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RESUMEN

Las industrias salineras producen una gran cantidad de salmueras residuales en el
proceso de obtencion de cloruro de sodio a partir de la evaporacién solar de agua de
mar. Estos desechos son una problematica, debido a que no existen técnicas para su
disposicién, son vertidos directamente al mar lo que genera un impacto negativo al
ecosistema marino. Estas salmueras son una fuente viable para producir otros productos
de valor agregado, lo que llevaria a minimizar la concentracion de sales de esos
efluentes y a la vez generar ingresos; son ricas principalmente en sales de sodio, potasio,
calcio y magnesio. Se estima que el magnesio alcance un crecimiento mundial en el
mercado de 1.2 millones de toneladas (Mt/a) para el afio 2020. Uno de sus compuestos
con alta demandas es el 6xido de magnesio (MgO), el cual puede ser obtenido por via
seca, a partir de la extraccion y calcinacion de su mineral magnesita; y por via himeda,
a partir de la reaccion entre una base y salmueras del proceso de desalinizacién de agua
de mar o del proceso de produccion de cloruro de sodio (NaCl). Este Gltimo proceso de
obtencion de MgO podria desarrollarse en Yucatan, aprovechando la salmuera residual
que ahora es vertida al mar, ~650,000 t por afio, dado que aun es rica en sales de
magnesio.

En este proyecto se reporta el estudio de un proceso para obtener MgO por via himeda
a partir de salmueras residuales de una salinera de Yucatan, para esto se probaron dos
bases por separado, carbonato de sodio (Na.CO3) y 6xido de calcio (CaO). Con los datos
obtenidos en el laboratorio, se disefiaron propuestas de los dos procesos a escala
industrial, utilizando el software SuperPro Designer. Los resultados de la simulacién
indicaron que ambos procesos son econdémicamente viables, al utilizar Na,CO3; como
base, es posible producir MgO (composicién del 75 %); y con CaO (composicion del 72
%).
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ABSTRACT

The salt industries produce a large amount of residuals brines in the process of obtaining
sodium chloride from the solar evaporation of seawater. These wastes are a problem
because there are no techniques for their disposal, they are dumped directly into the sea,
which generates a negative impact on the marine ecosystem. These brines are a viable
source for producing other value-added products, which would lead to minimizing the
concentration of salts from these effluents and at the same time generating income; they
are reach mainly sodium, potassium, calcium and magnesium. It is estimated that
magnesium reaches a world market growth of 1.2 million tons (Mt/a) by 2020. One of its
compounds with a high demand is magnesium oxide (MgO), which can be obtained by
dry route, from the extraction and calcination of its mineral magnesite; and by wet route,
from the reaction between a base and brines of the seawater desalination process or the
sodium chloride (NaCl) production process. The last process of obtaining MgO could be
a developed in Yucatan, taking advantage of the residual brine that is now poured into
the sea, ~650,000 t per year, since is still rich in magnesium salts

In this Project the study of a process to obtaining MgO by wet route from residual brines
of a Yucatan salt industry is reported, for this two bases were tested separately, sodium
carbonate (Na,COs) and calcium oxide (CaO).With the data obtained in the laboratory,
proposals for the two process on an industrial scale were designed, using the SuperPro
Designer software. The simulation results indicated that both are economically viable,
that by using Na,COs as a base, it is possible to produce MgO (75% composition); and
with CaO (72% composition)
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INTRODUCCION

Existen reportes en la literatura que, en el aio 2014, se produjeron en todo el mundo un
total de 269,000 millones de toneladas métricas de cloruro de sodio. Actualmente,
México ocupa el séptimo lugar como productor de NaCl, con una produccién anual de
10.5 millones de toneladas.>? A nivel nacional, la Industria salinera de Yucatan (ISYSA)
ocupa el segundo lugar dentro de las empresas productoras de NaCl, produciendo
750,000 toneladas anuales por evaporacion solar del agua del mar, la cual entra al
proceso de produccion de cloruro de sodio (NaCl) con una concentracion en sales de 3.5
°Bé, el residuo que se genera al final del proceso es una salmuera rica en sales
(~650,000 toneladas métricas (t) por afio), que es vertida al mar con una concentracion
de 29.9 °Bé, la cual es 8.5 veces mas grande que la inicial, lo cual repercute
negativamente en el ecosistema.

A nivel mundial se han desarrollado diversas alternativas para la disposicion de
salmueras, como son inyeccion en pozo profundo, almacenamiento en estanques de
evaporacion, técnica de cero descargas de liquidos, descargas en el mar, entre otras.?
Sin embargo, no han representado una solucién amigable con el medio ambiente y los
procesos no son econémicamente viables para su establecimiento a escala industrial.
Algunas alternativas para el aprovechamiento de estos residuos se centran en la
generacion de productos de alto valor agregado, como el MgO, a partir de las salmueras
ricas en sales.>*

En este trabajo de tesis se presenta el estudio completo para obtener MgO a partir de
las salmueras que genera ISYSA, que inici6 con la caracterizacion quimica de las
salmueras de desecho para conocer su contenido de sales; luego se presenta la
propuesta de dos esquemas de reaccion para obtener MgO por via himeda, en uno se
us6 como base carbonato de calcio y en el otro 6xido de calcio, concluyendo que ambos
procesos son guimicamente viables. Con los datos obtenidos en el laboratorio, se
disefiaron propuestas a escala industrial para los dos procesos con el software SuperPro
Designer. Los resultados de simulacién dieron indicio de que ambos son
econdémicamente viables, si se utiliza Na,COs3 se produce MgO con una composicién del
75 %; y con CaO, con una composicion del 72 %.






ANTECEDENTES

Produccion de 6xido de magnesio (MgO)

El MgO es un material que tiene importantes aplicaciones dentro de diferentes tipos de
industrias, tales como la refractaria, agricola, farmacéutica, quimica y de
construccion.® Es obtenido principalmente por el método de ruta seca, que implica la
calcinacion del mineral magnesita, dando MgO y como subproducto el CO», ecuacion 1,
cada afio se obtienen ~8.5 millones de toneladas. China es el proveedor lider, con una
cuota anual al mercado del 49 %. La falta de disponibilidad de magnesita a nivel mundial,
asi como a su baja reactividad y baja pureza, que muchas veces vienen desde los
materiales donde se obtienen,>7 hace destacar la necesidad de identificar alternativas
para la produccion de MgO. Existen otras fuentes para obtener MgO, entre ellas el agua
de mar y salmueras residuales, ya que contienen Mg?* en un promedio de 1.29-1.35 g/L,
que adicionando una base fuerte se puede propiciar la precipitacion de Mg(OH)./MgCOs
de la solucion de salmuera, ecuacion 2, a esta reaccion se le conoce como método de
ruta himeda. Luego, se calcina el sélido obtenido para obtener el MgO, como se realiza
en la ecuacion 1, la diferencia es la fuente de donde se obtiene el MgCO3.2 Siendo la
ruta himeda la principal fuente de suministro a nivel global de MgO, por via renovable
contribuye aproximadamente con el 14 % de la produccién de MgO a nivel mundial.®

MgCO, MgO + CO, Ecuacion 1
Mg(OH),

Srzlsrinduuear? + fBafte _— o) Ecuacioén 2
uerte MgCO3

Las condiciones de calcinacion utilizadas durante la produccién de MgO juegan un papel
critico ya que determinan las propiedades del producto final. EI MgO obtenido en un
rango de temperatura de 700 a 1000 °C y a través de la ruta seca, presenta desventajas
en comparacién con el MgO obtenido a partir de la calcinacion de Mg(OH)., a
temperaturas mas bajas de 500-700 °C por ruta hiumeda, esto se debe a que altas
temperaturas y mayores tiempos de calcinacion propicia aumento en el tamafio de los
cristales, dando como resultado la disminucién del area superficie especifica (SSA por
sus siglas en inglés) y la reactividad.®18

El MgO reactivo tiene una pureza que varia entre el 75 % y el 96 %, sus principales
impurezas incluyen CaO, Fe»03, AlLO3 y SiO,, cuyas concentraciones dependen de las
materias primas utilizadas durante el proceso de produccion.” Cuando se hace una



comparacion entre los procesos para obtener MgO a partir de la calcinacion del MgCOs,
el cual es obtenido por via seca y via hUumeda, este Ultimo resulta ser mas complejo
debido al mayor requerimiento de energia, lo que incrementa los costos de produccion.
Sin embargo, este costo puede justificarse debido a que el MgO obtenido presenta
purezas >97 %, que es un requerimiento deseable en aplicaciones dentro de la industria
farmacéutica, refractaria y alimentaria.>® En la Tabla 1, se presentan las aplicaciones del
MgO de acuerdo a las condiciones de calcinacion, asi como a su grado de pureza, el
cual incrementa conforme es mayor la temperatura de calcinacion.’

Tabla 1. Propiedades y aplicaciones de MgO en funcibn de su temperatura de
calcinacion®"®

Grado T (°C) Reactividad SSA (m?/g) Cristalinidad Aplicaciones
Quemado  700-1000  Alta >20 Baja Produccion de caucho y
ligero papel, remocién de SOy,

medio de filtracion,
fertilizante,  agricultura,
control ambiental.

Quemado 1000 -1400 Baja 1-20 Alta MAP, MOC y MOS
fuerte cementos, MEA en
aplicaciones en concreto.
Quemado  1400-2000 Mas baja <1 Més alta Aplicaciones refractarias,
a muerte MAP cementos.
Fusionado  >2800 Mas baja 0.01-0.1 Muy alta Aplicaciones refractarias y
de aislamiento eléctrico.
MAP: Cementos de fosfato de magnesio MOC: Cementos de oxicloruro de magnesio
MOS: Cementos de oxisulfato de magnesio MEA: Aditivos expansivos a base de MgO

Es posible producir MgO empleando salmueras residuales a través de diferentes
métodos fisicoquimicos, como técnica sol-gel, técnica hidrotérmica, precipitacion
quimica, deposicion quimica de vapor y combustién. Entre ellos, el método de
precipitacién quimica es de los mas estudiados, debido a que presenta los menores
costos dado que se necesitan equipos complejos para altas temperaturas y presiones,
es un disefio simple y econémico. 6810-12

Esquemas de reaccién para produccion de MgO por ruta himeda

Las alternativas propuestas para el aprovechamiento de salmueras residuales de la
produccion de sal o del proceso de desalinizacion de agua de mar para consumo
humano, son un ejemplo de que a nivel mundial se esta tratando de maximizar los
recursos para obtener el mayor beneficio posible. Debido al &rea de oportunidad que
existe en cuanto a la busqueda de fuentes renovables para la produccion de MgO, los



esquemas de reaccidn que se presentan a continuacion se centran en rutas que lleven
a la producciéon de Mg(OH). y MgCOs; como productos intermedios, que posteriormente
seran calcinados para obtener MgQ.>913.14

La cal viva (CaO) o la cal de dolomita (CaO-MgO) se utilizan como bases en la sintesis
de Mg(OH). a partir del agua de mar. El uso de cal de dolomita reduce la relaciéon entre
agua de mar o salmuera necesaria/base empleada, para la produccion de la misma
cantidad de MgO obtenida mediante el uso de CaO, porque la cal de dolomita ya
contiene MgO. Sin embargo, los usos de estas bases a menudo conducen a la
precipitacion de compuestos de otros compuestos de calcio, como CaCOs. Ademas,
pueden reaccionar con los iones sulfato (SO4?7) presentes en la solucién, dando lugar a
la formacion de yeso (CaS042H:0), lo que requeriria un tratamiento previo de la
solucion mediante la adicion de CaCl, para eliminar el sulfato del agua de mar o de la
salmuera, por lo tanto, reducen la pureza y el contenido de precipitados de
magnesio(ll).® El esquema de reaccion, empleando CaO, se presenta a continuacion.

CaO + H,O — > Ca(OH), Ecuacién 3
MgCl, + Ca(OH), —> Mg(OH), (s) + CaCl, Ecuacion 4
MgSO, + Ca(OH), — Mg(OH), (s) + CaSOy (s) Ecuacion 5
Mg(OH), N MgO (s) + H,O Ecuacién 6

El hidroxido de sodio (NaOH) puede ser utilizado para controlar el pH de la disolucion en
la produccién de MgO. A diferencia de las bases portadoras de calcio, el NaOH puede
aumentar la pureza de los precipitados de magnesio(ll), se han reportado rendimientos
del 97-99% de conversion de Mg(OH), al emplear NaOH en relacion 1:2 de
Mg?*/NaOH.85 El esquema de reaccién, empleando NaOH, se presenta a continuacion.

MgCl, + 2NaOH —> Mg(OH), (s) + 2NaCl Ecuaciéon 7
MgSO, + 2NaOH — > Mg(OH), (s) + Na,SO, Ecuacion 8
Mg(OH), —A 5 MgO (s) + H,O Ecuacion 9

Por otro lado, el uso de hidréxido de amonio (NH4OH) para precipitar Mg(OH). a partir
de agua de mar/salmuera amortigua la solucién a un pH basico de ~10, lo que favorece
la precipitacion de Mg(OH).. A diferencia de otros alcalis, como la cal viva o la cal de
dolomita, el NH4OH no introduce cationes adicionales que resultan en precipitados
indeseables como impurezas (por ejemplo, CaCOs). Con esta base, se han reportado
rendimientos de Mg(OH). hasta del 97.3 %.° El esquema de reaccién para la produccién
de MgO, empleando NH4OH, se muestra a continuacion.



MgCl, + 2NH,OH » Mg(OH), (s) + 2NH,ClI Ecuacién 10
MgSO4+ 2NH,OH —» Mg(OH), (s) + (NH4),SO,  Ecuacién 11
(NH4),CO3 ——(NH4)HCO3 + NH; (g) Ecuacion 12
Mg(OH), —A > MgO (s) + H,0

Otra base que puede ser empleado para reaccionar con salmueras ricas en MgCly, es el
carbonato de sodio (Na.COs), generando carbonato de magnesio (MgCOsz) como
precipitado.'>1® os iones Na* reaccionan con el SO formando Na,SO4 en solucién,
evitando con esto la formacion de precipitados indeseables, como el CaSO.. Se han
reportado rendimientos de magnesio del 94-96% al trabajar a pH = 10, empleando
salmueras del proceso de desalinizaciéon de agua mar.3+33

MgSO,4 + Na,CO3 —— Na,SO, + MgCO5 (s) Ecuacion 13
MgCl, + Na,CO;—>2NaCl + MgCOg; (s) Ecuacion 14
MgCO3; —A 5 MgO (s) + CO, Ecuacion 15

Con el fin de determinar cudl era la base mas conveniente para utilizar en esta propuesta
de tesis, considerando ademas de la pureza del producto final, se analizaron, para todas
las bases mencionadas, tanto los costos de adquisicion, los requerimientos
estequiométricos de la reaccion, asi como sus riesgos de manipulacién, los datos se
resumen en la Tabla 2. Se observa que el CaO y Na;COs3 son las bases que presentan
un menor costo de adquisicién y requerimiento molar de base, asi como el menor riesgo
a la salud y riesgo de reactividad, en comparaciéon con el NHsOH y NaOH, por
consiguiente, se determind que las bases mas convenientes para realizar la reaccion con
la salmuera residual eran CaO y Na,COs.

Tabla 2. Informacion de las bases seleccionadas 926-27:30

Materia  Costo Requerimiento de  Riesgo a la salud Reactividad
prima ($/t)  lareaccion
Ca0 $170 1 mol CaO: 1 mol (1) Poco peligroso (1) Inestable a altas temperaturas
MgCl2/MgSO4
Na,CO; $250 1 mol NaxCOs: 1 (2) Peligroso (1) Inestable a altas temperaturas
mol MgCla/MgSO4
NH,OH $525 2 mol NH4OH: 1 (3) Muy peligroso  (0) Estable pero corrosivo.

mol MgCl/MgSOq4

NaOH $571 1 mol NaOH: 1 mol  (3) Muy peligroso  (2) Inestable en caso de cambio
MgClo/MgSO4 quimico violento

Existen pocos reportes donde utilicen salmueras para la produccién de MgO a partir de
residuos de procesos de produccion de NaCl, la mayoria se centran en el



aprovechamiento de salmueras residuales de procesos de desalinizacion de agua de
mar, probablemente porque estos se han desarrollado en paises donde se cuenta con
fuentes limitadas de agua dulce, lo que hace que se busque ese recurso hidrico a partir
de desalinizacién de agua del mar, lo que genera grandes volumenes de salmuera
residual.®

Salmueras residuales

Son residuos con alta concentracion de sales disueltas, se pueden generar a partir del
proceso de desalinizacién de agua de mar para consumo humano (Osmosis inversa) o
del proceso de produccion de cloruro de sodio (NaCl) por el método de evaporacion
solar. A pesar de que el proceso de desalinizacién de agua de mar genera agua limpia,
la generacion de salmuera residual es considerado un serio problema ambiental, debido
a la alta salinidad y su temperatura de disposicién (40-45 °C)’. Estas caracteristicas
varian de acuerdo con la calidad del agua generada, de las técnicas empleadas para el
pretratamiento y de los procesos empleados para la desalinizacion. Los dafios
potenciales ocasionados por el vertimiento de salmueras en el medio ambiente incluyen
eutrofizacion, fluctuaciones en el pH, proliferacion de metales pesados en el lecho
marino.&1°

Anualmente, la produccién de NaCl por el método de evaporacién solar genera altos
volimenes de salmuera residual, esta se genera al finalizar la etapa de cristalizacion de
NaCl, tal como se muestra en la Figura 1. La salmuera residual del proceso de
produccién de NaCl presenta una concentracion de 29.9 °Bé, la cual es 8.5 mayor en
comparacion con los 3.5 °Bé presentes en el agua de mar, esto ocasiona que el
vertimiento de estas salmueras al lecho marino ocasione un mayor impacto, debido a la
alta concentracion de iones disueltos; las técnicas de aprovechamiento se centran en la
recuperacion de productos quimicos o sales para de alto valor agregado.?° Por lo tanto,
la salmuera residual puede ser considerada como una fuente de recuperacién de
subproductos debido al contenido de iones, como Mg?*, Na*, K*, Ca?*, CI'y SO4%, entre
otros.

Area de Area de
concentracion cristalizacion Salmuera
primaria (NaCl 99.6 %) Residual

Alimentacion

de agua de
mar

Almacenamiento y

Figura 1. Esquema del proceso de obtencion de NaCl a partir de agua de mar.




Tratamiento y disposicion de salmuera residual

Debido a la falta de métodos adecuados para la eliminacién de la salmuera residual
producida durante los procesos de desalinizacién, el uso de sistemas de desalinizacién
es limitado. Entre los métodos mas comunes para tratar los concentrados, se encuentran
los de desecho en estanques de evaporacion, descarga en minas o pozo profundo y
descarga costera. Sin embargo, se han sugerido los siguientes métodos adicionales para
el tratamiento de la salmuera residual: 1820

1. Disefiar una fuente de recuperacion de salmuera: reducir los sélidos disueltos en
la salmuera mediante la implementacion de cambios quimicos o de ingenieria en
el proceso de produccion.

2. Convertir la salmuera en productos quimicos utiles: reciclar o recuperar productos

guimicos o sales de la salmuera de desecho.

Descarga indirecta o difusa.

4. Desactivacion o conversion de salmuera en una sustancia inerte: desactivar la
salmuera de desecho transformandola en compuestos no reactivos o insolubles.

5. Inmovilizacibn o almacenamiento pasivo de salmuera: salmuera de
confinamiento en sitios de almacenamiento adecuados para minimizar la
contaminacion ambiental y del agua.

6. Descarga directa de salmuera al medio ambiente.

w

La estrategia de minimizacion puede ser implementada a través de membranas,
tratamientos térmicos o tecnologias emergentes. Otras estrategias para el manejo de
salmueras involucran la extraccion de minerales y sales para diferentes aplicaciones. La
descarga indirecta o difusa se basa en la dilucién de salmuera para posteriormente ser
vertida al mar. 3 20-21

La desactivacion de la salmuera involucra multiples técnicas, tal es el caso del método
de cero descargas de liquidos (ZLD por sus siglas en inglés). No obstante, esta técnica
presenta altos costos de operacion ya que su objetivo es desactivar la salmuera. El
almacenamiento de salmuera residual requiere de areas grandes para su confinamiento,
si el &rea no se prepara adecuadamente corre el riesgo de presentar filtraciones o fugas,
lo que ocasionaria un impacto ambiental mucho mayor, este método no genera ningun
beneficio econémico. Dado que la disposicion directa involucra la inyeccion de las
salmueras en el subsuelo o el vertimiento mar adentro, este método tampoco genera un
beneficio econémico e impacta negativamente en el ambiente, no se abundara en estas
metodologias.??

Las mejoras sostenibles méas evidentes en el manejo de la salmuera residual se basan
en técnicas de minimizacidbn o reutilizacion que pueden lograrse mediante la



recuperacion de materiales valiosos, como sales, metales y productos quimicos.>%16 Se
han introducido muchos nuevos trabajos de investigacién en este campo y los cientificos
han seguido disefiando estrategias de reutilizacion de salmuera de rechazo y tecnologias
de minimizaciéon que conduzcan a cantidades muy bajas de salmuera residual. 4222526

Técnicas de aprovechamiento de salmuera residual

Existen varias técnicas basicas que pueden separar los solidos disueltos del agua, entre
ellas la destilaciébn (evaporacién y enfriamiento), separacion por membranas,
electrodidlisis, intercambio i6nico, congelacién eutéctica y procesos quimicos (por
ejemplo, calcinaciones).’® La separaciéon por membranas y la electrodidlisis utilizan
membranas para eliminar minerales y solidos disueltos del agua. La destilacién separa
el agua pura del agua salobre o marina a través de la evaporacién y la condensacion. El
intercambio de iones implica el intercambio de iones minerales disueltos en el agua por
iones mas deseables al pasar el agua a través de columnas de intercambio de cationes
y aniones. La cristalizacion por congelacion eutéctica separa las soluciones acuosas
inorganicas en hielo puro y solutos solidificados mediante la congelacion en el punto
eutéctico. Las reacciones quimicas se pueden usar agregando otros compuestos
guimicos a las salmueras, mientras que las calcinaciones se pueden usar para la
recuperacion de sales. Varios factores han influido en la seleccion de tecnologias de
recuperacion de sal adecuadas, como la composicién del agua de alimentacién, las sales

recuperadas y otros factores especificos del sitio, como el clima y el transporte.1322:23.27-
29

Si la concentracion de sales disueltas en la salmuera es baja, las estrategias de
minimizacion se centran en la recuperacion de agua limpia para consumo humano, esto
a través de un pretratamiento quimico para precipitar las sales disueltas o la eliminacién
de estas a través de membranas, ambos procesos preceden una segunda etapa de
osmosis inversa.'® Asimismo, se ha reportado el uso de procesos de coagulacion,
suavizado y floculacion para remover las sales disueltas en la salmuera remanente del
proceso de osmosis inversa para la recuperacion de agua.???’

Por el contrario, si la concentracion de sales es muy elevada, las estrategias de
tratamiento de las salmueras se basan en la recuperaciéon de productos quimicos, como
acidos, bases o sales. Los métodos comunmente utilizados para la separacion de sales
de salmuera residual son la cristalizacion y el enfriamiento por evaporacion, asi como el
uso de tecnologias basadas en membranas. Asimismo, se usan para la recuperacion de
sales de concentrados otros métodos, como tratamientos quimicos, congelacion en el
punto eutéctico y técnicas disponibles comercialmente, como el SAL-PROC vy la
recuperacion selectiva de sal. Ademas de mitigar los impactos ambientales asociados
con la desalinizacion, la recuperacién de sal de la salmuera residual también se suma al
valor econémico de los procesos de desalinizacion. Sin embargo, el capital y los costos



operativos de estos sistemas a veces pueden ir mas alla del costo normal de un sistema
de desalinizacion tipico.1920-22

Las técnicas mas sostenibles para el manejo de la salmuera son aquellas que
generalmente combinan diferentes procesos, de tal manera que se recupera el agua y
también se producen productos comerciales como sales, productos quimicos y metales
preciosos.®'%2° Finalmente, la clasificacion de la salmuera residual como un "recurso” en
lugar de un "desperdicio" ayudaria en gran medida a garantizar la sostenibilidad de los
enfoques de gestidon de la salmuera, de esta manera, se pueden recuperar recursos
valiosos de la salmuera residual. A partir de esta revision bibliografica, se puede sugerir
que los procesos hibridos serian necesarios para garantizar la transformacion éptima del
"recurso" de salmuera rechazada de los procesos de desalinizacion a productos valiosos.
Las tecnologias de tratamiento de salmuera o recuperacion de recursos también deben
incorporarse con energia renovable proveniente de fuentes de energia solar, edlica o
geotérmica para que la contribucion de la salmuera de rechazo a la degradacion
ambiental se pueda minimizar en gran medida.}?>?1=2* Por lo tanto, la gestién de la
salmuera no es una opcion, es algo que debe hacerse para preservar el medio ambiente
y proteger el ecosistema.

Viabilidad econémica del proceso de producciéon de MgO

Se han reportado costos de produccion de MgO reactivo a partir de salmuera de rechazo
del proceso de desalinizacién de agua de mar, mediante la adicion de NaOH, NH4sOH y
CaO0.% El proceso de producciéon industrial de MgO reactivo a partir de agua de
mar/salmuera® implica principalmente cuatro etapas, listadas mas abajo.

1. Extraccion y pretratamiento de agua de mar/salmuera (1.30 GJ/t de MgO). Se
asume gue este consumo de energia es debido al bombeo y a la energia
consumida por el equipo de osmosis inversa, ya que se trabaja con la salmuera
de rechazo que se produce.

2. Produccién de una base. La produccién de 1 t de CaO consume 6.61 GJ de
energia, 1 t de NaOH consume entre 7.3-9.5 GJ y alrededor de 27.6-42.0 GJ
para la produccién de 1t de NHs.

3. Reaccion para la obtencion de Mg(OH)..

4. Finalmente, el piro-procesamiento/calcinacién (8.18 GJ/t de Mg(OH)a.
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En la figura 2, se presenta el esquema de produccion de MgO por la ruta himeda,
empleando NaOH como base.®

H.O Lavado Vapor
Salmuera
Reactor )
NaOH > - »
55 2 % solidos 1.0 t MgO
44.8 % H,0 1.45 t Mg(OH),
H,O

Figura 2. Diagrama de produccién de MgO con NaOH como base.

El consumo de energia durante la calcinacién de la torta de filtracion de Mg(OH). se
obtiene considerando los siguientes dos pasos: (I) Energia consumida para aumentar la
temperatura desde 25 °C (298 K) hasta la temperatura de descomposicién de Mg(OH).
500°C (773 K) y (Il) entalpia de descomposicién de Mg(OH),. La produccién de 1 t
de MgO requiere la descomposicion de 1.45 t de Mg(OH), y la temperatura de
descomposicion de Mg(OH)z a 1 atm se encuentra entre 500-700 °C (773 y 973 K).>8

La energia total requerida para el proceso de calcinacion es la suma de la energia
requerida para cada paso individual, lo que resulta en un total de 6.85 GJ (1902.8 kwWh)
para la produccion de 1 t de MgO reactivo a partir de salmuera rechazada mediante la
adicion de base. A partir de 2015, Singapur utiliza gas natural (95 %) y otro (4 %) de
energias alternativas para la generacion de energia, equivalente a un precio de $0.202
USD por kWh, lo que resulta en un costo de energia de $384 USD por producir 1 t
de MgO reactivo a partir de salmuera de rechazo mediante la adiciéon de una base. En la
figura 3 2627 se presenta una comparacion de los costos de produccién de 1 t de MgO,*’
considerando Unicamente los costos asociados a la adquisicion de la base en
condiciones estequiométricas para cada ruta de reaccion y los costos energéticos para
la produccién de MgO.8
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Figura 3. Comparacion de los costos de produccién de MgO (MP = Materia prima).

El precio del MgO producido por la ruta seca (magnesita) en el mercado de EUA es de
$617 USD/t de MgO, por lo tanto, una base con un bajo costo haria que la produccién
de MgO reactivo a partir de la salmuera rechazada sea econémicamente factible. El MgO
sintético muestra una pureza y reactividad mucho mayores en comparacién con la ruta
seca, lo que hace que el MgO sintético sea mas competitivo en el mercado global,
presentando costos de venta de $1150 — 1600 USD t,* considerando este precio de
venta con los datos presentados en la figura 3, se deduce que los margenes de ganancia
son mayores empleando CaO, en cambio el emplear NaOH y NH4OH, representa costos
de produccion de $1526 y $900 USD, respectivamente, lo que disminuira el margen de
utilidad del proceso, esta conclusion se realiza a partir de los datos reportados en la
literatura.?6-27

El Na.CO3 puede ser empleado para la produccion de MgCOs a partir de las salmueras
de desecho, el cual es calcinado para obtener como producto final MgO.2>3132 E| Na,CO3
tiene un costo promedio de $250 USD la tonelada,*® es una base con costos similares al
CaO, por lo que toma relevancia el evaluar cual de estas dos bases presenta mejor
pureza de MgO, rendimientos de proceso, costos de proceso y requerimientos
energéticos, para definir cudl seria la base que presenta mayor viabilidad econémica
para el establecimiento de este proceso.

Estudio de mercado
Se realiz6 un estudio de mercado para conocer los precios actuales del mercado del

MgO vy sus intermediarios: Mg(OH).y MgCOs. Los costos por tonelada se encuentran
reportados en la Tabla 3, se puede observar que el costo de venta promedio de Mg(OH)-
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(500-800 USD) y MgCO3 ($800-1050 USD) varian ligeramente, el costo de venta del
MgO de acuerdo con la purezay el grado, varia entre ($1150-1600 USD) siendo superior
al de sus predecesores, es importante analizar los costos energéticos del proceso de

produccion del MgO ya que la etapa de calcinacion es

la que demanda un mayor

consumo de energia, por lo que es la etapa que marca la pauta para estimar si el
escalamiento del proceso es econémicamente viable o no.3* Algunas cotizaciones
pueden ser consultadas en el apartado de Anexos I.

Tabla 3. Precios actuales de MgO, Mg(OH).y MgCQOs por tonelada.*°

Producto Costo Empresa Aplicacion
MgO 75-90% $1600 USD ALSAK, S.Ade C.V. Grado industrial
MgO 98% $1150 USD INDUSTRIAL HOCESA Industria alimentaria,
S.AdeC.V. medicina y acero
MgO 98 % $1330 USD QUIMICA NEXT Industria alimentaria
MgCOs(40-45 % MgO) $750-850 USD Taian Health ChemicalCo Fertilizantes, barniz y
esmalte, agricultura
MgCOs (40 % MgO) $1000 - 1200 USD Xingtai Ren Country Caucho, aislantes
Machine Manufacturing térmicos
Vidrio de alto grado,
MgCOs (40 % MgO) $640-1150 USD Shanghai Yuejiang pigmento, pintura 'y

Mg(OH)90 — 99 %

Mg(OH);91.5 %

Mg(OH)299.0 %

$500-1000 USD

$700 - $750 USD

$300-700 USD

Titanium Chemical

Liaoning Tianci Fire-
Retardant Material

Shijiazhuang Chenshi
I&E

Zouping Changshan
Town Zefeng

productos quimicos
Utilizado en caucho,
industria Quimica,
plastico
(polipropileno,
polietileno, PVC)
Ignifugo para
plasticos y caucho
(PE, PP, Nylon, PVC,
etc.)

Agente de
desulfuracion del gas
de combustion,
agente de
tratamiento de aguas
residuales
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HIPOTESIS

La obtencién de 6xido de magnesio a partir de salmueras residuales de una industria
salinera del estado de Yucatan, utilizando un método de ruta himeda, ya sea con
Na>CO3 o0 CaO, como bases, es quimica y tecno-econémicamente factible.
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JUSTIFICACION

La industria salinera de Yucatan (ISYSA), en el proceso de produccion de NacCl, genera
una gran cantidad de salmueras residuales, ~650,000 t/afio, con una concentracion de
29.9 °Bé, la cual es 8.5 mas grande en comparacion con los 3.5 °Bé presentes en el
agua de mar. Estos residuos son vertidos al mar, lo que provoca un impacto negativo al
ecosistema, especialmente a la Reserva de la Biosfera de Ria Lagartos, lugar donde se
encuentra ubicada. Considerando que estas salmueras residuales contienen una gran
cantidad de iones disuelto, como son Mg?*, Na*, K*, Ca?*, Cl'y SO4?, entre otros, pueden
ser aprovechadas para la produccion de compuestos de alto valor agregado, como MgO.
Asimismo, a nivel mundial se encuentra en auge el desarrollo de procesos para la
produccion de MgO a partir de fuentes renovables, enfocado a los objetivos del desarrollo
sostenible propuestos por la ONU en la agenda 2030, donde se plantea garantizar
modalidades de consumo y produccién sostenibles, conservar y utilizar sosteniblemente
los océanos, los mares y los recursos marinos.

Por lo anterior, en este trabajo de tesis se ha evaluado la factibilidad de obtencién de un
producto de valor agregado a partir de las salmueras de desecho de la salinera ISYSA,
como es el MgO. Usando un método por via himeda, probando dos bases, como CaO
y Na,COgs, que fueron seleccionadas con base en su costo de adquisicion, requerimiento
molar por reaccién, asi como el menor riesgo a la salud y riesgo de reactividad. Ademas,
se realizé un estudio de factibilidad tecno-econémica del proceso utilizando tecnologias
de bajo costo, para conocer la viabilidad del establecimiento del proceso en las costas
de Yucatéan, lo cual representaria una nueva linea de negocio para la empresa, asi como
una nueva fuente de empleos en el estado, repercutiendo también en la minimizacién
del impacto negativo que actualmente representa para el medio ambiente.
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OBJETIVO GENERAL Y PARTICULARES

Objetivo general

Evaluar la sintesis y factibilidad tecno-econdémica del proceso propuesto para la
obtencion de 6xido de magnesio, utilizando salmueras de una industria salinera.

Objetivos particulares

1. Establecer un esquema de reaccion para la produccion de 6xido de magnesio a
partir de la caracterizacibn quimica de salmueras residuales del proceso de
produccion del NaCl, por el método de via himeda y usando como bases, Na>CO3
y CaO.

2. Evaluar el proceso previamente establecido a escala laboratorio para la obtencion
de 6xido de magnesio, mediante la determinacién de rendimientos, balances de

materia y tiempos de reaccion.

3. Evaluar la factibilidad tecno-econémica del proceso a escala industrial con el
software SuperPro Designer®.
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MATERIALES Y METODOS

Materiales

Los siguientes reactivos fueron utilizados de acuerdo con lo indicado en las NMX-AA-
(072-074) SCFI para la caracterizaciéon de iones Ca?*, Mg?*, SO4> y CI-. El &cido acético
(CH3COOH) y el hidroxido de amonio (NH4sOH) son grado comercial, ambos fueron
utilizados sin previa purificacion. Los indicadores, como son el negro de ericromo T,
K>CrO4, murexida y calcon, asi como los reactivos, NaOH, CaCOs, NaSO4, AgNOs,
BaCl,, &cido etilendiaminotetraacético (EDTA), NaCl, KNOs, MgCl, y C,HsNaO; fueron
grado comercial.

Recoleccién de muestra

La muestra fue de tipo no probabilistica o dirigida. La salmuera se recolectd durante el
mes de mayo 2018 de los canales de desecho de la Industria Salinera de Yucatan
(ISYSA) ubicada en el municipio de Rio Lagartos, Yucatén. Se recolect6 un volumen de
20 L de salmuera con una concentracion de 29.9 °Bé, la cual fue verificada en campo
con un densimetro y posteriormente, en el laboratorio con un picndmetro. Las muestras
se sellaron herméticamente y fueron resguardadas a temperatura ambiente.

Caracterizacion de salmuera residual

Para determinar el contenido de iones Ca?*, Mg?*, SO4* y Cl- se emplearon los métodos
reportados en las Normas Oficiales Mexicanas, ver Tabla 4, al igual que técnicas mas
sensibles como la Espectrometria de emisién atébmica con plasma de microondas

(MP-AES).

Tabla 4. Métodos empleados para caracterizacion de salmueras

lon Método Procedimiento normado
NMX-AA-072-SCFI-2001. Determinacién de dureza total en aguas
naturales, residuales y residuales tratadas

NMX-AA-073-SCFI-2001. Determinacion de cloruros totales en aguas
naturales, residuales y residuales tratadas.

NMX-AA-074-SCFI-2014. Medicién del ion sulfato en aguas naturales,
residuales y residuales tratadas.

Ca%*y Mg?  Volumétrico
Cl Volumétrico

SO* UV/Visible
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Espectrometria de emisién atdmica con plasma de microondas (MP-AES)

Es una técnica ideal para el andlisis de muestras complejas en fase liquida, como
salmueras y agua de mar.®! Esta técnica se empled para determinar cuantitativamente
la presencia de iones Ca?*, Mg?*, K* y Na* a las longitudes de onda caracteristicas de
cada uno de estos elementos. El equipo empleado fue marca Agilent modelo 4200,
equipado con un generador de nitrdgeno.

Tratamiento de la muestra

La digestibn &cida asistida por microondas es un método aplicable a la
extraccién/disolucion acida de metales disponibles en muestras acuosas, agua potable,
extractos y desechos que contienen sélidos en suspension.*? La digestion se llevé acabo
para eliminar materia organica presente en la salmuera que pudiera interferir en los
andlisis de (MP-AES). La preparacion de la muestra se realiz6 de la siguiente manera:

e Se prepar6 un blanco con 45 mL de agua destilada + 5 mL HNOs.

e La preparacion de la muestra se realizo por triplicado empleando (5 mL salmuera +
40 mL H20) + 5 mL HNOs.

e Una vez colocadas las 4 muestras en el equipo se programaron dos rampas de
calentamiento, la primera de 0 — 10 min desde la temperatura ambiente (30 °C) hasta
una temperatura de 170 °C y una segunda de 10 minutos a temperatura constante
de 170 °C. Finalmente, se enfriaron las muestras durante 30 min. La presién de
operacion fue de 100 psi.

Curvas de calibracién

Para la determinacién de los iones Ca?*, Mg?*, K* y Na*, se realizaron las respectivas
curvas de calibracion, de acuerdo con el intervalo de trabajo de estos elementos por el
método de emision atomica.

e El Mg?" presenta un intervalo de trabajo de 0-20 ppm a una longitud de onda de
285.213 nm y un intervalo de trabajo de 0-300 ppm a una longitud de onda de
518.360 nm. Las curvas de calibracion que se construyeron en este intervalo
presentaron una buena linealidad y un coeficiente de correlacion de 0.999.

e El potasio K* presenta un intervalo de trabajo de 0-20 ppm a una linea de emision
de 766.49 nm, la curva de calibracion que se construyd en este intervalo, presento
una buena linealidad y coeficiente de correlacién de 0.999

e EI Na* presenta un intervalo de trabajo de 0—30 ppm a una longitud de onda de
568.263 nm y un intervalo de trabajo de 0-500 ppm a una longitud de onda de
518.360 nm. Las curvas de calibracion en este intervalo presentaron buena linealidad
y coeficiente de correlacién de 0.991 y 0.999.
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e El Ca?" presenta un intervalo de trabajo de 0-5 ppm, a una linea de emisiéon de

393.366 nm, se construyeron dos curvas de calibracion de la primera de 0-1 ppmy
la segunda de 0-5 ppm.

Balance de masas

A partir de las concentraciones de iones determinados en la salmuera, es posible realizar
un balance de masas de acuerdo con las sales mas comunes que se encuentran
presentes en la salmuera residual, esto con el fin de determinar la composicion de estas
sales, la salmuera residual de NaCl a una concentracion de 29.9°Bé tiene presencia de

sales de magnesio (MgCl,, MgS0O.) y de potasio (KCI), esto se puede corroborar en la
figura 4.
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Figura 4. Componentes en salmuera natural al incrementarse el °Bé.

El método de balance de masas fue empleado para la determinacién de cada uno de los
componentes presentes y los productos de cada una de las reacciones, de acuerdo con
los esquemas de reaccion seleccionadas se puede conocer que compuestos se
formaran a partir de los iones presentes en la salmuera y los iones adicionados. De esta

manera es posible determinar los gramos de sales presentes en un volumen determinado
de solucion.
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Ensayos a nivel laboratorio

El alcance de este proyecto fue de tipo exploratorio, el cual consiste en examinar un
tema novedoso o poco estudiado, tal es el caso del aprovechamiento de salmueras
residuales en Yucatan para la produccion de compuestos de alto valor agregado en la
industria. Se cuenta con poca informacién bibliografica respecto al aprovechamiento de
salmueras de desecho de la produccion de NaCl en México y de su impacto negativo en
el medio ambiente. A continuacién, se presenta en la Figura 5, el planteamiento del
disefio experimental, para llevar acabo la reaccién en un reactor modelo ideal por lotes.

o Alimentacion de Na;COs, CaO y
NaOH.

o Agitacion (rpm)

o Tiempo de reaccion (min)

Factores controlables

x £
; Salidas Factor estudiado:
TOCEs0 - '}._ Rendimiento de MgO
Entradas
i =2 =

Figura 5. Esquema del planteamiento del disefio experimental

El proceso a nivel laboratorio consistié en las etapas siguientes:
1. La reaccién entre la salmuera y las bases seleccionadas (Na.CO3z y CaO) se

llevaron a cabo en un reactor IKA LR 100 Basic, la agitacion se suministré con
un motor de velocidad variable empleando una hélice. El pH y la temperatura
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fueron monitoreados con un potenciometro, el diagrama del proceso se presenta
en la Figura 6.

Bomba peristaltica

—1 Agitador de
Velocidad
Solucion N 1 Variable
NazC0s ’ .
Solucion
Naz2C0s3

Salmuera .
Potenciometro

Reactor IKA

Figura 6. Diagrama de proceso de la etapa de reaccion

2. Al finalizar la reaccion se obtuvo una mezcla bifasica, se separé por filtracion al
vacio, empleando un matraz Kitasato, embudo Buchner, filtros y una bomba de
vacio marca Millipore. En el filtrado se recuper6 la solucién de sales que no
reaccionaron y en la torta filtrada, el sélido que se formé durante la reaccion, la
torta filtrada fue lavada con agua desionizada para eliminar las impurezas
presentes en esta, por lo que se generd una solucion de agua de lavado al filtrar
la torta nuevamente.

3. Latorta himeda se pes0 y se sec6 durante un tiempo de 2 h a una temperatura
de 105 °C en una estufa de secado marca Felisa. Posteriormente, el sélido se
colocé en un desecador durante 0.5 h y se pes6 para conocer la masa.

4. Para el proceso de calcinacion, se colocdé una masa conocida de sélido en
crisoles a peso constante, se colocaron en una mufla a 700 °C durante 4.5 h.
Luego, los crisoles fueron retirados del horno y se colocaron en un desecador
para posteriormente ser pesados, la masa de sélido obtenida es el MgO, la
diferencia entre la masa inicial y final es el CO2 o H.O que se liberan en forma
gaseosa.

5. Por ultimo, el sélido obtenido fue diluido con HNOsy caracterizado, para conocer
el contenido de iones Mg?*, K*, Na* y a partir de estos, determinar la cantidad de
compuesto presente en cada corriente (MgCl,, MgCO3, CaO).

A partir de las etapas realizadas a nivel laboratorio, se desarroll6 el diagrama de blogues

del proceso que se presenta en la Figura 7. A continuacion, se detalla el contenido de
cada una de las corrientes y los procesos involucrados:
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Lista de equipamiento
Identificacion | Descripcion | Temp. Operacién (°C)
E101  |Secador 105
F-101  |Fitro rotatorio 30
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R-101  |Reactor 30
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Lista de
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Corriente
1

2
3
4
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7
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9
0

1

Descripeion
Salmuera
Solucion NayCOs
Mezcla bifasica
H,0
Solucion de lavado
Torta MgCO;
Vapor H,0
MO,
€O,

MgO

H-101

Figura 7. Diagrama del proceso de obtencion de MgCOs a nivel laboratorio via R-1.

En la Figura 8, se presenta el diagrama de flujo de las etapas que se evaluaron a nivel
laboratorio para la caracterizacién de la salmuera residual, posterior a esta etapa se
evaluaron dos rutas de reaccion para la obtencién de los productos de interés MgCO3 y

Mg(OH)a.
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Figura 8. Diagrama de flujo de etapas evaluadas durante la etapa experimental
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Esquema de reaccion (R-1)

La caracterizacion de la salmuera residual presenté concentracion de sales de MgCl, y
MgSOQs, las cuales pueden reaccionar con Na,COs para producir MgCOs, a partir del
esquema de reaccién se determing la cantidad estequiométrica de base necesaria para
la reaccion y se consider6 un exceso del 10 %.

MgSO4 + Na;CO3 — NaxSO, + MgCOs ()
MgC|2 + Na,CO3; — 2NaCl + M9003 (s)

Se realizaron dos ensayos por triplicado, el primero con 92.0 g de Na.COs3 en solucién y
el segundo con 92.0 g de Na;COs; sélido, se agregé NaOH para ajustar el pH a 10
(condicién a la cual precipita el MgCO3), el volumen fue 500 mL de salmuera, la agitacion
fue proporcionada por un motor con agitacion variable a 700 rpm. Se monitoreo la
concentracion de los iones de interés (Mg?*, K*, Na*) en funcién del tiempo de reaccion,
se tomaron muestras a tiempos: 0,15,30,45,60 y 75 min de reaccion, en cada intervalo
de tiempo se midi6é el pH y la temperatura de reaccidon con un potenciémetro marca
OHAUS. EI objetivo fue determinar las condiciones Optimas para la alimentacion del
Na>COs3, ya sea en solucion o en fase sélida.

Estudio de conversion de MgCOs en funcion del tiempo y flujo de Na,COs

Se evalué la conversion de MgCOsen funcién del tiempo de reaccién y el flujo de Na,COs
alimentado, es decir se estudid, si la conversion de la reaccién era mayor al agregar el
flujo total de Na>CO3 0 era mayor al dosificarlo a flujo constante en funcién del tiempo de
reaccion. Para esto se evaluaron dos escenarios por triplicado:

e Escenario 1. Consistio en alimentar salmuera (300 mL) y el volumen total de
solucién 200 mL de Na,COs, suministrando agitacion de 600—700 rpm, a 10, 30
y 60 min. Al finalizar el tiempo de reaccién se analiz6 la solucion filtrada y el sélido
obtenido con el fin de determinar la presencia de iones Mg?*, Na* y K*.

e Escenario 2. Consisti6 en alimentar salmuera (500 mL) y posteriormente
dosificar 300 mL de Na>COs a un flujo constante de 30,10 y 5 mL/min a 10, 30y
60 min, respectivamente, suministrando agitacion. El flujo constante se
suministr6 con una bomba peristéltica. Al finalizar el tiempo de reaccion se
analizé la solucion filtrada y el sélido obtenido para determinar la presencia de
iones Mg?*, Na*y K*.

Ambos escenarios se realizaron en igualdad de condiciones estequiométricas. El
escenario que presentd una menor concentracion de iones magnesio en solucion y una
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mayor concentracién de estos en fase sélida fue el seleccionado como ideal para la
produccion de MgCOQOs, posteriormente se realizé una caracterizacion de todas las
corrientes obtenidas en el proceso de acuerdo con el diagrama de flujo de proceso, para
realizar un balance de materia del proceso.

Esquema de reaccién (R-2)

El proceso se realiz6 en dos etapas realizadas por triplicado, la primera consistié en
hacer reaccionar las sales de MgSO, presentes en la salmuera con un exceso del 10 %
de CaCl; grado reactivo, para precipitar los iones SO4> en forma de CaSO., el precipitado
fue separado de la solucién rica en MgCl, por filtracién al vacio.

MgSO4 + CaCl, — MgC|2(s) + CaS0, ()

En la segunda etapa se realiz6 la reaccion entre el MgCl, (salmuera) y 6xido de calcio,
el cual se adiciono en forma sélida (exceso del 10 %), se evaluaron tiempos de reacciéon
de 10, 30 y 60 min, empleando agitacion constante, el precipitado obtenido Mg(OH). fue
filtrado, lavado y secado de acuerdo la metodologia anteriormente descrita. El Mg(OH):
se calcind a una temperatura de 700 °C para producir MgO. El proceso global del
esquema de reaccion 2 se presenta en la Figura 9.

CaO + H,0 — Ca(OH);
MgCl, + Ca(OH)2 — Mg(OH)2 & + CaCl,

Finalmente, a partir de la caracterizacion de cada una de las corrientes que se muestran

en el diagrama de proceso, se realizé6 un balance de materia para conocer los
componentes en cada corriente.

29



2 6 ﬁ 11 13
5

1 4 ﬁ 7 10 P 12 14
% F-101 —
G2 - =

R-101 R-102 B0l H-101

Lista de canalizaciones
Corriente Descripcidn
1 Salmuera

CaCl,

CaS0,

Salmuera (MgCly)
Ca0

NaOH

Mezcla bifasica
HO

Solucion de lavado
Torta de Mg(OH),
Vapor (H,0)
Mg(OH)z

Vapor (H,0)

Mg

Lista de equipamiento
Identificacion = Descripcién Temp. Operacidn (°C)
E-101  Secador 105
F-101  Filtro rotatorio 30
H-101  |Homo rotatorio 700
R-101102 | Reactor 30

o oo | =~ o &= ro

==

(7]

o

=

Figura 9. Diagrama de bloques del proceso de produccién de Mg(OH). via R-2.

Parametros de seleccién de equipos

El diagrama de flujo de procesos propuesto a nivel laboratorio fue el punto de partida
para el disefio del proceso a escala industrial, para el escalamiento del proceso fue
necesario investigar los equipos utilizados para este tipo de procesos a gran escala. Se
utilizé un proceso por lotes-semicontinuo. No se incluyen datos cinéticos, dado que todas
las reacciones involucradas se obtienen por precipitacion, que se realiza de forma
instantanea al mezclar las corrientes a las condiciones de pH éptimas. Por otra parte, las
mediciones que se realizaron fueron para determinar iones, que posteriormente,
mediante un balance de masas, se determiné indirectamente la masa de los compuestos
formados.

A continuacion, se describen los parametros para la seleccion de equipos en cada etapa
del proceso;333435

» Reactor: Es el corazén de un proceso quimico, es el tnico lugar en el proceso donde

las materias primas se convierten en productos, y el disefio del reactor es un paso vital
en el disefio general del proceso. Un elemento critico en el disefio del reactor, ademas
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de establecer el tipo y tamafio del reactor, es seleccionar los materiales de construccion
correctos y los espesores de pared para manejar las condiciones operativas dadas.
33.3435 Un procedimiento general para el disefio del reactor es el siguiente:

1.

Recopilar todos los datos cinéticos y termodindmicos sobre la reaccion deseada
y las reacciones secundarias. Los datos cinéticos requeridos para el disefio del
reactor se obtendran de estudios a escala laboratorio.

Recopilar los datos de propiedad fisica requeridos para el disefio, ya sea de la
literatura, por estimacion o, si es necesario, por mediciones de laboratorio.
Identificar el mecanismo predominante de control de la velocidad: cinética,
transferencia de masa o calor. Elegir el tipo de reactor adecuado, basado en la
experiencia con reacciones similares, o en el trabajo del laboratorio y la planta
piloto.

Realizar una seleccion inicial de las condiciones del reactor para obtener la
conversion y el rendimiento deseados.

Dimensionar el reactor y estimar su rendimiento. Las soluciones analiticas
exactas de las relaciones de disefio rara vez son posibles; normalmente se
deberan utilizar métodos semi empiricos basados en el analisis de reactores
idealizados.

Seleccionar los materiales de construccion adecuados y realizar un disefio
mecanico preliminar para el reactor: el disefio del recipiente, las superficies de
transferencia de calor, los elementos internos y la disposicion general.
Cuestionar el disefio, el capital y el funcionamiento propuestos, y repetir los pasos
4-6, segln sea necesario, para optimizar el disefio.

» Filtracion: En los procesos de filtracion, los sélidos se separan del liquido al pasar
(filtrar) la suspension a través de alguna forma de medio de filtro poroso. La filtracién es
un proceso de separacion ampliamente utilizado en las industrias quimicas y de otros
procesos. Se utilizan muchos tipos de equipos y medios de filtrado, disefiados para
satisfacer las necesidades de aplicaciones particulares.3®

Los principales factores para considerar al seleccionar los equipos de filtracion son:

PwnNpE

La naturaleza de la suspension y la torta formada.

La concentracién de sdlidos en la alimentacion.

El rendimiento requerido.

Propiedades fisicas del liquido: viscosidad, inflamabilidad, toxicidad,
corrosividad.

Si es necesario lavar la torta, por ejemplo, para eliminar impurezas solubles.
El grado de humedad requerido en el sélido final.

Si el producto valioso es el sélido o el liquido, 0 ambos.

Costos fijos y operativos
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El factor primordial seran las caracteristicas de filtracién de la suspension, ya sea un
filtrado rapido (baja resistencia especifica a la torta) o un filtrado lento (alta resistencia
especifica a la torta). Las caracteristicas de filtracibn pueden determinarse mediante
pruebas de laboratorio o plantas piloto.

» Hornos rotatorios: Este tipo de equipos se caracterizan por alcanzar temperaturas
de operaciéon de 600 — 1500 °C. Los hornos rotatorios pueden ser empleados tanto en
proceso de fabricacidn via seca (materia prima seca), semiseca (humedad <20 %) y ruta
himeda (30-40 % humedad). Los pardmetros por considerar para el disefio de estos
equipos son las caracteristicas de la alimentacién (% humedad), el flujo total a calcinar
y la temperatura de operacion del equipo. 3+37:38

Disefio y simulacién del proceso

El disefio del proceso (Figura 10) consta de un reactor, en el cual las materias primas se
mezclaron para obtener Mg(OH), o MgCOs; (de acuerdo a la ruta de reaccién
seleccionada) en el precipitado, la etapa de decantacion se afiadié al proceso con el
proposito de disminuir el volumen de solucién que entra al filtro rotatorio, posteriormente
en la etapa de filtracién la torta se separd de la solucién y se lavo para eliminar las
impurezas, posteriormente el sélido himedo es alimentado un secador con el propésito
de precalentar la corriente y a la vez evaporar el H,O a una temperatura de 110 °C.
Finalmente, el sélido seco es alimentado a un horno rotatorio donde se realiz6 la
descomposicion de MgCO3s/Mg(OH). a 700 °C para obtener MgO.

El software empleado fue SuperPro Designer el cual tiene un enfoque de tipo modular,
el proceso se simulé considerando una alimentacién de 10 m3 salmuera/Batch (base de
calculo), la composicion de la salmuera fue de acuerdo con los resultados obtenidos
experimentalmente, el objetivo de la simulacién fue producir MgO con una composicion
del 75 % por el proceso R-1 y MgO con una composicion del 72 % por el proceso R-2, a
estas concentraciones el MgO presenta un valor en el mercado de $1600/t. Para alcanzar
las condiciones deseadas en el producto final, los equipos se trabajaron bajo las
siguientes condiciones.*®

1. Reactor (R-101). Modo de operacién Batch, temperatura alimentacién y de
operacion 27 °C, presion 1 atm. Para la ruta de reaccion 1 (Na.COg) la conversion
respecto al MgCl; se fij6 en un 99.38 % y la conversion respecto al MgSO. fue
del 98.68 %, el tiempo de reaccion fue de 0.5 h. Para la ruta de reaccion 2, la
conversion de MgSO, fue del 95 % en presencia de CaCl,, y la conversion de
MgCl, fue del 99.9 % al reaccionar con CaO en presencia de NaOH como
ajustador de pH a 10.
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Figura 10. Esquema de proceso para la produccion de MgO via R-1
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2. Decantador (V-101). Se fij6 una separacion del 80 % de la fase ligera (solucion)
para disminuir el volumen de solucion e incrementar la composicién masica del
MgCOs a un 30 %.

3. Filtro rotatorio al vacio (RVF-101). El agua de lavado se aliment6 en una relacion
2:1 con respecto al volumen de torta a filtrar. La eficiencia del filtro se fijo con una
recuperacion del 98.5 % de MgCOs/Mg(OH)2, 32.5 % de NaCl y 3.0 % de H.O en
el sélido final.

4. Secador de lodos (SLDR-101). La torta humeda se alimentd a este equipo con el
objetivo de evaporar el 100 % del agua presente en la torta, la evaporacion se
realizé a 110 °C, suministrando vapor.

5. Horno rotatorio (RK-101). EI MgCOs a la salida del secador, se alimenté a un
horno rotatorio donde se calcino a 700 °C para producir MgO, la conversién del
MgCOs se fijo en un 99.9 %.

A partir de los volimenes alimentados a cada equipo, el software realizd el
dimensionamiento de equipos y estimo los costos de adquisicion de cada equipo de
acuerdo con la base de datos de proveedores. También, se realiz6 una investigacion
bibliogréfica para conocer los costos de equipos y contar con alternativas a los datos
proporcionados por el simulador.

Parametros econdmicos de la simulacién

Los costos necesarios para la operacion de un proceso se encuentran asociados a dos
rubros: 1) Capital fijo, el cual es la suma de los costos directos e indirectos y 2) Capital
de trabajo, a la suma de ambos valores se le conoce como capital de inversion (CTI),
que equivale al monto de inversion necesario para la operacién del proceso o planta.
Para la determinacion de ambos rubros, se emplearon los factores presentados en la
Tabla 5, los cuales se tomaron de acuerdo a lo reportado en la literatura para el
establecimiento de procesos similares.**3%4° En |la Tabla 6, se reportan los parametros
econdmicos del proceso para un escenario en México.

Tabla 5. Parametros econémicos

Aiio de anélisis 2019

Periodo de construccion 30 meses

Tiempo de vida del proyecto 15 afios

Inflacion anual 4%

Impuestos 30 %

Moneda Délar Americano (USD)
Dias de operacién anual 330 dias
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Tabla 6. Factores para el calculo del capital total y costos de operacion

CAPITAL FIJO (DFC)=DC +IC + OC

COSTOS DEPENDIENTES DE LAS
INSTALACIONES (FDC)

PC ($ COMPRA DE ($) equipos listados + ($)
EQUIPOS) de equipos no listados
COSTO DE EQUIPOS NO 0.10xPC
LISTADOS
COSTOS DIRECTOS (DC) = PC + INSTALACION
+A+B+C+D+E+F+G
INSTALACION Inst.de equipos + Inst. de

equipos no listados
INSTALACION DE EQUIPOS  0.34 x Costo de equipos no

NO LISTADOS listados
(A) TUBERIAS 0.30x PC
(B)INSTRUMENTACION 0.25x PC
(C) AISLAMIENTO 0.03x PC
(D) INSTALACIONES 0.10 x PC
ELECTRICAS
(E) EDIFICIOS 0.45 x PC
(F) TERRENO 0.15x PC
(G) INSTALACIONES 0.40 x PC
AUXILIARES
COSTOS INDIRECTOS (IC)
(H) GASTOS DE 0.25x DC
INGENIERIA
() GASTOS DE 0.35x DC
CONSTRUCCION
OTROS COSTOS (OC)
- CONTRATISTAS 0.05x (DC + IC)
CAPITAL DE TRABAJO
MANO DE OBRA, )
MATERIAS PRIMAS, 30 dias
UTILIDADES,
TRATAMIENTO DE AGUAS

(FDC) = (1) +(2) + (3)

(1) Mantenimiento 6 % DFC

10 % DFC
Seguros 1 % DFC

(2) Depreciacion

(3) Miscelaneo

Impuestos Locales
2 %DFC
Gastos de fabrica 5
% DFC

MANO DE OBRA = TB x [1+ (4) + (5) + (6) *+(7) ]

(TB) Sueldo base $2.0/h
(4) Factor de 0.4
beneficios

(5) Factor Supervision 0.2
(6) Factor suministros 0.1
(7) Factor 0.6

administracion

COSTOS LABORATORIO Y CALIDAD

Costos Laboratorio y 15 % Mano de obra
calidad
SERVICIOS AUXILIARES

Costo Electricidad $0.10 Kw-h
Alto Voltaje $20.0 Kw-h
Vapor $12.0 /MT
Vapor (alta presion) $20.00MT

CAPITAL DE TRABAJO
TRATAMIENTO DE
AGUAS Y PUESTA EN' 5% DEC
MARCHA Y VALIDACION
DE COSTOS
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El capital de inversion sera analizado por medio de un estudio proforma, para lo cual se
realizara un estado de resultados, el cual ademéas del capital fijo y de trabajo, considera
factores como: ingresos por venta de productos, impuestos (ISR, PTU), depreciaciones
de equipos e instalaciones, entre otros. La finalidad del estado de resultados es
determinar los flujos netos de efectivo(FNE), a mayor FNE, mayor sera la rentabilidad de
la planta o proceso analizado.*24546
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RESULTADOS Y DISCUSION

La concentracion de aniones y cationes determinados de una salmuera residual con una
concentracion de 29.9 °Bé es mostrada en la figura 11. Se observa que los iones
presentes en mayor concentracion son el Cl, Na*, SO.% y Mg?*, siendo minoritaria la
presencia de K"y Ca?",

200
175 Na*
150 e
125
100
75
50 =
25

0
IONES

[T

Eal-a

Concentracion g/L

Figura 11. Composicion de salmuera residual de 29.9 °Bé.

A partir de la caracterizacion de iones presentes en la salmuera se realizé un balance de
masa de componentes, obteniéndose que en una salmuera de 29.9 °Bé se tienen
presentes las siguientes sales: MgS0O4, MgCl, NaCl, KCI.

El balance de masas queda de la siguiente manera:
nNa*= (nNacCl)
nMg?* = (nMgSQ4) + (NMgCly)
nK* = (nKCl)
nS04% = (NMgS0O.)
Donde:
n = moles

Ejemplo: La determinacion de iones Mg?* fue de 42.01 g/L y SO.* = 47.75 g/L, tomando
como base de célculo 1 L de salmuera, se determinan los moles de Mg?"y SO.?, siendo
1.72 mol y 0.50 mol, respectivamente, de acuerdo con las ecuaciones planteadas los
moles de sulfato son iguales a los moles de sulfato de magnesio presentes en la
salmuera:
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0.50 mol SO4* = n MgSO4
gramos de MgSO,4 = 0.50 mol MgSO4x 120.36 g MgSO4/1 mol MgSO4 = 59.81 g MgSO4

Los moles de magnesio:
nMg?* = n MgSO, + nMgCl,,
despejando los datos conocidos:
1.72 mol = 0.50 + nMgCl>
nMgCl, =1.72 - 0.50 = 1.22 mol MgCl, = 116.44 g MgCl.

Esquema de reaccion (R-1) Na,COs

Para determinar el tipo de alimentacion optima, se evalué la eficiencia de la reaccion
(formacion de MgCO:s) alimentando Na2COsen solucién y en forma sdlida. Los resultados
se presentan en la figura 12, la cual muestra el cambio en la concentracion de iones Na*,
Mg?* y K* en funcién del tiempo, una vez efectuada la reacciéon con Na>COj sélido.

La concentracion inicial de Mg?* en la salmuera (pH 6.77) fue de 42.01 g/L, a los 15 min.
de reaccion el contenido de Mg?* fue de 22.20 g/L (pH 7.94) y de 20.35 g/L (pH 8.63), lo
anterior demuestra que la conversion de la reaccion ya casi ha llegado al maximo de
conversion bajo estas condiciones, esto se debe a que el pH 6ptimo para la precipitacion
del MgCOses entre 10y 12,el cual no se alcanza al adicionar el NaCOs3 en forma sdélida.

Eje secundario
A los 35 min., se adiciona NaOH al iones Na* (g/L)

/ 30% para incrementar el pH.
8
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Figura 12. Concentracion(g/L) vs tiempo de reaccién(min)

Debido a lo anterior se increment6 el pH de la reaccion empleando solucién de NaOH al
30%, la cual se dosificd a los 35 min, a los 45 minutos de reaccion el pH se incremento
a 9.75y la concentracién Mg?* en la solucién disminuyé a 2.0 g/L Después de 60 min, la
concentracion de Mg?* alcanzo un valor 3.50 g/L, mientras que el pH subié a 10.30. El
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contenido de ion K* se mantuvo constante a pesar de las variaciones del pH, la presencia
de los iones Na?* incremento debido a los moles de NaOH usados para aumentar el pH
de la reaccion.

La segunda prueba se llevo a cabo con solucion de Na,COs al 30 % (de acuerdo con su
factor de solubilidad) con un pH = 10.95 y la salmuera con un pH = 6.97, suministrando
agitacion y controlando el tiempo de reaccion. Los resultados se presentan en la figura
13. Se observo que del 100 % de Mg?* inicial en la salmuera (42.01 g/L), a los 15 min, la
concentracion disminuyd hasta el 7.2 % del Mg?* inicial (2.95 g/L) a un pH de 7.84,
posterior a los 75 min de reaccion (pH = 8.91) prevalece un 5.1 % de la concentracién
de Mg?* inicial, la concentracién de iones K* disminuye en la solucién y el contenido de
ion Na* se mantiene constante.

Del analisis de ambos gréficos, se concluye que es conveniente trabajar con Na,COs en
solucién para efectuar la reaccion con salmuera residual, debido a que favorece la
conversion de las sales de magnesio a MgCOs en un menor tiempo y sin la necesidad
de adicionar alguna base (NaOH) para lograr la precipitacién del MgCOs.

50 80
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—— Mg ——K Na _ 70

40 > > s Y +
» N < * 60
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‘0 30 0 jones Na* (g/L)
)
225 40
<
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§ 15 | iones Mg?*y K*

-
- —
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0 10 20 30 40 50 60 70 80
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Figura 13. Concentracion(g/L) vs tiempo de reaccién

Conversion de MgCOs en funcion del tiempo y flujo de NaCO3
Escenario 1. Reaccion entre el flujo total de Na,COs; y la salmuera residual. La

concentracion de Mg?* en la salmuera residual es de 42.01 g/L, al término de la reaccién
el Mg?* debe precipitar en fase sélida en forma de MgCQg, por lo tanto, su concentracion
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en la solucién debe disminuir. En la figura 14, se presenta la concentracién de iones
Mg?*, Na* y K* en la solucién filtrada en funcién del tiempo de reaccién.

Eje secundario
iones Na* (g/L)

50 160
r —_—
45 Mg K Na 140
= 0 120
& 35
S 30 T { 100
S o 1
© 25 - 80
€
g 20 60
S 15 _
S ' 40
10 -
5 N 20
0 = 0
0 10 30 60

Tiempo (min)

Figura 14. Concentracién de iones (g/L) en funcion del tiempo de reaccién.

De la Figura anterior, se puede concluir que las sales de magnesio tuvieron una
conversion del 91 %, 92 % y 95 % de conversion a MgCOs en funcién del tiempo de
reaccion, la concentracion de iones Na* disminuye, por lo que es posible que este se
quede atrapado en la torta de filtrado, el contenido de ion K* se mantiene constante ya
gue no tiene inferencia en la reaccion.

La torta himeda se sec6, peso y posteriormente se lavé con agua desionizada, ambas
fases fueron separadas, la solucidn filtrada se caracteriz6 para conocer la concentracion
de iones disueltos. Al comparar los pesos del sélido previo al lavado y posterior a este,
se encontr6 que de un 25-40 % del sélido se pierde durante el proceso de lavado, esta
variacién se podria deber porque durante el lavado, se disuelve parte del NaCl que se
encuentra atrapado en la torta.

En la tabla 7 se presenta la caracterizacion del sélido seco (MgCO3) obtenido al finalizar
la etapa de lavado y secado. El contenido de magnesio fue mayor en el sélido obtenido
con un tiempo de reaccion de 60 min, el contenido de K* no varié significativamente en
funcion del tiempo de reaccion, por el contrario, el contenido de Na* disminuyé en funcién
del tiempo de reaccion.
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Tabla 7. Composicion del sélido final escenario 1 (Flujo total alimentado Na,CO3).

g Mg* /g

g Na*/g

Tiempo(min) sélido sélido g K* /g sélido
10 0.17+0.003 0.16+0.01 0.04+0.001
30 0.18+0.004 0.07+0.01 0.030.001
60 0.21+0.005 0.10+0.01 0.030.001

Escenario 2. Se aliment6 salmuera residual y flujos constantes de solucion de Na>COs,
empleando una bomba peristéltica para su alimentacién. La caracterizacion de la
solucion filtrada se presenta en la Figura 15. La conversion de las sales de Mg?*
presentes en la salmuera fue del 92.3 %, 92.0 y 97.6 % para los tiempos de 10, 30 y 60
min. Siguiendo la metodologia reportada previamente, se determind que entre el 20-35
% de la torta se pierde durante el proceso de lavado, la torta se lavé con 500 mL de

agua.

50

Concentracion g/L

—e—Mg —e—K

20

—S

30 40 50 60

Tiempo (min)

Figura 15. Concentracion de iones (g/L) en funcién del tiempo de reaccion.

Se realizd la caracterizacion del sélido (MgCOs) recuperado y se obtuvieron los
resultados que se presentan en la Tabla 8, donde se observa que el contenido de
magnesio en el sélido (0.21 g/g solido) es similar en los tres tiempos de reaccion, al igual
gue el anterior, no varié el contenido de K* en funcién del tiempo y hay una menor
concentracion de Na* en comparacién con el sélido obtenido es el escenario 1.
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Tabla 8. Composicion del sélido final escenario Il (Flujo constante de Na,COs).

g Mg g gNa*/g

Tiempo(min) sélido sélido g K* /g sdlido
10 0.21+0.02 0.03+0.08 0.01£0.001
30 0.21+0.01 0.04+0.05 0.01+0.001
60 0.21+0.02 0.0410.07 0.010.001

A partir de la caracterizacion de los iones (Mg?*, Na*, K*), se determiné la concentracion
de MgCOs, NaCl y KClI en el solido, de acuerdo con el esquema de reaccién 1, en fase
s6lida solo hay presencia de MgCQOg, por lo que estos 0.21 g de Mg?* fueron convertidos
a gramos de MgCOgs, se procedio de la misma manera para las demas sales. En la tabla
9, se presentan los resultados obtenidos. Se pudo observar, que los méas satisfactorios
se obtuvieron en el escenario 2, los cuales presentan la mayor concentracion de MgCOs3
(73.0 %) y la menor cantidad de impurezas de NaCl y KCI, la diferencia de masa se
consider6 como humedad presente en la muestra, esta variacion fue hasta el 15 % en
fraccion masa.

Tabla 9. Composicion en fraccibn masa del sélido obtenido por escenario 1y 2.

. Flujo Tiempo Fraccion masa
Escenario Aaitacion
Na,COs gl NaCl KCl MgCO;
1 200 mL 10 min 0.41+0.05 0.08+0.001 0.59+0.04

1 200 mL 30 min 0.18+0.08 0.06+0.001 0.62+0.03

1 200 mL 60 min 0.25+0.06 0.06+0.001 0.73+0.02

Una vez demostrado que los resultados més satisfactorios se obtienen por el escenario
dos, se realiz6 un balance de materia de todo el proceso realizado a nivel laboratorio, tal
como se presentod en el diagrama de proceso a nivel laboratorio. Los datos mostrados
en las Tablas 10-12, son los balances de materia en composicion masica de cada una
de las corrientes de proceso, Ver Figura 6, se omite el contenido de la corriente de torta
huimeda (8) que es la suma de 6y 7, al igual la corriente de vapor (9).



Tabla 10. Composicion masica en base seca con flujo de 30 mL/min.

Composicion

Masica (%) 1 2 3 4 5 6 7 10

Compuesto Salmuera Na)CO; Mezcla Liquido Torta Agua Lavado Sdlido
NaCl 44,00 0.00 57.0 67.00  49.00 0.00 73.0 45.00
MgCl; 34.0 0.00 1.00 2.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgSO4 16.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NazS04 0.00 0.00 12.0 23.00 2.00 0.00 15.0 1.00
KCl 6.00 0.00 4.00 5.00 3.00 0.00 4.00 3.00
Na:COs3 0.00 100.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgCOs 0.00 0.00 25.00 2.00 46.00 0.00 8.00 51.00
Total 100.0 100.0 100.0 100.0 100.0 0.00 100.0 100.0

Tabla 11. Composicidon masica en base seca con flujo de 10 mL/min.

Composicion

Masica (%) 1 2 3 4 5 6 7 10

Compuesto Salmuera Na,CO; Mezcla Liquido Torta Agua Lavado Sélido
NaCl 44.00 0.00 57.0 71.00  43.00 0.00 82.00 34.00
MgCl; 34.0 0.00 1.00 2.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgSO4 16.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Naz2S04 0.00 0.00 12.00 19.00 5.00 0.00 7.00 5.00
KCI 6.00 0.00 4.00 6.00 3.00 0.00 5.00 2.00
Na2COs3 0.00 100.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgCOs 0.00 0.00 25.00 2.00 49.00 0.00 5.00 60.00
TOTAL 100.0 100.0 100.0 100.0  100.0 0.00 100.0 100.0

Tabla 12. Composicion masica en base seca con flujo de 5 mL/min

Composicion

Masica (%) 1 2 3 4 5 6 7 10

Compuesto Salmuera Na;CO; Mezcla Liquido Torta Agua Lavado  Sdlido
NaCl 44.00 0.00 57.0 74.00 42.0 0.00 83.00 34.00
MgCl; 34.0 0.00 1.00 2.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgSO, 16.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NaxS04 0.00 0.00 12.00 19.00 5.00 0.00 8.00 4.00
KCl 6.00 0.00 4.00 5.00 3.00 0.00 6.00 2.00
Na,COs 0.00 100.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgCO; 0.00 0.00 25.00 0.00 50.0 0.00 3.00 60.0
TOTAL 100.0 100.0 100.0 100.0  100.0 0.00 100.0 100.0
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Al realizar el balance de materia total del proceso, considerado los flujos y composiciones
de las corrientes 1 (salmuera), 2 (Na.CO3), 4 (solucion filtrada), 7 (agua de lavado) y 10
(s6lido), se obtuvo un menor rendimiento de MgCOs en la corriente 10, varié del 51 %
hasta un 60 %, estas variaciones se pueden atribuir a las caracteristicas que presenté
cada una de las mezclas filtradas (ver figura 16), en la mezcla obtenida a los 10 min,
ambas fases se separaron(sélido y liquido), la mezcla obtenida a los 30 min absorbio
toda la solucién, mientras que el solido obtenido a los 60 min presento una ligera
separacion de las fases sélida y liquida, estas condiciones influyen en la concentracion
de cada una de las corrientes analizadas.

Figura 16. Mezclas bifasicas a la salida del reactor

Calcinacién de MgCOs

La caracterizacion del solido obtenido después del proceso de calcinacién de 4.5 h se
presenta en la Tabla 13. La diferencia entre la masa inicial de MgCOs (4.0 g) y la masa
final (1.91 g) después del proceso de calcinacion, es equivalente al CO; que se libera en
el proceso, de acuerdo con estos resultados el 52 % de la masa inicial se pierde durante
el proceso, esta masa es equivalente al H,O y CO- que se liberan en forma de gases, lo
anterior se corrobor6 mediante el andlisis de TGA, el termograma obtenido se presenta
en la figura 17.

Tabla 13. Analisis de MgO obtenido por R-1.

Sélid Sélido Fraccion Masa
Muestra olido Final
Inicial (g) Final(@)  Mgo (g) NaCl (g) KCl (g) H.0 (g)
1 4.00 1.91 0.75+0.03 0.19+0.02 0.04+0.005 0.02
2 4.00 1.94 0.72+0.01 0.21+0.02 0.04+0.003 0.03
3 4.00 1.93 0.73+0.04 0.21+0.03 0.04+0.002 0.03
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Figura 17. Termograma de TGA de MgCOs; entre 30-700 °C.

El MgO presenta una composicion final entre 0.72-0.75 g, la mayor impureza presente
en la torta fue el NaCl, el cual puede quedar atrapado durante el proceso de filtracion. Al
finalizar el proceso de secado y calcinacién el H,O se evapora, sin embargo, el NaCl
prevalece en el sélido final al igual que el KCI, el Mg?* en la torta se mantiene constante,
Unicamente hay liberacion de CO,, mediante el termograma mostrado en la Figura 16
del MgCOs, se comprueba que un 52 % de la masa inicial se libera en forma gaseosa,
asi mismo se corrobora que el producto final obtenido es MgO ya que las temperaturas
de descomposiciéon coinciden con las del MgCO3.4143

Esquema de reaccién (R-2) CaO

Los resultados de la primera etapa de reacciéon con 500 mL de salmuera y 30.32 g de
CacCly, se presentan en la Figura 18, se muestra la concentracién de iones Mg?*, Na* y
S0O4% en la solucién de salmuera después de separar el sélido (CaSQO,). En esta etapa
no debe haber iones de SO, en la solucién, debido a que estos deben precipitar en
forma de CaSO., de acuerdo con la primera etapa del esquema de reaccion 2. No
obstante, se observa una precipitacion entre el 62—-80 % de los sulfatos presentes al
inicio de la reaccion en funcion del tiempo de reaccion. A partir de las concentraciones
presentes en la solucion filtrada, se calculd la cantidad estequiométrica necesaria de
CacCl, (10 % exceso) para precipitar los SO4* remanentes, se empleé un volumen de 250
mL de solucién filtrada y concentraciones de CaCl, de 5.24 g. Al finalizar el tiempo de
reaccion, se filtré la soluciéon y se realizd la caracterizacion de SO4%> en solucion,
obteniendo los resultados que se muestran en la Figura 19.
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Figura 18. Caracterizacion de la solucion remanentes después de la etapa 1.

Se logro la disminucién de los iones sulfato hasta un contenido de 2.7-2.0 g/L a los 10,
30 y 60 min. En la solucion filtrada, el contenido de iones Mg?* se mantuvo entre 38.0-
40.0 g/L y el Na de 50.0-58.0 g/L, siendo estos los resultados esperados para la primera
etapa de reaccion. Una vez precipitado el CaSOs, el objetivo de la etapa 2 fue precipitar
el Mg?* presente en la solucién en forma de Mg(OH)., al adicionar CaO.
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Figura 19. Caracterizacion de SO4* remanentes en solucion filtrada.
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La solucion filtrada (225 mL) se mezcld con CaO al 20 % de exceso (25.0 g de Ca0), los
valores de pH de la solucion filtrada se encontraron de 7.1-7.5, al adicionar el CaO el pH
incremento hasta valores de 8.10-8.20. Posterior al proceso de filtrado, se analizé la
solucién obtenida, esta presentd concentraciones de Mg?* de 25.74, 24.25y 33.1 g/L en
solucion, deduciendo que el magnesio no precipitd porqgue no se obtuvieron valores de
pH entre 10-12. Por lo tanto, se adicion6 CaO a la solucién, hasta obtener valores de pH
cercanos a 10, al agregar un exceso del 100 % y 200 % de CaO, se obtuvieron valores
de pH de 9.76 y 9.90, respectivamente, a partir de estos resultados se concluyé que no
es viable lograr la precipitacion de Mg(OH) adicionando Unicamente CaO como base,
debe usarse otra base mas fuerte, como el NaOH, para lograr el incremento del pH de
la solucion.

Adicion de NaOH para el incremento del pH

Se realizaron pruebas para monitorear el pH, con volumenes de 25 mL de salmuera, 25
% de exceso de CaO (3.5 g) y adicién de NaOH (0.8 g). Los resultados se presentan en
la Tabla 14, donde se puede observar que al dosificar CaO en exceso se alcanzé un pH
=7.9-8.1y al agregar NaOH el pH incremento a valores de 9.44-9.51.

Tabla 14. Variaciones de NaOH al agregar CaO y NaOH.

Tiempo (min) pH Salmuera pH adicion CaO pH adicién NaOH

10 6.96+0.08 8.10+0.10 9.49+0.07
30 6.99+0.05 7.97+0.07 9.44+0.05
60 7.06+0.10 7.90+0.10 9.51+0.08

Una vez finalizado el tiempo de reaccién, el producto obtenido fue separado, siguiendo
la metodologia previamente mencionada, el andlisis de iones Mg?* de la solucién filtrada
y del agua a la salida del lavado, se presenta en la Figura 20.
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Figura 20. Analisis de solucion filtrada y agua de lavado por R-2 con adicién de NaOH.

La cantidad de Mg?* inicial en la solucién, se puede observar en el eje secundario de la
figura 19, al finalizar la reaccién con CaO y NaOH la concentracion de Mg?* en la solucion
filtrada disminuyé hasta valores de 0.10 — 0.03 g/L, es decir se logré una conversion del
99.9 % del Mg?* inicial a Mg(OH).. El andlisis del agua que se obtuvo del lavado de la
torta mostré presencia de Mg?* de 0.01-0.04 g/L. A partir de estos resultados, se
comprobd que la adicién de CaO y NaOH favorecen la precipitacién de Mg(OH). a partir
de salmuera residual del proceso de produccion de NaCl.

La torta filtrada se sec6 a 105 °C, los resultados de la caracterizacion del sélido obtenido
se presentan en la Tabla 15, de acuerdo con los resultados obtenidos la concentracion
de Mg(OH); se encuentra entre el 53—-60 %, las impurezas son NaCl y KCI, la masa
restante se atribuye al Ca(OH). que se adiciono en exceso y no reacciond y se tiene un
error del £5.0 % por humedad.

Tabla 15. Caracterizacion del sélido obtenido con adicién de 25 % de exceso de CaO.

Fraccion masa

Mg(OH) NaCl KCl Ca(OH),
0.53£0.07  0.1120.06 0.040.006  0.270.05
0.60£0.05  0.13£0.03 0.0420.005  0.31£0.05
0.58£0.04  0.12¢0.08 0.040.008  0.33+0.05

Debido a las impurezas de Ca(OH). presentes en el solido, se disminuy6 el exceso de
CaO de 25 % al 10 % y se realiz6 la reaccion con las cantidades de salmuera y NaOH
previamente mencionadas. Al término de la reaccion, la caracterizacion de la soluciéon
filtrada presenté concentraciones de Mg de 0.12, 0.25y 0.08 g/L y las concentraciones
en el agua de lavado fueron de 0.10, 0.08 y 0.03 g/L, a 10, 30 y 60 minutos de reaccion.
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La caracterizacion del solido se presenta en la Tabla 16, el contenido de humedad en la

torta fue de 0.10 -0.21 g/L.

Tabla 16. Caracterizacion del solido obtenido con adicién de 10 % de exceso CaO.

Fraccion masa

Mg(OH)
0.49£0.10
0.56:£0.04
0.62:£0.06

NaCl KCI Ca(OH). H,0
0.12+0.12 0.04+0.02 0.24+0.10  0.10+0.01
0.10+0.08 0.04+0.01 0.09£0.02  0.21+0.01
0.15+0.07 0.04+0.01 0.06+£0.03  0.13+0.01

Los resultados obtenidos presentaron una composicion de Mg(OH). en fase sélida del
50-62 %, atribuyéndose el 40-50 % a impurezas de NaCl, KCIl, Ca(OH).y humedad en
la torta, se puede concluir que un exceso del 10 % es suficiente para lograr la
precipitacién de Mg(OH),, al trabajar con un menor exceso se evita la formacion de
excesivas cantidades de Ca(OH). que disminuyen la pureza del producto de interés.

A partir de la caracterizacion de cada una de las soluciones obtenidas durante los
experimentos a escala laboratorio, se realiz6 el balance de materia del proceso para la
obtencion de Mg(OH), por la ruta R-2, el balance de materia en fraccion masica de los
componentes que intervienen en la reaccion se presenta en la Tabla 17, se considera
que los resultados tienen un error del £10 %, por lo que fue necesario ajustar las entradas
y salidas de cada uno de los componentes que intervienen en el proceso.

Tabla 17. Balance de materia del proceso R-2.

Precipitado Solucion CaO/

Precipitado

Sélido

Compuesto Salmuera CaCl, (CaSO4) MgCl, NaOH Filtrado Mg(OH); Lavado Mg(OH);
fraccion

masa 1 2 3 4 5 6 8 10 13
NaCl 0.44 0.00 0.26 043  0.00 046 0.10 0.65 0.07
MgCl, 0.32 0.00 0.05 046  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MgSO, 0.16 0.00 0.00 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
KCI 0.07 0.00 0.00 004 0.00 0.03 0.03 0.35 0.01
CaCl, 0.00 1.00 0.00 000 0.00 0.51 0.00 0.00 0.00
CaS0, 0.00 0.00 0.69 0.00  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NaOH 0.00 0.00 0.00 000 019 0.00 0.00 0.00 0.00
Ca(OH). 0.00 0.00 0.00 000 081 0.00 0.31 0.00 0.33
Na,SO, 0.00 0.00 0.00 0.00  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Mg(OH). 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.55 0.00 0.58
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Calcinacién de Mg(OH):

En la Tabla 18 se presenta la caracterizacion del sélido obtenido después del proceso
de calcinacién de 4.5 h, la diferencia entre la masa inicial (4.0 g) de Mg(OH). y la masa
final (2.77 g) después del proceso de calcinacién, es equivalente al H.O que se libera en
el proceso, de acuerdo con estos resultados el 30 % de la masa inicial se pierde durante
el proceso, lo anterior se corrobor6 mediante el andlisis termogravimétrico que se
presenta en la Figura 21.

El MgO presenta una composicion final de entre 0.51-0.72 g, los mejores resultados se
obtienen a un tiempo de reacciéon de 30 min, las impurezas en torta fueron el NaCl, KCI
y CaO, a un tiempo de 10 min las impurezas fueron del 49 %, al incrementar el tiempo
de reaccion estas disminuyeron a entre el 28-34 %. El termograma mostré en el intervalo
de 30-300 °C una pérdida de masa (8.75 %), la cual se atribuye a la humedad de ésta.

Tabla 18. Analisis de MgO obtenido por R-1.

Muestra | SOlido inicial | ggjig final (g) Fraccion masa
(9) MgO (g) | NaCl(g) KCl (g) Ca0
1 4.00 2.77 0.51 0.18 0.05 0.26
2 4.00 2.77 0.72 0.10 0.07 0.12
3 4,00 2.77 0.66 0.23 0.06 0.06
Promedio 0.63 0.17 0.06 0.14
Desv. Estandar | 0.15 0.07 0.01 0.10

Entre los 300-450 °C se observé la descomposicion del Mg(OH)., con una pérdida de
masa del 16.25 %, por ultimo, en el intervalo de 450-700 °C se observé otra pérdida de
masa del 4.0 %. Las temperaturas de descomposicién coinciden con la del Mg(OH). de
esta manera se asegura que el producto obtenido durante las etapas de reaccién fue
Mg(OH). y posterior a la etapa de calcinacién se obtiene MgO.**
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Figura 21. Termograma del Mg(OH). entre 30-700 °C.

Discusion de resultados

Los resultados obtenidos a escala laboratorio por las rutas de reaccion R-1 y R-2
presentaron una buena conversién de las sales de magnesio en solucién, ya que mas
del 95 % de la composicion inicial de magnesio precipitd en forma de MgCOs y Mg(OH)s.
El sélido final present6 impurezas principalmente de NaCl del 10 al 23 % en composicion
masica, durante los procesos de lavado de la torta se analiz6 el agua a la salida del
lavado, el cual presenté concentraciones de NaCl en un 85-90 %, a pesar de implementar
tres etapas de lavado no fue posible eliminar las impurezas de NaCl presentes en el
sdlido final. La méxima concentracion de MgO en composicion masica por la R-1 fue del
75 % y para la R-2 fue del 72 %.

Los resultados obtenidos a escala laboratorio muestran que es factible la produccion de
MgO por alguna de las dos rutas mencionadas usando como base Na,COs; o CaO. La
clave del proceso sera la etapa de filtrado y lavado, en la cual se debe lograr disolver el
NaCl presente en la torta sin disolver el producto de interés (MgO), lo anterior puede
lograrse en equipos disefiados bajo estas condiciones (filtros rotatorios a vacio).
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Finalmente, al no haber estudios realizados con salmueras residuales de procesos de
produccion de NaCl, se hizo una comparacion con datos de procesos de desalinizacion
de agua de mar, Tabla 19. Se observa que éstas Ultimas tienen purezas mayores al 92
%, mayores a las obtenidas en este estudio, esto es porque presentan un menor
contenido de NacCl.

Tabla 19. Resultados experimentales de MgO comparado con datos bibliogréficos.

Proceso Base Producto  Composicion Origen de la salmuera Bibliografia
utilizada

Na2COs MgCOs 94 -96 % Desalinizacién de agua de  Cheng et al.,

mar-0smosis inversa 2009
1 Na2COs MgO 75 % Proceso de produccion de Presente
NaCl estudio
Ca0 Mg(OH), 92-99% Desalinizacién de agua de Dong et al.,
mar-6smosis inversa 2018 Dong et
al., 2019
Ca0 MgO 72 % Proceso de produccion de Presente
2 ,
NaCl estudio

Simulacién R-1 SuperPro Designer

La simulacion del proceso se realiz6 con los datos de los balances de materia y
rendimientos de reaccién obtenidos en laboratorio para la ruta de reaccion R-1, el
proceso se escald para una a alimentacién de salmuera inicial de 10 m3, este volumen
se consideré como base de calculo para tener un primer acercamiento a la viabilidad
econdémica del proceso.

En la Figura 22, se presenta el flujo de materias primas necesarias para la operacién
anual del proceso, una de las ventajas del proceso con Na.CQOgs, es que es el unico
material que representa un costo a la entrada del proceso, los demas componentes
(MgCly, KCI, MgSO., NaCl, H.O) se encuentran presentes en la salmuera residual, la
cual al tratarse un desecho no representa un costo.
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Figura 22. Flujo de materias primas para la operacién anual del proceso.

Balance de materia

El diagrama de flujo y balance de materia del proceso de produccion de MgO a partir de
un volumen de 10.0 m® de salmuera/Batch se presenta en la Tabla 20 y Figura 23. Al
analizar el balance de materia, se observé que al emplear 10 m® de salmuera y 2,120.44
kg de Na,COs, como base, se producen 713.65 kg de MgO. Para producir una tonelada
de MgO, se necesitan 14.01 m® de salmuera y 2971.26 kg de Na.COs. Los balances de
energia realizados en el simulador se cotejaron con calculos manuales, los cuales se
encuentran en el apartado de anexos IlI.
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Tabla 20. Balance de materia en fraccién masa reaccion R-1

Salmuera

N32C03

al Mezcla

NaCl al

Torta

Corriente 29.9 °Bé 30 % bifasica 176%  Himeda 20
Fraccion masa
COs 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CaSO; 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
KCl 198 0.00 1.253 136 0.96 0.00
MgSO. 4.82 0.00 0.042 0.045 0032 000
MgCl, 10.20 0.00 0.042 0.045 0032 0.0
MgCOs 0.00 0.00 7.79 0.00 2070 000
MgO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Na:COs 0.00 29,51 1.04 1126 0.79 0.00
N, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
0, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NaCl 13.20 0.00 16.23 17.60 1238 000
Na:SO; 0.00 0.00 3.5 3.85 2.70 0.00
H20 69.80 70.49 70.05 75.97 5342 100.00
TOTAL(kg/Batch) 12,3966 7,185 195816 1444533 513627  6962.93
TOTAL (UBatch) 10,0000  6,000.0 163537 1275604 359774  7,000.00
Corriente Hzfn’:zla ‘}g“,‘: d‘;')e Aire AireyVapor  MgCO;  MgO75%
Fraccion masa
O, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CaSO; 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
KCl 0.00 0.24 0.00 0.00 170 310
MgSO 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00
MgCh, 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00
MgCOs 3694  0.38 0.00 0.00 86.74 0.16
MgO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 75.20
Na:COs 0005  0.50 0.00 0.00 0.01 0.02
N 0.00 0.00 76.71 68.98 0.00 0.00
0, 0.00 0.00 23.29 20.94 0.00 0.00
NaCl 5.03 5.37 0.00 0.000 1177 21.44
Na:SO; 002 172 0.00 0.000 0.04 0.00
H:0 5728 9175 0.00 10.07 0.00 0.00
TOTAL(kg/Batch) 40458  8053.4 20,692 230104 17282 94900
TOTAL (LBatch) 28517 77463 17,547,629.61 2708318314 52694  318.54
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Dimensionamiento de Equipos

El dimensionamiento de equipos se hizo a partir de los flujos de materia prima en cada
etapa del proceso, cada equipo se trabajé como maximo a un 90 % de su capacidad de
disefio por factores de seguridad, Tabla 21. Los costos del filtro rotatorio a vacio, secador
y horno rotatorio fueron determinados con la base de datos de proveedores con la que
cuenta el simulador SuperPro, los costos asociados al reactor en el simulador eran
excesivamente costosos debido a las especificaciones de disefio que considera el
simulador, por lo que en el caso del reactor agitado y el decantador estos fueron
cotizados a partir de materiales mas econémicos, debido a que en el reactor no se
suministran altas temperaturas, ni altas presiones, el Unico factor a considerar es un
material que no se corroa facilmente, una opcién econémica que se encontro fueron los
reactores de polietileno de alta densidad, de los cuales se abordara posteriormente.

Tabla 21. Determinacion del capital fijo por ruta R-1.

Material de Precio de
Clave Equipo Unidades Capacidad Unidades . compra
construccion .
($/Unidad)
Ripr  Leadlor 1 18.17 ms PEAD 25,000
Agitado
V-101 Decantador 1 0.96 m?3 PEAD 15,000
Filtro
RVF-101 Rotatorio a 1 12.04 m? CS 106,000
vacio
SLDR-101 Secador 1 2,317.57 kg/h CS 37,000
RK-101 Homo 1 0.59 ms 55304 150,000
Rotatorio
Equipos no listados 35,000

Costo Total $368,000.00

Costos Fijos

La determinaciéon de costos fijos se realizé a partir de las férmulas y los indicadores
reportados en el apartado de metodologia, tomando como punto de partida para el
calculo el costo total por equipos, mostrados en la Tabla 22.
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Tabla 22. Determinacion del capital fijo por ruta R-1.

Costos Directos (DC) $ USD
1. Costo de adquisicion de equipos 368,000
2. Instalacion 173,000
3. Tuberias de proceso 110,000
4. Instrumentacion 74,000
5. Aislamiento 11,000
6. Instalaciones eléctricas 37,000
7. Edificios 74,000
8. Terreno 37,000
9. Instalaciones Auxiliares 74,000
Costos Directos Totales 956,000

Costos Indirectos (IC)

10. Ingenieria 239,000
11. Construccion 287,000
Costos Indirectos Totales 526,000

Costo Total de Planta (CTP = DC+IC)

CTP 1,482,000
Otros Costos (OC)

12. Contratistas 74,000
13. Contingencias 148,000
0oC 222,000

Capital Fijo (DFC = CTP+ OC)
DFC 1,705,000

Los costos de operacion para un periodo de 330 dias al afio ascienden a $ 2,886,080
USD, en la Figura 24, se puede observar que el rubro que representa el 67.5 % de los
costos anuales son el costo por materias primas ($1,983,230), mientras los servicios de
energia eléctrica y servicios auxiliares representan el 13.6 % (343,000), el desglose de
este rubro se presenta en la Tabla 23.
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Figura 24. Costos de operacion anual por categoria para R-1.

Tabla 23. Costos de servicios(utilidades) para proceso R-1.

Tino Costo Consumo Costo anual o

P ($/kW-h) (KW-h/Afio) (/Ao ’
Energia 0.10 482,512 48.451.20 100
estandar

Consumo Costo anual
Costo () /afig) ($/Afo)

Vapor 12.00 15,012 180,147.63 61.22
Vapor HP 20.00 3,453 69,067.25 23.47
CaCl, Brine 0.25 180,139 45,034.84 15.30

Costo Total 294,249.72 100.00

Una vez determinado el capital fijo total y el costo de operacion anual de la planta, se
realiza un andlisis de factibilidad del establecimiento del proceso, considerando las
ganancias por la venta de los productos generados en proceso.
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Analisis de Factibilidad

De los datos de la Tabla 24, se concluye que se tendrd una ganancia neta anual de
$2,523,000, por lo que en 0.80 afios se recupera el monto de inversion inicial del proyecto
$2,018,000, por lo que el proceso de produccion de MgO, empleando Na,COs3 present6
factibilidad para su establecimiento.

Tabla 24. Andlisis de factibilidad ruta de reacciéon R-1.

Rubro Monto Unidad
A Capital fijo 1,705,000 $
B Capital de trabajo 228,000 $
c Costos de arranque 85,000 $
D Inversion total (A+B+C) 2,018,000 $
E Inversion total del proyecto 2,018,000 $
F Produccion MgO 75 % 3,945 t /fafio
G Precio de venta MgO 75% 1,600.00 $it
H Ingresos por venta de MgO 6,311,925 $/ario
| Costo de operacién anual 2,938,000 $/afio
J Ganancia bruta 3,373,000 $/afio
K Impuestos (30 %) 1,012,000 $/ario
| Ganancianefa (JK+ 2,523,000 $/afio

Depreciacion)
M Margen de ganancia 53.45 %
N Retorno de la inversion 125.03 %
0] Tiempo de retorno 0.80 Afios
P Ta§a interna de retorno (después 76.17 %
de impuestos)

Q Valor presente neto 15,959,000 $
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Simulacién R-2 SuperPro Designer

La simulacion del proceso con los datos obtenidos a nivel laboratorio para la ruta de
reaccion R-2, se presentan a continuacién. En la Figura 25, se presenta el flujo de
materias primas (kg/afio) necesarias para realizar el proceso anualmente, en este
proceso las materias primas que representan un costo fijo son el CaCl,, NaOH y CaO

= Air » CaCl, Ca0 KCI = MgSOs « MgCl; «NaCl =NaOH = H0

Figura 25. Porcentaje de materias primas consumidas anualmente por R-2.

Balance de materia

El diagrama de flujo del proceso y el balance de materia del proceso de produccion de
MgO a partir de un volumen de 10.0 m® de salmuera/Batch se presenta a continuacion
en la Tabla 25 y Figura 26. En el balance de materia se omitieron las corrientes de las
materias primas: CacCl, (800.0 kg), NaOH (240.0 kg) y CaO (1100 kg), debido a que son
corrientes puras. Al analizar los resultados, se observé que empleando 10 m? de
salmuera y las cantidades mencionadas de CaCl., CaO y NaOH se producen 704.22 kg
de MgO. Para producir una tonelada de MgO, se necesitan 14.20 m® de salmueray 1136
Kg de CaCl,, 340.80 kg NaOH y 1562.01 kg de CaO. Los balances de energia realizados
en el simulador se cotejaron al realizar célculos manuales los cuales se encuentran en
el apartado de anexos Il.
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Tabla 25. Balance de materia del proceso de produccion R-2 en % peso

CaSO0; al

Mezcla

CaCl;al 21 Torta

Corriente Salmuera 25 9 bifasica % Himeda Agua

% Peso

CaCl, 0.000 0.000 18.73 21.313 16.705 0.000
Ca0 0.000 0.000 0.832 0.000 1.484 0.000
CaS0q 0.000 24.358 0.267 0.000 0.476 0.000
KCl 1.980 0.000 2.040 2.322 1.820 0.000
MgSO4 4.820 0.000 0.250 0.000 0.443 0.000
Mg(OH), 0.000 0.000 8.640 0.000 15.406 0.000
MgCl; 10.200 0.000 0.142 0.000 0.254 0.000
MgO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
02 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
NaCl 13.200 6.535 12.241 13.929 10.918 0.000
NaOH 0.000 0.000 1.993 0.000 3.556 0.000
H.0 69.800 69.107 54.870 62.436 48.938 100.000
TOTAL 12,405.19 250590  12,039.3  5,290.1 6,749.2  7,957.6
(kg/Batch)

(L/Batch) 10,000.00 2,048.83  8,897.3 4,236.6 46952  8,000.0
Corriente L‘;?SH)Z t\g:: " Aire  AireyH,0 Mg(OH): MgO72%
%Peso

CaCl, 0.000 8.964 0.000 0.000 0.000 0.000
Ca0 4.707 0.000 0.000 0.000 7.745 10.236
CaS0; 0.000 0.255 0.000 0.000 0.000 0.000
KCl 2.308 0.586 0.000 0.000 3.798 5.019
MgSO4 0.000 0.238 0.000 0.000 0.000 0.000
Mg(OH), 47.872 0.165 0.000 0.000 78.773 0.000
MgCl, 0.000 0.136 0.000 0.000 0.000 0.000
MgO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 71.950
N2 0.000 0.000 76.712 68.985 0.000 0.000
02 0.000 0.000 23.288 20.943 0.000 0.000
NaCl 5.885 4.862 0.000 0.000 9.864 12.798
NaOH 0.000 1.908 0.000 0.000 0.000 0.000
H0 39.228 82.885 0.000 10.072 0.000 0.000
(kg/Batch) 21286  12,578.30 7,455.34 8,290.34  1,293.6 978.80
TOTAL 1,236.71 11,458.81 6,322,258 10,082,097  401.45 318.23
(L/Batch)
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Dimensionamiento de Equipos

Los equipos fueron dimensionados (ver Tabla 26), a partir de los flujos de materia prima
en cada etapa del proceso, cada equipo se trabajé como maximo a un 90 % de su
capacidad de disefio por factores de seguridad. Los costos del filtro rotatorio a vacio,
secador y horno rotatorio fueron determinados con la base de datos de proveedores con
la que cuenta el simulador, en el caso del reactor agitado y el decantador estos fueron
cotizados a partir de materiales mas econémicos, ya que en el reactor no se suministran
altas temperaturas, ni altas presiones, el Unico factor a considerar es un material que no
se corroa facilmente, una opciéon econémica que se encontrd fueron los reactores de
polietileno de alta densidad, de los cuales se abordara posteriormente.

Tabla 26. Dimensionamiento de equipos para el proceso R-2.

Material de Precio de
Clave Equipo Unidades Capacidad Unidades ., compra
construccion .
($/Unidad)
Ripr  eactor 1 1148 m? PEAD 25,000
Agitado
V-101 Decantador 1 0.22 m?3 PEAD 15,000
Filtro
RVF-101 Rotatorio a 1 15.58 m? CS 118,000
vacio
SLDR-101 Secador 1 835.00 kg/h CS 35,000
RK-101 Homo 1 0.45 m $S304 150,000
Rotatorio
Equipos no listados 38,000

Costo Total $381,000.00

Costos Fijos

La determinacién de costos fijos se realizé a partir de las férmulas y los indicadores
reportados en el apartado de metodologia, tomando como punto de partida para el
calculo del costo total por equipos. Ver Tabla 27
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Tabla 27. Capital fijo total para el proceso por R-2.

Costos Directos (DC)

$ UsD

1. Costo de adquisicién de equipos
2. Instalacion

3. Tuberias de proceso

4. Instrumentacién

5. Aislamiento

6. Instalaciones eléctricas

7. Edificios

8. Terreno

9. Instalaciones auxiliares

Costos Directos Totales

Costos Indirectos (IC)

10. Ingenieria

11. Construccion

Costos Indirectos Totales

Costo Total de Planta (CTP = DC+IC)
CTP

Otros Costos (OC)
12. Contratistas

13. Contingencias
ocC

Capital Fijo (DFC = CTP+ OC)
DFC

381,000
179,000
114,000
76,000
11,000
38,000
76,000
38,000
76,000
991,000

248,000
347,000
595,000

1,586,000

79,000
159,000
238,000

1,824,000
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Una vez determinado el Capital Fijo Total para el establecimiento de la planta, fue
necesario determinar los costos de operacionales anuales de la planta, estos datos se
obtuvieron a partir de los requerimientos de energia del proceso, mano de obra y
materias primas necesarias.

Los costos de operacion para un periodo de 330 dias al afio ascienden a $ 2,518,000
USD, en la siguiente Figura 27, se puede observar que el rubro que representa el 68 %
de los costos anuales son el costo por materias primas ($1,711,000), mientras los
servicios de energia eléctrica y servicios auxiliares representan el 9 % ($247,000), el
desglose de este rubro se presenta en la Tabla 28.



Consumibles

Laboratorioy QC 0

%
b

V

Figura 27. Costos de operacion anual para el proceso R-2.

Tabla 28. Costos de servicios(utilidades) para proceso R-2.

Tioo Costo Consumo Costo anual o
P ($/kW-h) (KW-hiAfio) ($/Aiio) °
Energa 0.10 489,839 48,984 1000
estandar
Consumo Costo anual
Costo (31t) (t/Aiio) ($/Afi0)
Vapor 12.00 4,466 53,588 32.04
Vapor HP 20.00 4,121 82,428 49.28
CaCl, Brine 0.25 124,930 31,233 18.68
Costo Total 167,249 100.00

Una vez determinado el capital fijo total y el costo de operacién anual de la planta, se
realiz6 un analisis de factibilidad del establecimiento del proceso, considerando las
ganancias por la venta de los productos generados en proceso.
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Analisis de Factibilidad

De los resultados de la Tabla 29, se concluye que se tendra una ganancia neta anual de
$1,416,000, por lo que en 1.49 afios se recupera el monto de inversion inicial del proyecto
$2,109,000, por lo que el proceso de produccion de MgO, empleando CaO, presenta
factibilidad para su establecimiento.

Tabla 29. Andlisis de factibilidad ruta de reacciéon R-2.

Rubro Monto Unidad
A Capital fijo 1,824,000 $
B Capital de Trabajo 194,000 $
c Costos de arranque 91,000 $
D Inversion total (A+B+C) 2,109,000 $
E Inversion total del proyecto 2,109,000 $
F Produccién MgO 72 % 2,868 t /fafio
G Precio de venta MgO 72 % 1,600 $it
H Ingresos por venta de MgO 4,589,304 $/afo
| Costo de operacion anual 2,518,000 $/afio
J Ganancia bruta 2,072,000 $/afio
K Impuestos (30%) 829,000 $/afo
L Ganancia neta (J-K + Depreciacién) 1,416,000 $/afio
M Margen de ganancia 45.14 %
N Retorno de la inversién 67.16 %
o Tiempo de retorno 1.49 Afos
P Tasa interna de retorno (después de 4773 %

impuestos)

Q Valor presente neto (7 % interés) 8,038,000 $

Discusion de resultados de simulacion

Considerando la produccion anual de MgO y el costo de operacion anual de cada una
de las rutas planteadas, se obtuvo que el costo de produccién de una tonelada de MgO
por la ruta R-1 es $744.74 y el costo de producir una tonelada de MgO por la ruta R-2 es
$887.00, Dong et al.,(2018) reportaron costos de produccion de MgO via NaOH, NH,OH
y CaO de $1526.0, $909.0 y $622.0 por tonelada de MgO producido a partir de salmueras
del proceso de desalinizacion de agua de mar, este costo equivale al costo de materias
primas y a los requerimientos de energia. Los costos obtenidos en este trabajo, via el
aprovechamiento de salmueras residuales del proceso de produccién de NaCl, no se
encuentran distantes de los ya reportados empleando otras fuentes de salmuera como
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materia prima, a partir del estudio de mercado realizado se puede concluir que el margen
de ganancia antes de impuestos por la R-1 es de $855.26 t/MgO y $713.00 t/MgO por
R-2.

Por otra parte, el evaluar los indicadores econémicos, ambas rutas presentan viabilidad
para el establecimiento del proceso, se tiene una TIR de 76.17 % por R-1y del 47.73 %
por R-2, por lo que el tiempo de retorno de la inversion es de 0.8 afios por el proceso R-
1y 1.5 afios por el proceso R-2, siendo positivos los flujos de efectivo obtenidos.
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CONCLUSIONES

La caracterizacion de la salmuera residual del proceso de produccion de NaCl presenté
altas concentraciones de magnesio, lo cual la hizo factible para su aprovechamiento en
la recuperacién de MgO. Los esquemas de reaccion propuestos para la obtencién de
MgO a partir de las salmueras residuales, por via humeda, usando las bases de
carbonato de sodio y oOxido de calcio fueron quimicamente factibles, aunque se
obtuvieron mejores resultados empleando carbonato de sodio como base. Al simular las
dos propuestas, utilizando el software SuperPro Designer, para obtener los procesos a
escala industrial, se encontr6 que ambos son econémicamente viables

La simulacion del proceso R-1 y R-2 en el software SuperPro Designer empleando una
alimentacion de 10 m® salmuera por lote permiti6 conocer los costos asociados a la
produccion de MgO empleando las bases mencionadas, los resultados de la simulacién
de los procesos R-1 y R-2 mostraron que es econdmicamente factible la produccién de
MgO por ambas rutas, al utilizar Na,COs; como base, es posible producir MgO
(composicion del 75 %); y con CaO (composicion del 72 %). Asimismo, la primera
presenta una TIR de 0.8 afios vs 1.5 afios para el proceso R-2, resultando ser mas
atractivo el proceso R-1 ya que la recuperacion de la inversién seria en diez meses.

69



70



PERSPECTIVAS

Realizar el proceso a escala piloto y con los datos obtenidos simular nuevamente el
proceso y mediante un analisis de sensibilidad seleccionar el volumen de operacién
anual éptimo.
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ANEXOS I. COTIZACIONES DE OXIDO DE MAGNESIO

ALSAK, S.A. DE C.V.

ESPECIFICACIONES

PRODUCTO: OXIDO DE MAGNESIO LIGERO

DESCRIPCION ESPECIFICACION
CaO 0.95 % MAX.
Sio2 0.20 % MAX.
Fe203 0.12 % MAX.
A1203 0.15 % MAX.
Cl 0.75 % MAX.
S04 0.60 % MAX.
MgO 75.00 % MIN.

Color Blanco
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ALSAK, S.A. DE C.V.

Estimado Ing. Luis Platas

Buenos dias, un gusto saludarle, por este conducto me permito cotizar a
usted nuestro siguiente producto:

OXIDO DE MAGNESIO LIGERO $32.00
M.N./KG.+IVA SACOS DE 25 KGS.

El precio anterior se considera L.A.B. Ciudad de Mexico y zona conurbada
para una venta minima de 1 tonelada.

Condiciones de pago: Contado (depdsito anticipado a la entrega). Este es el
unico que se maneja.

Adjunto le envio especificacion.

Tiempo de entrega: 2 a 3 dias después de confirmado su pedido y recibido
su deposito.

Precio sujeto a cambio sin previo aviso.

Quedo a sus ordenes para cualquier informacion adicional al respecto.
Atte.

Adriana Ayala

Ventas
Tel. 52081503 Ext. 102
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INDUSTRIAL HOCESA SA DE CV
IROO L ELEs
Cotizacion

Industrial
HOCESA .suecw

Fecha Folia
05 jul./ 2019 Ma198

| Articds |
MGOEYEZIE  Cwido de Magneso (EYS225)

L
{Lin e 3357 000) Sublotal 118
Ivd 15% s
Dbhservaciones:

Tiotal (S0 1.33
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/ Quimica Next

Atencion: Ing. Lus Piatas.

Cofizacién: Oxido de Magnesio.

Un Cordial Saludgo!

Monterey, H.L & de Julic del 2017,

Por medic de la presente deseamas indicane el precio del producto solcitads pana cotizacian.

Frecio .
Producto UsD/Kg. Consuma [ Mes | Unidod Total UsD
Oxido de Magnesio §1.33 1,000 kg 1,330.00

Condiciones Generales [ Fago

* Pago Anticipado (de contado [ ransferencia inferbancana).
* Tiempo de enfrega § dias hakiles despues del page.

* Presentacion: Folva - 3acos de 25Kg.

* pagaders en moneda nacional al tipo de cambic de 1a fecha de pago.

* Vigencia de la cofizacion 30 dias despues de su emision.
* Precic en USD y Mo incluye IVA.
* Incoterm: LAR Montemsy, puesto en ko fietera de preferencia.

Hota: Precic sujeto a cambio sin previo aviso.
Guedamaos a sus Srdenes para cuakquier duda o comentano.

Atentamente:

Mbnica Gonzdez
Gerente Comercia
Guimica Next 5A de Cv
gquimicanext@email.com
oficing: [81) 1360 3134
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ANEXOS Il. BALANCE DE ENERGIA DEL PROCESO

Balance de energia R-1

El balance de energia en las primeras etapas del proceso: Reactor, Decantador y Filtro
rotatorio a vacio se realizé a temperatura ambiente, sin suministro de calor, por lo que el
balance de energia se reduce al calor de reaccion estandar (AHgr) a 25°C de cada una
de las reacciones que se llevan a cabo en el reactor. Se considera despreciable la
variacién de temperatura de la alimentacion (27°C) con respecto a la temperatura de
referencia de las entalpias de formacién (25°C), por lo que no se realiz6 el ajuste con los
valores de Cp. 343745

AHE, Unidades AHg, Unidades

Solidos  (Kcal/mol) soluciones (Kcal/mol)
Mg(OH), -221.9 MgCl, -189.76
CaCl, -190.6 MgSO4 -325.4
MgCl, -153.22 Na2COs -275.13
MgSO4 -304.94 NaCl -97.324
NaCl -98.321 H.0 -68.317
CaS0q -338.76 Na2SO4 -330.82
Ca(OH), -235.58 Ca(OH), -239.2
Ca0 -151.7 CaCly -209.15
MgO -143.84
MgCOs -261.7
NaOH -101.96

Las reacciones que se llevan a cabo en el reactor son endotérmicas y absorben la
cantidad de calor que se muestra a continuacion:

1. (AHR) @ 25°C = (AHF,NastA,ac) + (AHF,MQCO&S) - (AHF,MgSO4,ac) - (AHF, N8.2C03,ac)

(AHR) @ 25°C = (-330.82 kcal/mol) + (-261.70 kcal/mol) - (-325.4 kcal/mol - 275.13
kcal/mol) = 8.01 kcal/mol (33.51 kJ/mol)

2. (AHR) @ 25°C=2xX (AHF,NaCI,aC) + (AHF,MgCO&s) - (AHF,Mng,aC) - (AHF, Na2C03,ac)
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(AHR) @ 25°C =2 x (-97.324 kcal/mol) + (-261.70 kcal/mol) - (-189.76 kcal/mol - 275.13
kcal/mol) = 8.524 kcal/mol (35.74 kJ/mol)

El incremento en la temperatura de la corriente de salida del reactor es alrededor de 2 -
5 °C. En las corrientes que entran y salen del decantador y filtro rotatorio a vacio no se
libera energia.

A la salida del filtro rotatorio a vacio, la corriente presenta una composicion masica de
35.54% de MgCO3 y 58.26% de H»0, esta agua se elimind mediante un precalentamiento
que se realizd en un secador de lodos a 110°C.

El calor que debe ser suministrado para evaporar una masa de 2374.80 kg de agua
presente en la corriente, se determind apartir del calor especifico del agua y el
incremento de temperatura necesario, de acuerdo con la siguiente férmula:

Q = mCpAT
Q =2374.80 kg (1 kcal/kg °C) (110 — 26 °C) = 199,483.2 Kcal (834,637.7 kJ)

El calor latente de evaporacion es la cantidad de energia requerida por una sustancia
para cambiar de fase, para el agua este calor es de: 2257 kJ/kg (539,4 Kcal/kg) a 97 °C.
Por lo tanto, el calor necesario para evaporar la masa de agua es:

Quap = 2374.8 kg (2257 kJ/kg) = 5,359,923.6 kJ

El calor total necesario para evaporar 2374.80 kg de agua es de (834,637.7 +
5,359,923.6 kJ)= 6,194,561.3 kJ en el supuesto de una eficiencia de evaporacién del
100 % y sin considerar perdidas de calor por radiacion.

El simulador determino que la eficiencia de evaporacion de acuerdo con las condiciones
de la alimentacion es de 62.36% y se consideraron perdidas por radiacion de un 5% por
lo que para evaporar el volumen de agua sefialado es necesario suministrar 8,594,116.3
kJ/h de calor, este calor es suministrado por 4078.0 kg/ h de vapor alimentado a una
temperatura de 152°C.

La temperatura de salida de la corriente de MgCOs es de 110°C, por lo que se determiné
el calor necesario para calcinar 1448.69 kg de MgCOs/Batch a una temperatura de 700
°C.

373
383

] d
El balance de energia es: d—f =1 (AHR1, 973k ) — N°™

Cpwmgcos dT
El calor de reaccion estandar a 25°C es:
(AHR) @ 25°C = (AHg, CO24) + (AHE,MgO,s) - (AHE,MgCOg5s)

(AHR) @ 25°C = (-94.052 kcal/mol) + (-143.840 kcal/mol) - (-261.70 kcal/mol) = 23.800
kcal/mol
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Es necesario corregir el calor estandar a 700°C, por lo que se utilizan los valores de Cp
de CO2, MgO y MgCOs:

Cp CO; = 10.34 + 0.00274T — 195500/T2  (273-1200 K)
f299783 Cpcoz =7.983 kcal/mol
Cp MgO =10.86 + 0.001197T - 208700/T2 (273 -2073 K)
f299783 Cpwmgo =7.912 kcal/mol
Cp MgCO3 = 16.9

973
J08 CPMgcos =11.407 kcal/mol

El calor estdndar de reaccion corregido a 700°C es: 23.800 kcal/mol + (7.983 + 7.912 -
11.407 kcal/mol) = 28.288 kcal/mol

La integral de diferencia de entalpia para el MgCOs; de la temperatura de alimentacién

(110°C) a la temperatura de calcinacién (700°C) es: f398733 Cpmgcoz dT =9.971 Kcal/mol
Finalmente, a partir de los balances de materia se conocen los moles que entraron de
MgCOs, la conversion de la reaccion fue del 99%, por lo que se conoce la concentracion

de moles de salida de MgCO3

Por definicion r= -X(N"vgco3)/Omgcos = r=-0.99(17,182.89 mol/Batch)/-1 = 17,011.06 Kg
mol

La razon de suministro de calor en el horno para una alimentacion de 17.182 kg
mol/Batch de MgCO; es de

40 r (AHR1, 973k ) — N f973

Fre 383 CPMgcos daT

‘;—f =17,011.06 kg mol/Batch (28.288 kcal/mol) +17,182 kg mol/Batch (9.971 kcal/mol)

Q = 652,530.58 kcal/Batch (2.7302E6 kJ Batch) para la calcinacion de 1494.44 kg de
MgCOs;

Suponiendo perdidas de calor por un 10%, el calor suministrado fue de 3,003,220
kJ/Batch, este calor serd suministrado por vapor de alta presion el cual aporta 1755.53
kJ/kg, por lo que son necesarios 1710.72 Kg de Vapor de alta presidon/Batch para
suministrar esta energia por Batch.
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Balance de energia R-2

El balance de energia en las primeras etapas del proceso: Reactor, Decantador y Filtro
rotatorio a vacio se realiz6 a temperatura ambiente, sin suministro de calor, por lo que el
balance de energia se reduce al calor de reaccion estandar (AHgr) a 25°C de cada una
de las reacciones que se llevan a cabo en el reactor. Se considera despreciable la
variacién de temperatura de la alimentacion (27°C) con respecto a la temperatura de
referencia de las entalpias de formacion (25°C), por lo que no se realizé el ajuste con los
valores de Cp.

Las reacciones que se llevan a cabo en el reactor son exotérmicas y liberan la cantidad
de calor que se muestra a continuacion: 414347

1.(AHr) @ 25°C = (AHr,CaSO04s) + (AHE,MgClz.ac) - (AHE,MgSOu.a) - (AHE, CaCla.ac)*

(AHR) @ 25°C = (-338.76 kcal/mol) + (-189.76 kcal/mol) - (-325.4 kcal/mol — 190.6
kcal/mol) = -12.52 kcal/mol (-52.38 kJ/mol)

2. (AHr) @ 25°C = (AHr,Mg(OH)2s) + (AHF,CaCla.ac) - (AHE,MgClaac) - (AHg, CaO,s) -
(AHg, H20) 4

(AHR) @ 25°C = (-221.90 kcal/mol) + (-209.15 kcal/mol) - (-189.76 kcal/mol - 151.7 —
68.32 kcal/mol) = -21.27 kcal/mol (-89.0 kJd/mol)

A la salida del filtro rotatorio a vacio, la corriente presenta una composicion masica de
47.87% de Mg(OH). y 39.22% de H-0, esta agua se elimind mediante un precalenta-
miento que se realizé en un secador de lodos a 110°C.

El calor que debe ser suministrado para evaporar una masa de 835.00 kg de agua
presente en la corriente, se determiné apartir del calor especifico del agua y el
incremento de temperatura necesario, de acuerdo con la siguiente férmula:

Q = mCpAT
Q = 865.00 kg (1 keal/kg °C) (110 — 26 °C) = 304,009.44 kJ (72,660.00 kcal)

El calor latente de evaporacion es la cantidad de energia requerida por una sustancia
para cambiar de fase, para el agua este calor es de: 2257 kJ/kg a 97 °C. Por lo tanto, el
calor necesario para evaporar la masa de agua es:

Quap = 865.00 kg (2257 kJ/kg) = 1,952,305.00 kJ

84



El calor total necesario para evaporar esta masa de agua es de (304,009.44 kJ +
1,952,305.00 kJ)= 2,256,314.44 kJ en el supuesto de una eficiencia de evaporacion del
100 % y sin considerar perdidas de calor por radiacion.

El simulador determino que la eficiencia de evaporacion de acuerdo con las condiciones
de la alimentacion es de 60.50% y se consideraron perdidas por radiacién de un 5% por
lo que para evaporar el agua es necesario suministrar 3,260,374.36 kJ/h de calor, este
calor es suministrado por 1444.56 kg/ h de vapor alimentado a una temperatura de
152°C, la variacién entre los resultados de los balance a partir de datos de tablas y los
obtenidos por simulador fue del 5%.

La temperatura de salida de la corriente de Mg(OH). es de 110°C, por lo que se
determiné el calor necesario para calcinar 1029.40 kg de Mg(OH)./Batch a una
temperatura de 700 °C.

373

El balance de energia es: dQ/dt=r1 (AHr1, 973 K') = N°™ [

Cpwmgony2 dT
El calor de reaccién estandar a 25°C es:*
(AHR) @ 25°C = (AHE, 120) + (AHEMg0) - (AHE MgoH)2)

(AHR) @ 25°C = (-57.80 kcal/mol) + (-143.840 kcal/mol) - (-221.90 kcal/mol) = 20.30
kcal/mol (84.93 kJd/mol)

Es necesario corregir el calor estandar a 700°C, por lo que se utilizan los valores de Cp
de H,0, MgO y Mg(OH)z:

Cp H20 =8.22 + 0.00015T + 0.00000134T2  (298-2500 K)

JZ%® Cprzo = 23.93 ka/mol (5.72 keal/mol)

Cp MgO =10.86 + 0.001197T - 208700/T2 (273 -2073 K)

J17s €p MgO =33.10 kd/mol (7.91 kcal/mol)

Cp MgCO3 =18.2

Jos €p MgCO3 =51.40 kd/mol (12.28 kcal/mol)

El calor estandar de reaccion corregido a 700°C es: 84.93 kJ/mol + (23.93 + 33.10 -51.40
kJ/mol) = 90.56 kJ/mol

La integral de diferencia de entalpia para el Mg(OH), de la temperatura de alimentacién

(110°C) a la temperatura de calcinacion (700°C) es: f937833 Cp Mg(OH), dT =44.936 kJ/mol

Finalmente, a partir de los balances de materia se conocen los moles que entraron de
Mg(OH),, la conversién de la reaccion fue del 99%, por lo que se conoce la concentracion
de moles de salida de Mg(OH).. Por definicién el avance de reaccioén es :
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r= -X(NinMg(oH)z)/O'Mgcog > r= -099(1744 KmoI/Batch)/-l =17.27 Kmol

La razén de suministro de calor en el horno de Mg(OH); se encuentra en funcion de la
siguiente ecuacién

dQ/dt= 1 (AHr1, 973 K ) = N [ CpMg(OH), dT

dQ/dt = 17.27 kmol/Batch (90.56 kJ/kmol) + 17.44 kmol/Batch (44.94 kJ/kmol)

Q = 2,347,723.60 kJ/Batch para la calcinacién de 1018.99 kg de Mg(OH).

Suponiendo perdidas de calor por un 10%, el calor suministrado para compensar estas
pérdidas fue de 2,582,495.96 kJ/Batch, este calor sera suministrado por vapor de alta
presion el cual aporta 1755.73 kJ/kg, por lo que son necesarios 1470.89 Kg de Vapor
de alta presién/Batch para suministrar esta energia por Batch.
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ANEXOS lIl. SELECCION DE EQUIPOS DE PROCESO

La seleccion de equipos fue un paso determinante para minimizar los costos del proceso,
para ello se cotizaron equipos con los proveedores: Rotolplas, EddyPump Coorporation,
FEECO Internacional, Técnicas de Filtracién S.A. (TEFSA), Komline-Sanderson, Henan
Zhengzhou Mining Machinery Co., Ltd. (ZK CORP.)

El anico requerimiento para el disefio del reactor es que el material sea resistente a la
corrosion, este hecho incrementa los costos debido a que el material sugerido para la
construccién del horno es acero inoxidable, sin embargo, debido a que se trabaja a
temperaturas y presiones ambiente, una opcion de disefio son los tanques de polietileno
alta densidad, el catdlogo del proveedor Rotoplas ofrece disefios de equipos para la
industria, en donde se sugiere el tipo de reforzamiento (Ver Figura 28) del equipo de
acuerdo al tipo de quimico a utilizar, para nuestro proceso seria necesario un
reforzamiento del 20% debido a la densidad de la salmuera es de 1.26 g/cm?®. En este
mismo manual se cuenta con una guia de resistencia quimica para el polietileno alta
densidad de acuerdo con el quimico a utilizar, ver Figura 29.

Color, Nomenclatura Densidad (g/m?]
de refuerzo < simacenar
Estandar Sin Refuerzo 1.00- 1.20
20% Reforzado 1.21-1.50
40% Reforzado 1.51-1.90
Mo se recomienda

Figura 28. Consideracion de refuerzos de acuerdo con la densidad de la sustancia

A partir de este analisis se comprobd los quimicos a emplear en nuestro proceso
presentan compatibilidad con el PEAD, por lo que un reactor fabricado en este material
seria mas econdémico. Las tolvas presentan un disefio cénico lo que facilita el vaciado de
las soluciones almacenadas, ademas son utilizadas en los sistemas de tratamiento de
aguas y son fabricadas en capacidades de hasta 25 m* el disefio se puede apreciar en
la Figura 30. El costo de una tolva de entre 15 — 20 m? tiene un costo promedio $150,000
— 200,000 Mxn. 4
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Guia de resistencias quimicas para polietileno de alta densidad

NS= No satisfactorio, no se recomienda . " ]
Nomenclatura ) ND= Mo se tienen datos disponibles
emplear PEAD para esta aplicacion pa
Resistencia al Tipo de empague .. .
. - Conexion sugerida Refuerzo (%)
Quimico o atague guimico sugerido
disolvente (%) 20°c | eo0c v=viton | e=EPDM | PP=polipropileno | Otra Temperatura Temperatura
20°C 60°C
1| Acetato de amilo 100% 151 HS = = = = NS HS
Acetona S S = e FE = Q [1]
3 | Acetato de sodio saturado 5 5 = e FE = Q 0
4 | Acetato de etile 100% HS HS = = = = ﬁ
5 | Acetato de plomo Saturado 5 5 = e PP =
Aceites y acido
6| praen, s 1S - - - - 0 0
7 | Aceite de alcanfor D D = = = = HD HD
8 | Aceite de castor HD D = = = = HD HD
9 | Aceite combustible NS HS - - _ _ s
10 | Aceite de linaza 15 1S = = = = Hs NS
Aceite de semilla
u de algoddn s s v - PP - o 0
12 | Aceite lubricante LS HS = = = = NS NS
13 | Aceites minerales 5 1S ¥ = PP = Q NS
Aceite para
14 | transformadar s 1S _ _ _ _ — LE
15 | Acido arsénico 100% HD HD = = = = HD HD

Figura 29. Guia de resistencia quimica para PEAD

VISTA SUPERIOR

Las Tolvas de 600, 1,100
1,300y 1,4001
no poseen "Hombros"
@n su estructura.

VISTA FRONTAL

VISTA INFERIOR

D H
'

Ko =

Figura 30. Disefio de Tolvas

Una opcion diferente al sistema de agitacion dentro del reactor con una propela es
realizar recirculacién constante para que las mezclas se encuentren en continuo
contacto, esto se puede lograr empleando bombas para lodos ver Figura 31, una bomba
con capacidad de 68.10 m®h nos ofrece la posibilidad de realizar un recirculado total de
todo el volumen del reactor 4-5 veces, estas bombas tienen un costo de $19,050.00 Mxn.
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Commercial Slurry Pump - 2 Inch

MIN FLOW 15 GPM

MAX FLOW 300 GPM

HEAD RANGE Up to 200 ft

DISCHARGE SIZE 2inch

SUCTION SIZE 3inch

SOLIDS HANDLING Solids up to 1.5 inches

MAX SPEED 1800 RPM

PERCENT SOLIDS Up to 40-70% Solids e e gy bRy ooy Fhoti o
PARTS STANDARD MATERIALS

ROTOR High Chrome 28%, Ductile Iron, Stainless Steel, Duplex Stainless - Various sizes and custom metals available.
VOLUTE CASING High Chrome 28%, Ductile Iron, Stainless Steel, Duplex Stainless - Custom metals available.

SHAFT Chromemoly or Stainless Steel

MECHANICAL SEAL Dual Tungsten or Silicon Carbide Mechanical Seal with Self Contained Seal Flushing System

BEARING HOUSING Ductile Iron or Stainless Steel

Figura 31. Bomba para lodos

El disefio de filtros rotatorios a vacio y hornos rotatorios no es tan sencillo ya que para
ello se necesita una serie de variables que necesitan ser determinadas a escala planta
piloto, los proveedores anteriormente mencionados, antes de dar precios de equipos
sugieren procesar muestras en sus laboratorios de pruebas, esto con el fin de disefiar el
proceso lo mas apegado posible a nuestras necesidades.

De acuerdo con las necesidades del proceso de filtracion y lavado de la torta, el filtro que
presentan mayor versatilidad es el filtro de tambor rotatorio a vacio (Figura 32), dentro
de las ventajas que proporciona este filtro de acuerdo con los fabricantes (TEFSA y
Komline-Sanderson) se encuentra:

e Son filtros totalmente continuos, no presenta tiempos muertos en su operacion

e Ofrecen la posibilidad de realizar lavados continuos de la torta por aspersiéon

e Funcionamiento mecanico, simple y seguro evita averias y permite un facil
mantenimiento y limpieza

e Poco espacio requerido para su instalacion



Figura 32. Filtro rotatorio a vacio (Catalogé TEFSA S.A.)

Ademas, ofrecen la posibilidad de disefiar el proceso con separacion filtrado y del agua
de lavado, de esta manera la solucion filtrada no se diluye y el agua de lavado puede ser
tratada y reutilizada. Los proveedores reportan que es posible separar solidos con una
eficiencia de hasta el 99%, asi mismo es posible reducir la humedad de la torta. Por
ultimo, otra de las ventajas es que este tipo de filtro permiten el lavado de la torta, lo cual
es determinante para minimizar las impurezas de NaCl en nuestro producto final.

Existen varios sistemas de descarga de la torta en base al espesor, consistencia y
estructura de estas. El tipo de descarga recomendado por el fabricante Komline-
Sanderson para tortas de MgCOs/Mg(OH), es: Descarga Flexiblet® y descarga por
rodillos, ver Figura 33, la primera cuenta con una correa de filtro que pasa sobre un rodillo
de descarga de velocidad variable con hélice elevada para una eliminacion positiva de
la torta, la segunda esta equipada con un medio filtrante para retener particulas muy
pequefias.

Flexibelt® Discharge Roll Discharge

o FILTER
CAKE

FILTER
MEDIUM

. __FILTER
. MEDIUM

FILTER
" CAKE

KNIFE

/ < BLADE

SPRAY—~> |
WASH

Figura 33. Sistemas de descarga de torta (Catalogo Komline-Sanderson)
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Para la seleccién del tipo de horno, fueron consultados los manuales de los fabricantes
FEECO INTERNATIONAL, Henan Zhengzhou Mining Machinery Co., Ltd. (ZK CORP.)

37,38

A partir de la informacion consultada se concluy6 que el disefio mas adecuado para
nuestro proceso, son los hornos directos (Figura 34), ya que nuestro producto no
presenta problemas (contaminacion) al estar en contacto con los gases de combustion,
ademas de que el proceso de combustién indirecta (Figura 35) es menos eficiente por
las pérdidas de calor.

DIRECT-FIRED ROTARY KILN

crose-up
DRIVE ASSEMBLY

Figura 34. Horno rotatorio de combustién directa.

INDIRECT-FIRED ROTARY KILN

riot reeching —

Acvancing
Faghts

Figura 35. Horno de combustion indirecta

Debido a la baja eficiencia que presentan los hornos de tipo humedos, se agregé un area
de precalentamiento, donde el objetivo fue precalentar la torta y evaporar el agua
presente, logrando de esta manera hacer mas eficiente el proceso de calcinacion.*’
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