positiva – 

potencial zeta positivo) del IEP. A partir de estos resultados, diversos investigadores asumen que 

el IEP es una condición inamovible que determina el rechazo electrostático de la membrana por 

repulsión de cargas (incluyendo la primera parte de la presente investigación). Sin embargo, 

ciertos autores demostraron que ciertas especies generan un desplazamiento del IEP debido a 

fenómenos como la adsorción en ciertos puntos de la membrana (cargados o no cargados)[177]. 

En el caso de la presente investigación, se determinó que las especies simétricas CaSO4 y CuSO4 

no generan un desplazamiento importante del IEP en comparación a pruebas realizadas con KCl. 

Mientras, Al2(SO4)3 demostró que la adsorción en la superficie fue importante, desplazando el 

IEP y, por lo tanto, cambiando el efecto electrostático que posee la membrana. Adicionalmente, 

los ensayos para todas las soluciones electrolíticas mostraron una considerable reducción del 

potencial zeta de la membrana, si se compara el efecto que posee la solución patrón KCl. Por otro 

lado, el cambio de co-ion demostró cambios importantes en el IEP de la superficie, atribuibles a 

la adsorción de los metales en la superficie de la membrana. Efectos de competición entre los sitios 

no cargados (grupos hidrofóbicos – cadenas aromáticas y grupos alcalinos) también fueron 

incluidos en el análisis de adsorción, como parte importante, del cambio de carga de la superficie 

de la membrana. Con respecto a las pruebas de filtración, el rechazo observado en los ensayos 
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mostró concordancia con los resultados observados en las pruebas de potencial zeta. 

Adicionalmente, las pruebas mediante AFM y ángulo de contacto mostraron cambios en la 

superficie, lo que podría estar asociado a los efectos de adsorción de especies señalados 

anteriormente.  

A partir de los resultados obtenidos de los ensayos mediante el potential zeta, es importante que 

puedan ser utilizarlos en modelos que permitan entender aún más la contribución del efecto del 

rechazo electrostático de las membranas de NF. Ese contexto, los efectos que pueden producirse 

son el rechazo electrostático debido al equilibrio de Donnan y el efecto de la repulsión por 

exclusión dieléctrica. La densidad de carga de la membrana es un parámetro que puede ser ajustado 

mediante modelos como DSPM (Anexo IX) y contrastados con modelos que permiten determinar 

la carga superficial con el potencial zeta [49, 180]. De esta forma, el desarrollo integral de un 

modelo matemático capaz de incorporar los cambios de la especiación química de la solución, 

debido a cambios en la concentración de la alimentación atribuidos a cambios estacionales u otros 

factores, puede ser una herramienta indispensable en el futuro dado el cambio climático que afecta 

actualmente al planeta. 
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7.1 Conclusiones generales 

La nanofiltración es proceso que aún continua en una etapa de desarrollo tecnológico. La 

separación actualmente puede utilizarse en diversas aplicaciones, como el tratamiento del agua y 

en diversos procesos industriales. Las membranas de NF disponibles comercialmente en el 

mercado abarcan una gran gamma de características y, es por esa razón que es fundamental realizar 

un estudio capaz de determinar el tipo de membrana a utilizar para un cierto tipo de efluente.  

Los resultados obtenidos en el Capítulo III, demostraron que el incremento del caudal de operación 

en unidades enrolladas en espiral, no poseen un efecto significativo en el incremento de la 

densidad de flujo de permeado o el rechazo de especies en comparación con otros estudios que 

utilizan membranas planas de filtración tangencial. Posiblemente, las condiciones hidrodinámicas 

dentro del canal de módulos planos de otras investigaciones fueran desarrolladas en condiciones 

ideales, fuera de la realidad de los módulos enrollados en espiral. 

Con respeto a los otros resultados del Capítulo III, se demostró que el uso de membranas de NF 

poseen una alta capacidad de remoción de metales y sulfato para el tratamiento del AMD. Las 

membranas NF270 y NF90 fueron utilizadas para realizar el tratamiento, sin embargo, NF270 

mostró un alto flujo de permeado a bajas presiones de operación, baja resistencia a la filtración y 

ensuciamiento y baja polarización por concentración. Mientras que la membrana NF90 demostró 

una alta capacidad de retención de metales. Operaciones continuas de filtración con NF270 

demostraron una alta capacidad de filtración generando un permeado de alta calidad, bajo 

ensuciamiento y una alta recuperación de la membrana (99%). Por lo tanto, como resultado de 

este trabajo, se encontró que la mejor membrana para el tratamiento del AMD fue la NF270. 

El Capítulo IV se sustenta en optimizar la recuperación de agua y recuperar el cobre contenido en 

la corriente de rechazo o retenido mediante un proceso de extracción con solvente. La combinación 

NF/SX mostró que es técnicamente factible recuperar el 80% de agua y el 97% de cobre bajo las 

siguientes condiciones; una recuperación del 50% o una reducción del volumen de la alimentación 

de 2 a 20 bar y una velocidad de 0.37 m/s. Esta condición de operación limita la operación debido 

a la formación de yeso sobre la superficie de la membrana. La recuperación de cobre es 

prácticamente posible bajo una configuración tipo 2Ex1S, típico de la industria cuprífera. Además, 

mediante un estudio preliminar de costos, se determina que un sistema UF-NF es cercano a US 

$31.45 millones de inversión (CapEX) y un costo operativo cercano al 0.3 – 0.4 US$/m3 de AMD. 

En lo que se refiere al uso de antiincrustantes, a partir de las pruebas de cristalización homogénea 
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se logró demostrar que es posible aumentar el tiempo de inducción de los cristales de sulfato de 

calcio un 80% con el uso de Vitec4000, una mezcla de un polímero acrílico y ácido bisfosfónico. 

Pruebas con otras condiciones experimentales podrían determinar los efectos que produce la 

presencia de aluminio o el pH en el desempeño o eficiencia del antiincrustante. Una concentración 

de 10 ppm de Vitec4000 demostró aumentar la recuperación de agua en un tratamiento semi-

continuo, aumentando desde un 70 a un 85% la recuperación y disminuyendo la densidad de flujo 

de permeado sólo un 50% del valor inicial del experimento.   

Por último, el Capítulo V se enfoca principalmente en comprender el efecto que poseen los iones 

metálicos en la carga superficial de la membrana. Se demostró que los iones multivalentes generan 

cambios importantes en la carga superficial de la membrana NF270 y que, análisis mediante sales 

monovalentes como KCl, no representan pueden representar el comportamiento de la membrana 

para cualquier tipo de filtración. Para una concentración de 0.5 mN a un pH~4.0, el incremento 

del potencial zeta fue de -18, -15 y -4 𝑚𝑉 para 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3, respectivamente, 

comparado con el potencial de 𝐾𝐶𝑙 de -28 𝑚𝑉. En el caso de las soluciones de cloruro, una 

concentración de 1 mN y pH~4.0, el incremento del potencial zeta fue de -5, -10 y -5 𝑚𝑉 para 

𝐶𝑎𝐶𝑙2, 𝐶𝑢𝐶𝑙2 y 𝐴𝑙𝐶𝑙3, respectivamente. La especiación química, la concentración, la fuerza 

iónica, el tipo de catión y anión son parte fundamental de un análisis de carga superficial de la 

membrana. El pH de la alimentación es el parámetro más importante a evaluar en el tratamiento 

de cualquier tipo de efluente. Los resultados de filtración con cambio de pH fueron consistentes 

con las pruebas de potencial zeta, demostrando el cambio de carga superficial de un pH bajo o 

alto. El rechazo de las soluciones de cloruro, aumentan el valor de un pH natural (sin ajuste de 

pH) a un pH 3.5 un 21, 28 y 30% para 𝐶𝑎𝐶𝑙2, 𝐶𝑢𝐶𝑙2 y 𝐴𝑙𝐶𝑙3, respectivamente. La interacción 

específica de ciertos metales con la superficie también será importante en el desarrollo de 

incrustaciones o ensuciamiento en la membrana. Estudios de adsorción de especies evidenciaron 

cambios en la superficie cuando se realizaron estudios mediante AFM y ángulo de contacto. La 

adsorción de 𝐶𝑢𝑆𝑂4 demostró una fuerte afinidad con la membrana, demostrando una gran 

cantidad adsorbida en la superficie. Los ángulos de contacto se incrementaron en 200, 215, 184% 

para las membranas contactadas con 𝐶𝑎𝑆𝑂4, 𝐶𝑢𝑆𝑂4 y 𝐴𝑙2(𝑆𝑂4)3, respectivamente. La membrana 

expuesta a la solución de 𝐶𝑢𝑆𝑂4 disminuyó el valor de la rugosidad de la membrana. 

Probablemente, iones de cobre se acumularon en los valles de la superficie de la membrana 

disminuyendo la diferencia de alturas en la superficie. 
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A partir de lo anteriormente expuesto, el trabajo de investigación permite establecer las siguientes 

conclusiones: 

▪ Un procesos de separación como la nanofiltración demostró que posee una alta capacidad 

de remoción de metales y sulfato, además de generar un agua de calidad para reuso. 

▪ Una caracterización operacional de la separación es una etapa esencial para cualquier tipo 

tratamiento, especialmente si la aplicación permite recuperar especies de valor como 

metales y agua. 

▪ La nanofiltración es una tecnología que puede acoplarse fácilmente con otros tipos de 

tratamientos como la extracción por solvente, incrementado la producción de cobre y 

disminuyendo el consumo excesivo de agua fresca o desalada de la minería 

▪ Estudios electrocinéticos como el potencial de flujo zeta contribuyen significativamente 

a comprender la importancia de la interacción de los iones con la superficie de la 

membrana, permitiendo entender el efecto de la exclusión electrostática 

▪ La fenomenología asociada a la separación de la NF es muy importante para diseñar el 

proceso de separación, seleccionar la membrana y optimizar las condiciones 

operacionales del sistema para obtener conseguir una separación efectiva, con un costo 

reducido en el consumo de energía y con un menor impacto ambiental. 

7.2 Trabajo futuro 

La presente investigación ha presentado parte de un estudio que puede complementarse en el 

futuro. El efecto que poseen las soluciones “traza”, es decir, soluciones que poseen un compuesto 

en mayor proporción con respecto a otro compuesto, aún no ha sido estudiado ampliamente. Las 

soluciones trazas podrían, eventualmente, cambiar el escenario del efecto de repulsión 

electrostática debido a efectos de adsorción en ciertos sitios de la superficie de la membrana. Un 

efecto sinérgico de interacciones electrostáticas entre los sitios no cargados o la competencia 

cinética de adsorción e interacción entre sitios cargados, puede ser uno de los fenómenos asociados 

a la superficie de la membrana de NF. Adicionalmente, combinar los efectos electrostáticos con 

la generación de ensuciamiento, tanto inorgánico u orgánico, puede situar los experimentos de una 

nueva investigación en diferentes direcciones. Por un lado, una modelación mediante sistemas 

computacionales fluido dinámicas (CFD) que pueden ofrecer ventajas en el análisis, es decir, 

experimentos que se focalizan en optimizar la generación de vórtices en la superficie para 

disminuir la polarización por concentración, u otros efectos como reducir la atracción 
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electrostática de especies en la superficie de la membrana, mejorar las prácticas y el manejo de los 

protocolos de limpieza y una recuperación de las membranas, modificación superficial de las 

superficies para disminuir la generación de ensuciamiento por incrustaciones o biofouling, u 

sistemas de arreglos o configuración de los procesos tradicionales tratamiento. 

Aunque las investigaciones realizadas en módulos de separación en membranas planas de poca 

área, será fundamental realizar estudios que permitan determinar la operación del sistema de 

mediante módulos de escala real. Esto finalmente permitirá mejoras en un sistema que pretende 

entregar soluciones a las actuales exigencias medio ambientales que poseen los sistemas de 

tratamientos de efluentes. 
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Anexo I. Detalle del cálculo de los costos de una planta de NF-UF 

Para los cálculos de una planta UF-NF se consideró una planta que posee una alimentación de 

3,400 m3/h con una recuperación cerca al 65% que opera 24 horas. Primero, se realizaron los 

cálculos recomendados por DOW Chemicals [181]. Se requiere obtener un 65% de recuperación 

del agua de alimentación, por lo tanto, el agua producto será: 

Qpermeado = Qalimentación ∙ 0.65 = 3,400
m3

h
∙ 0.65 = 2,210

m3

h
 (A-IX-1) 

Qconcentrado = (3,400 − 2,210)
m3

h
= 1,190

m3

h
  (A-IX-2) 

Posteriormente, se seleccionó la membrana enrollada en espiral NF270-400i para ser utilizada 

como base de cálculo en los costos de la planta. El detalle de las características de la membrana 

se presenta en la Tabla IX-1. 

Tabla IX-1. Parámetros operacionales de la membrana NF270-400i [27] 

 Valor Unidad 

Área 37 m2 

Flujo de permeado (4.8 bar) 47 m3/día 

Permeabilidad hidráulica  11 L /m2 h bar 

 

El siguiente paso es realizar el cálculo de los elementos o membranas a utilizar en el proceso. Para 

ello se utiliza  

Nelementos =
Qpermeado

Am ∙ 𝑓específico
 (A-IX-3) 

donde 𝐴𝑚 es el área activa de la membrana y 𝑓 es el flujo específico de la membrana a ciertas 

condiciones de presión. Utilizando los parámetros operaciones de la Tabla IX-1, se obtiene: 

Nelementos =
2,210

m3

h

37 m2 ∙ 52.91
L

m2 h
∙

1 m3

1,000 L

= 1,128.89 ≈ 1,129 (A-IX-4) 

Es decir, que preliminarmente se necesitan al menos 1,129 membranas para el diseño de la planta. 

Los sistemas de membranas, los elementos son puestos en serie dentro de unos recipientes de 
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presión o cajas de presión. Un esquema para ilustrar las cajas presión y la disposición de las 

membranas o elementos se presenta en la Fig. IX-1.  

 

Fig. IX-1. Disposición de las membranas dentro de las cajas de presión [182]. 

 Los números de cajas de presión en la primera etapa deben ser seleccionados para que puedan 

tratar el caudal de alimentación. El rango de que poseen las cajas de presión para membranas de 

8 pulgadas puede ser entre 8-12 m3/h. Probablemente, el numero de cajas de presión de la última 

etapa deben seleccionarse dependiendo del flujo de concentrado resultante de la primera etapa. 

Para obtener el número de cajas de presión (Nc) se deben seleccionar la cantidad de membranas 

por cajas que se desea utilizar. Para sistemas grandes, 6 elementos por caja es el tamaño estándar, 

sin embargo, hay cajas que pueden contener hasta 8 elementos. Para sistemas pequeños o 

compactos, se deben seleccionar la cantidad de cajas según los elementos requeridos. 

Considerando 6 elementos por caja se obtiene: 

 N𝑐 =
1,129

6
= 188.17 ≈ 189  (A-IX-5) 

Una vez calculado el número de cajas de presión, se deben seleccionar el número de etapas del 

tratamiento. El número de etapas se encuentra en función de parámetros como la recuperación del 

sistema (basándose en la cantidad de agua de permeado extraído del caudal de alimentación), los 

números de elementos, las cajas de presión y la calidad del agua de alimentación. Cuando la 

recuperación es mayor y la calidad del agua es baja, se requiere mayores elementos en serie. 

Comúnmente, se utiliza una relación entre la recuperación del sistema en función de los elementos 

en serie para determinar el número de etapas del sistema de tratamiento. En la Tabla IX-2 muestra 

un ejemplo del número de etapas en función de la recuperación para sistemas de tratamiento de 

aguas de tipo salobre. 
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 Tabla IX-2. Numero de etapas de un sistema de agua salobre [181]. 

Recuperación (%) Número de elementos en serie Número de etapas (6 elementos/caja) 

40-60 6 1 

70-80 12 2 

85-90 18 3 

 

Como el objetivo del tratamiento del AMD es asegurar un 65% de recuperación, se utilizó la 

relación de etapas (𝑅𝑒𝑡𝑎𝑝𝑎𝑠): 

𝑅𝑒𝑡𝑎𝑝𝑎𝑠 = [
1

1 − 𝑌
]

1
𝑛

  (A-IX-6) 

donde 𝑌 es la fracción de recuperación y 𝑛 es el número de etapas. El número de cajas de presión 

para la primera etapa 𝑁𝑐(1) se calcula en función de 𝑅𝑒𝑡𝑎𝑝𝑎𝑠. Para el sistema de dos etapas: 

N𝑐(1) =
Nc

1 + R−1
  (A-IX-7) 

Reemplazando se establece que: 

N𝑐(1) =
189

1 + 1.69−1
= 119  (A-IX-8) 

Si el total de cajas de presión es de 189, la etapa dos tendría 70 (considerando la etapa 1 con 119). 

Una vez resuelto el sistema de etapas, se realizan simulaciones mediante algún software como 

Reverse Osmosis System Analysis (ROSA) o Water Application Value Engine (WAVE). El 

programa calculará principalmente el diseño de operación de sistema propuesto, flujos de 

permeado y concentrado, rechazo de especies, entre otros parámetros. 

Los resultados entregados por el software computacional mostraron advertencias de diseño en el 

sistema propuesto. El caudal de alimentación supera el límite de la membrana (13.9 m3/h) y, por 

lo tanto, necesita una modificación en el número de elementos y cajas de presión. Si bien la 

propuesta anterior, no entrega los resultados esperados, mediante el software de simulación 

podemos realizar cambios en el sistema. Una vez realizados los cambios del sistema, se logra 

obtener que el número de elementos para el sistema es de 2,784, con 307 con 7 membranas y 127 

con 5 membranas de cajas de presión, para la etapa 1 y 2, respectivamente. Los resultados 

obtenidos se presentan en la Tabla IX-3. 
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Tabla IX-3. Parámetros del resultado de la simulación de una planta de NF para el 

tratamiento del AMD 

Parámetro Valor Unidad 

Recuperación total del sistema 66.2 % 

Densidad de permeado promedio 21.7 L/(h 𝑚2)     

Presión de operación (Etapa 1) 15 bar 

Presión de operación (Etapa 2) 24 bar  

Rechazo global 95 % 

Caudal de concentrado global 1151 m3/h 

Caudal de permeado global 2249 m3/h 

 

A partir de la densidad de flujo promedio se puede obtener el consumo de energía del proceso de 

NF. Basándose en los cálculos de Aguiar et al. [21], el cálculo del consumo será: 

𝑄𝑓 =
21.7

𝐿
ℎ 𝑚2 ∙ 37.2 𝑚2

0.66
= 1,241.91

𝐿

ℎ
= 1,241

𝑚3

ℎ
 (A-IX-9) 

𝐸𝑓 =
15 𝑏𝑎𝑟 ∙ (

1 × 105 𝑃𝑎
1 𝑏𝑎𝑟

) ∙ 1.24
𝑚3

ℎ

0.7
= 0.738 𝑘𝑊 

(A-IX-10) 

donde 0.66 es la recuperación del sistema y 0.7 es la eficiencia de la bomba. Finalmente, el 

consumo para la primera etapa será 0.59 𝑘𝑊 ℎ/𝑚3 y para la segunda etapa 0.99 𝑘𝑊 ℎ/𝑚3. 

Utilizando sistemas de recuperadores de energía, que pueden reducir el consumo cerca de un 65 a 

75% [183], por lo tanto, el consumo total será cercano al 0.55 𝑘𝑊 ℎ/𝑚3. Por otro lado, el consumo 

de la operación de UF puede variar entre 0.25 a 0.35 𝑘𝑊 ℎ/𝑚3 [184]. Finalmente, el costo de 

energía del sistema, con un costo de energía de 0.129 US$/kW h, será de 0.109 US$/m3. 

Los costos de las membranas y de las cajas de presión para las membranas de UF y NF fueron de 

850 y 900 US$/mem, respectivamente, y el reemplazo de las membranas se estableció en 5 años. 

Los precios fueron obtenidos por medio de un gran proveedor comercial [185]. Para estimar los 

costos de capital por metro cúbico de efluente, el costo de capital anual fue calculado mediante el 

factor de amortización: 
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𝐴

𝑃
=

𝑖𝑐 ∙ (1 + 𝑖𝑐)𝐷𝐿

(1 + 𝑖𝑐)𝐷𝐿 − 1
 (A-IX-11) 

donde 𝑖𝑐 es la tasa de inversión (10%) y 𝐷𝐿 es el tiempo de operación de la planta (10 años). Otros 

costos como la limpieza de las membranas y la mantención general de la planta, fueron estimados 

en un 22% y un 5% por año, respectivamente, del costo anual de la inversión [21, 184]. 
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Anexo II. Metodología y materiales para el estudio de antiincrustantes en el tratamiento del 

drenaje ácido de minas mediante nanofiltración. 

Con el objetivo de evaluar el desempeño de los antiincrustantes en aumentar el tiempo de 

inducción de formación de incrustaciones, se evaluaron cuatro distintos antiincrustantes 

comerciales. Los experimentos consisten en: (1) pruebas de inducción y (2) pruebas de filtración 

para la recuperación de agua y un tratamiento continuo de larga duración. Se utilizaron soluciones 

modelos sobresaturadas (10 veces la concentración de alimentación) de composición similar al 

drenaje ácido de minas real. Los antiincrustantes comerciales utilizados y sus principales 

características se muestran en la Tabla IX-4. 

Tabla IX-4. Antiincrustantes utilizados para estudiar el efecto sobre el AMD. 

Antiincrustante Concentración [ppm] Composición active reportada Empresa 

Vitec 4000 
5 – 20 – 35 

Poliacrílico Avista 

Vitec 7000 Organo-fosforado Avista 

PC 191 
5 – 20 – 35 

Polielectrolito Nalco 

PC 510 Amino fofonato Nalco 

 

 



Anexos  

 

231 

 

Anexo III. Portada artículo “Influence of operating conditions on the removal of metals and 

sulfate from copper acid mine drainage by nanofiltration”  
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Anexo IV. Portada artículo “Optimization of nanofiltration for treatment of acid mine 

drainage and copper recovery by solvent extraction” 
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Anexo V. Estado del estudio “Influence of polyvalent-electrolyte metal solutions on the 

superficial properties and performance of a polyamide nanofiltration membrane” 

Pendiente el envío.
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Anexo VII. Trabajo colaborativo 

Assessment and Modeling of Nanofiltration of Acid Mine Drainage 

Javier Andalafta, Alex Schwarza,c, Luis Pinob, Paula Fuentesa, Rodrigo Bórquezb,c, and Marcelo 

Aybara 

a Department of Civil Engineering, Universidad de Concepción, P.O. Box 160-C, Concepción 4030000, Chile  

b Department of Chemical Engineering, Universidad de Concepción, P.O. Box 160-C, Concepción 4030000, Chile  

c Center for Water Resources in Agriculture and Mining, CRHIAM, P.O. Box 160-C, Concepción 4030000, Chile 

DOI: 10.1021/acs.iecr.8b03576 

Abstract 

The main objective of the present investigation was to analyze, evaluate, and model the behavior 

in the treatment of real acid mine drainage (AMD) with commercial spiral-wound nanofiltration 

membranes (NF270 and NF90). Both membranes showed operational differences regarding the 

effect of pH, temperature, continuous operation, concentration polarization, and fouling. Both 

NF90 and NF270 presented a high rejection of divalent ions (∼100%); however, NF90 showed a 

greater fouling with AMD. Adjustment of pH in the continuous tests reduced the precipitation of 

aluminum, and gypsum was identified as the main compound generating a significant decrease in 

the permeate flow in the membrane. The Spliegler−Kedem model was used to represent rejection 

and permeate flows, identifying the contribution of convective and diffusive transport in both 

membranes with a good fit of the model. The results obtained represent important information for 

a future industrial application to the treatment of AMD by means of commercial NF membranes. 
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Anexo VIII. Evaluación del ensuciamiento durante la nanofiltración de drenaje ácido de 

minas (Trabajo en redacción) 

Control of inorganic fouling during the nanofiltration of Acid Mine 

Drainage. 

Luis Pinoa, Francisco Jaraa, Alex Schwarzb, Rodrigo Bórqueza 

 

a Chemical Engineering Department, Universidad de Concepción, P.O Box 160-C, Concepción, Chile 

b Civil Engineering Department, Universidad de Concepción, P.O Box 160-C, Concepción, Chile 

 

Abstract 

Acid mine drainage (AMD) corresponds to one of the main environmental problems of mining 

activity, acidifying soils and contaminating ground and surface water. During recent years 

membrane treatment has gained ground, especially nanofiltration (NF), due to its low operating 

costs, high flow density and high removal rates. One of the main problems of the NF corresponds 

to the precipitation and incrustations of salts due to supersaturation of ions present in AMD. In 

this context, the research aims to improve the process, studying the effect of four different 

commercial anti-foulants. From the laboratory tests, the antifouling that showed a better 

performance corresponds to Vitec 4000, increasing the crystallization induction time by 80%. 

Regarding the nanofiltration tests, it was found that the optimum operating pressure corresponds 

to 15 bar at a flow rate of 700 L/h of feed and in terms of concentration, at a VRF of 4 the 

membrane continues to deliver total removals of nearby 99% ions. The presence of incrustations 

was detected for a recovery rate of 70% and once a dose of 10 and 20 ppm of Vitec 4000 was 

added, no incrustations were detected at recovery rates above 85%. The continuous operation test 

showed a decrease in permeate flow of 6% and 12%, for the test with and without antifouling, 

respectively. In addition, the antifouling modified the type of soiling, making it more reversible.
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Anexo X. Modelo de poro estérico de Donnan (Donnan Steric Pore Model – DSPM) 

Como se había mencionado anteriormente, la modelación actual a las membranas de NF se basa 

en el uso de la ecuación extendida de Nernst-Planck (ENP). Su uso, desarrollo y modificación en 

el tiempo ha permitido comprender y optimizar la separación con NF. Uno de los primeros 

modelos utilizados fue el DSPM, la cual describe el transporte de soluto a través de la membrana 

por medio de mecanismos de partición estérica y electroestática entre la membrana y el seno de la 

alimentación. El flujo de soluto (𝐽𝑖) puede ser descrito como: 

Ji = −Ki,d Di,∞  
dci

m

dx
−

zi ci
m Ki,d Di,∞

R ∙ T
F ∙

dφm

dx
+ Ki,c ∙ ci

m ∙ JV (IX-12) 

donde 𝐷𝑖,∞ es la difusividad en el seno de la alimentación, 𝑐𝑖
𝑚 es la concentración del ion en la 

membrana, 𝑧𝑖 es la valencia del ion, 𝑑𝜑𝑚/𝑑𝑥 es el gradiente de potencial eléctrico a través de la 

membrana, 𝐽𝑣 es el flujo de permeado y 𝐾𝑖,𝑑 y 𝐾𝑖,𝑐 son los factores de impedimento para la 

convección y difusión, respectivamente. Así como está descrita la Ec. (IX-12), los términos de 

izquierda a derecha describen el flujo de iones a través del mecanismo difusivo, electromigrativo 

y convectivo. El signo negativo de los términos difusivo y electromigrativo, se establecen debido 

a que los mecanismos ocurren bajo un gradiente de concentración o un potencial eléctrico. El 

transporte convectivo a través de la membrana, ocurre como resultado de la naturaleza del poro 

de la membrana de NF [87]. Dada la escala de los poros de la membrana, el transporte de los 

solutos en el espacio confinado se vuelve reducido en comparación a seno de la solución externa 

se utilizan los factores de impedimento. La corrección del transporte de solutos considera un factor 

para los términos del coeficiente difusivo y convectivo, expresándolos en función de la razón entre 

el radio del soluto de Stokes y el radio del poro (𝜆𝑖), además de considerar los efectos de 

sustentación y arrastre a través del poro. La razón 𝜆𝑖, se define como:  

λi =
ri

rp
 

(IX-13) 

Siendo los coeficientes de corrección para el coeficiente convectivo (𝐾𝑖,𝑐) y difusivo (𝐾𝑖,𝑑) cuando 

0 < 𝜆𝑖 ≤ 0.8: 

Ki,c = 1 + 0.054 ∙ λi − 0.988 ∙ λi
2 + 0,441 ∙ λi

3
 (IX-14) 

Ki,d = 1 − 2.3 ∙ λi + 1,154 ∙ λi
2 + 0,224 ∙ λi

3
 (IX-15) 

para 0.8 < λi ≤ 1: 
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Ki,c = −6.830 + 19.348 ∙ λi − 12.518 ∙ λi
2
 (IX-16) 

Ki,d = −0.105 + 0.318 ∙ λi − 0.213 ∙ λi
2
 (IX-17) 

Comúnmente el modelo DSPM utiliza un coeficiente de partición en el equilibrio de Donnan (Ec. 

(II-17)) incorporando los coeficientes de partición de exclusión estérica y dieléctrica [67, 86, 89, 

186-193]: 

γiF ciF

γiM ciM
= ϕi ∙ ϕB ∙ exp (

−zi ∙ F

R ∙ T
∆φD) (IX-18) 

ϕ𝑖 = (1 − 𝜆𝑖)2 (IX-19) 

ϕB = exp (
−∆Wi

kT
) (IX-20) 

∆Wi =
𝑧𝑖

2e2

8πε0ri
(

1

εP
−

1

εF
) (IX-21) 

donde 𝜙𝑖 es el término de partición estérico, ∆𝑊𝑖 es la energía de solvatación, 𝑒 es la carga 

elemental (1.602 × 10-19 C), 𝑟𝑖 es el radio de Stokes del soluto y 𝜀𝑃 y 𝜀𝐹 es la constante eléctrica 

del poro y de la alimentación, respectivamente.  

El modelo DSPM es particularmente interesante y altamente eficaz. Desafortunadamente, el 

modelo sufre de dos problemas. El primero, es la extensa caracterización que requiere realizar 

para diferentes electrolitos en la separación por la membrana. Segundo, el DSPM no posee una 

buena predicción para el rechazo de iones divalentes que generen adsorción específica en la 

superficie, en el caso de compuestos como el CaCl2, Vezzani y Bandini [86] demostraron que el 

rechazo no logró un buen ajuste.. 

Cuando la polarización por concentración se toma en cuenta sobre la interfase 

alimentación/membrana, Geraldes y Afonso [90] incorporaron al transporte de Nernst-Planck el 

efecto de la contradifusión. La modificación de la ecuación se establece como: 

Ji = −kc,i
∗ (ci,w − ci,b) −

zi ∙ F ∙ ci,w ∙ Di,∞

R ∙ T
∙ ξ + ci,w ∙ JV (IX-22) 

donde 𝜉 representa el gradiente de potencial eléctrico de la interfase alimentación/membrana, 𝑐𝑖,𝑤 

es la concentración de soluto en la interfase alimentación/membrana fuera de los poros. En estado 
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estacionario, la ecuación por continuidad de soluto para la especie i expresada en términos de la 

concentración de permeado: 

Ji = JV ∙  ci,p (IX-23) 

El coeficiente de transferencia de masa 𝑘𝑐,𝑖
∗  es determinado por medio de correlaciones tipo 

Sherwood y corregido por los efectos “succión” causados por la permeación de la membrana en 

la interfase a través de del factor de corrección de flujo dependiente Ξ. 
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