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Manejo de la salinidad en aguas asociadas de
produccion de la industria petrolera

Managing salinity in water associated with petrol industry
production

Carlos Alberto Guerrero Fajardo,' Sandra Escobar C,>2 Diego Ramirez N°

RESUMEN

En este articulo se presenta el disefio conceptual de una alternativa complementaria de la solucién al manejo de
las aguas asociadas de produccién dentro de un marco ambiental y técnico factible, cuyo fin es la recuperacién
de la sal de mayor porcentaje, mediante un proceso de cristalizacién fraccionada tipo |.Para plantear y analizar
la alternativa de trabajo con las aguas asociadas de produccién provenientes de las estaciones La Gloria, La
Gloria Norte y Morichal, pertenecientes a la Asociacién Casanare, dado que las anteriores producen un efluente
con alto contenido de sales, la propuesta estd enfocada al tratamiento del 30% del volumen de agua asociada
producida, esperada para el afio 2000 (1239 m3/dia) en los campos de estudio.El proceso permite recuperar
un 92% de NaCl presente, equivalente a 0.918 Ton/h, con una pureza del 97%.Para garantizar la calidad del
producto final y aprovechar las facilidades del campo, se proponen sistemas de aireacién y evaporacién previos
a la etapa de cristalizacién.

Palabras clave: agua, salinidad, cristalizacién.

ABSTRACT

This article describes a conceptual design for handling an oilfield’s industrial wastewater; its objective was to use
type-1 fractioned crystallisation within a feasible environmental and technical framework for obtaining the highest
percentage of salt.La Gloria, La Gloria Norte and Morichal (all belonging to the Casanare department association)
stations were used for planning and analysing this handling alternative as they produce high salt-containing
industrial effluent.This alternative was focused on treating 30% of the total volume of the associated water so
produced. This volume is expected to be 1239 m3/d in 2000 in the oilfields being studied here. The process
allows 92% retrieval from present NaCl (0.918 Ton/h), having 97% purity. Evaporation and aeration systems
should be set prior to the crystallisation stage as a means of guaranteeing final product quality and making good
use of the field’s facilities.
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Introducciéon

Las aguas asociadas de produccién se pueden definir como es su factibilidad para inyectar el total de agua producida,
el fluido que ademas del gas puede acompanar al petré- esta alternativa se convierte en la medida més efectiva des-
leo durante la etapa de explotacién (Avellaneda, 1960). de el punto de vista ambiental, a pesar del alto costo de
Desde el punto de vista fisico-quimico, se caracteriza adecuacion. Sin embargo, la inyeccién no debe tomarse

como una regla general de manejo, ya que su comporta-
miento esta influenciado por muchas variables, entre las
que estan principalmente la permeabilidad de la formacion
En la actualidad su manejo se enfoca a dos procesos princi- Y 1a compatibilidad inica y mecanica entre el agua de for-
palmente, 6smosis inversa e inyeccion, siendo este Gltimo macién y el agua de inyeccién.

el mas difundido en el dmbito mundial. Si ha existido un Un aspecto clave en el estudio de tratamientos y dispo-
estudio del proyecto de inyeccion detallado, cuyo resultado  sicién de agua asociada en superficie es la disminucion

principalmente por su alta salinidad, llegando a ser hasta
tres veces mas salina que el agua de mar.

1 Quimico, profesor del Departamento de Quimica, Universidad Nacional de Colombia, Bogotd, D.C., e-mail: caguerrerofa@unal.edu.co.
2 Ingeniera quimica de la Universidad Nacional de Colombia, Facultad de Ingenieria.
3 Ingeniero quimico de la Universidad Nacional de Colombia, Facultad de Ingenieria.
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en la carga i6nica del agua a disponer, mediante la precipita-
cién de las sales presentes por medio de un proceso que
implica operaciones unitarias de aireacién, evaporacion y
cristalizacion, con el fin de obtener un producto de alta pu-
reza (Fitch,1970; Meyer,1949; Slater,1989). La etapa de ai-
reacion estd basada en un proceso de oxidacion total, el
objetivo es reducir la carga de DBO, y oxidar el hierro di-
suelto junto con otros elementos de menor proporcién. La
segunda etapa es la de evaporacién, en donde el disefio del
equipo se fundamenta en los principios de calor radiante y
se caracteriza por la utilizacién de los gases de combustion
del gas natural. La dltima etapa es la de cristalizacion fraccio-
nada con el fin de separar desde la solucién la sal de mayor
porcentaje, el NaCl en este caso (Carvajal, 1986). Su disefio
se basa en estudios cinéticos del comportamiento del cristal
para soluciones con elevada concentracién de NaCl.

El resultado que se espera de este proceso es el de obte-
ner un producto de unas especificaciones comercialmente
aceptables, que traiga beneficios econémicos, los cuales
puedan contrarrestar en algtin porcentaje los costos eleva-
dos del proceso de inyeccién y de esta forma ser comple-
mentario a este. Ademas, facilidades como el gas produci-
do en el campo petrolero reducen ampliamente los costos
energéticos para la adecuacion del sistema propuesto.

Parte experimental

Identificacion del sistema.

Se concluye que los principales iones constituyentes son:
Na*, Ca**, K*, Mg** y CI, por presentar una mayor pro-
porcién comparada con los restantes (Tabla 1).

Por lo tanto, este analisis preliminar establece el siguien-
te sistema: NaCl — CaCl, — KCl — MgCl, — H,O (Asarsson,
partes | y 11,1950).

Curvas de densidad y temperatura de ebullicion vs
porcentaje de agua evaporada.

El objetivo principal es establecer el comportamiento de
la precipitacion de sales presentes para un determinado
porcentaje de agua evaporada.

El procedimiento experimental es:

* Establecer volumen inicial y pesarlo. Se trabaja con
muestras de 3 L de agua asociada.

* Llevar el volumen establecido a temperatura de ebu
llicién con agitacién.

* Tomar muestras de la solucién en ebullicién en una
probeta de 10 mL , previamente calentada y pesada;
se pesa a temperatura ambiente. Esta densidad se re-
fiere a la del agua obtenida por diferencia entre el
peso de la probeta vacfa con tapa y la probeta llena
de agua destilada hasta ebullicién. Esta se pesé a tem-
peratura ambiente.

* Evaluar en esta muestra los componentes principales
del sistema seleccionado, mediante los anélisis des-
critos en la Tabla 2.

* Se regresa el contenido de la probeta al recipiente y se

repite el proceso hasta llegar al 10% de agua evaporada.

Tabla 1. Agua asociada.

ANALISIS FiSICOQUIMICO DEL AGUA ASOCIADA DE PRODUCCION

PARAMETRO RESULTADO PARAMETRO RESULTADO
Color (unidades). 38 Dureza total (mg/l CaCQs) 7.586
Turbiedad (unidades) 170 Dureza de calcio (mg/l CaCO,) 6.986
pH 71 Dureza magnesio (mg/l CaCQ 600
Alcalinidad total (mg/l CaCQ;) 343 Hierro total (mg/l Fe) 12
Conductividad (umho/cm 25°C) 39.300 Cloruros (mg/I Cl) 21.340
Sélidos totales (mg/l) 48550 Sodio (mg/l Na) 7.996
Solidos disueltos (mg/l) 47.200 Potasio (mg/l K) 177
Sulfatos (mg/l SO4) 0 DBOs(mg/l G,) 300
Carbonatos (mg/l CaCOs) 0 Fenoles (mgl/l) 74
Bicarbonatos (mg/l CaCO; ) 343 Bario (mg/l Ba) 40

Fuente: ILAM, los autores

El procedimiento de evaporacién se repitié varias veces,
con el fin de obtener reproducibilidad en los datos; a conti-
nuacion, se observan los mas representativos de esta etapa.

Tabla 2. Métodos de andlisis

PARAMETRO METODO PARAMETRO METODO
CLORUROS NITRATO DE PLATA POTASIO ABSORCION ATOMICA
DUREZATOTAL |VOLUMETRICOCONEDTA | CALCIO VOLUMETRICO CON EDTA
MAGNESIO VOLUMETRICO CON EDTA

POR DIFERENCIAY
SODIO CORROBORADO POR
ABSORCION ATOMICA

Fuente: los autores (Merck,1990).

EVAPORACION CONTROLADA

T. EBULLICION. - IND. REFRACCION - DENSIDAD

108,

g
o
E -
106 i
132
o 104 b 0
>
: 127 -
2 102 // t F
g /- i
g 122 £
= 100 2%
= g
H _ﬂ 117 4
m 98 . [y
u i
) i 1z
g
9 //// LA
92 ﬁ/ 102
% 10%  20%  30%  40%  80%  60%  70%  80%  S0%  100%
AGUA EVAPORADA
‘*Tebu\licién —— Densidad —s— Ind refraccién |
EVAPORACION  CONTROLADA
ANALISIS
140000 000
120000 >
5 =]
2 =
G 100000 % g8
4 25
2 g0000 o=
b g =
=] >< 4000 EE
g
S 60000 =
=] o
= 40000 o
£ // 2000
[
20000
e e i ﬁ":’ér:’?/: o—o—o'0
0% 20% 40% 60% 80% 100%

AGUA EVAPORADA

‘ — Sodio —aCalcio —s— Magnesio —%— Potasio |

Figura 1y 2. Evaporacién conrolada

2 8 REVISTAINGENIERIA E INVESTIGACION No (59). VOL: 25 No.3 DICIEMBRE DE 2005




GUERRERO , ESCOBAR ,RAMIREZ

E

analisis de los resultados obtenidos es el siguiente:

* Entre el 80% y 92% de agua evaporada se presenta el
mayor aumento en los valores de las propiedades fisi-
cas medidas. De igual forma, hay un incremento de
la concentraciéon de las sales analizadas que influye
en el comportamiento de las propiedades descritas.

* El ion sodio presenta un maximo de concentracién
entre el intervalo de 91% a 93%; su descenso brusco
después de este valor asegura el comienzo de su cris-
talizacién. El resto de componentes permanecen en
solucién, incrementando su concentracion.

* Las propiedades medidas tienen un comportamiento
de estabilidad en el anterior intervalo que ratifica el
posible inicio de la cristalizacién del cloruro de sodio,
ya que al existir menos cantidad de sales solubles la
presion de vapor aumenta y la temperatura de ebulli-
cién disminuye. De igual forma, existe una velocidad
de precipitacién que compensa la pérdida de solven-
te y, por lo tanto, la densidad tiende a estabilizarse.

e El inicio de la cristalizacién en el intervalo de 91% a
93% es debido a la sobresaturacion de la solucién con
respecto a la sal (NaCl) que precipito.

Caracterizacién del precipitado vs el porcentaje de
agua.

El objetivo de esta etapa es la determinacién cualitativa y
cuantitativa de la sal o mezcla de sales que precipitan a
un determinado porcentaje evaporado de agua.

* El procedimiento utilizado es similar al anterior, con
la diferencia de que en cada punto en que se recoge
la muestra del sobrenadante, se retira el precipitado
formado mediante una precipitacién en caliente (va-
cio) y se analiza. La Tabla 3 presenta los resultados
mds representativos.

Para manejar esta situacion se realizé una filtracién a través
de un filtro membrana de 0.45 mm, cuando transcurria
una evaporacién del 60% del agua a agitacién constante.
Esta condicion de operacién se establecié de acuerdo con
un informe de literatura especializada, el cual establece
una concentracién de 0.8 M (46.760 ppm) de NaCl para
lograr la maxima floculacién de hierro (Sholkovitz,1981).

Ruta de cristalizacion.

Para establecer la ruta de cristalizacién es indispensable
disponer del diagrama de fases del sistema NaCl — CaCl,
- H,O. En la Tabla 4 se muestran los datos de solubilidad
del sistema de estudio, y en la Figura 3 se muestra el
diagrama de fases.

Tabla 4. Sistema NaCl - CaCl, datos de solubilidad

0°C 25°C
gr por 100 gr por 100
gr. Sol. Sat. FASE SOLIDA gr. Sol. Sat. FASE SOLIDA
CaCl, NaCl CaCl, NaCl
0 26.23 NaCl 45.6 0 CaCl,.6H.0
13.8 14.6 “ 0 26.8 NaCl
26.6 4.6 “ 273 47 “
314 2.6 324 28
34.4 14 35.6 14
376 11 NaCl + CaCL,.6H:0 435 1 NaCl + CaCk.6H.0
50°C 94.5°C
gr por 100 gr por 100
gr. Sol. Sat. FASE SOLIDA gr. Sol. Sat. FASE SOLIDA
CaCl, NaCl CaCl, NaCl
57 0 CaCl».2H,0 58.1 0.8 CaClz.2H,0 + NaCl
56.3 0.9 CaCl,.2H,0 + NaCl 57.4 11 NaCl
30.9 36 NaCl 45.7 13 “
15.1 13.2 “ 328 43 “
3.3 244 “ 15.3 15 “
0 26.8 “ 1.5 18.1 “

Fuente: Seidell ,1965).

Este diagrama de fases permite clasificar el siste-
ma como uno de tres componentes tipo | con
existencia de hidratos.

Tabla 3. Precipitacién vs agua evaporada
PORCENTAJE EQUIVALENTES PRODUCCION PUREZA
FUENTE DE CRISTALES o
Evaporacion | ©f E-3 | Na' E-3 | Ca” E-5|Mg™ E-5| K E-6 @ %
92.00 1.637 1.592 291 1.273 3.075 8.231 97.45
EVAPORACION 94.00 1619 | 1.569 3.246 1375 | 3.193 15.230 97.17
CON AGUA
(INCLUYE 96.00 1690 | 1635 3.607 1513 | 3.831 18.345 96.94
MORICHAL) 98.00 1.685 1.616 4.309 2.135 4311 15.643 97.21
100.00 1.295 2.27E-4 9.84 E-4 7.514 9.028 27.523 18.40
92.00 1.725 1.678 2.268 2.145 2.479 7.316 97.56
EVAPORACION 94.00 1.738 1.68 2.897 2517 3.842 12.137 97.00
CONAGUA (SIN 96.00 1.746 1.687 3.123 2.246 4.841 15.161 96.89
MORICHAL) 98.00 169 1.581 2.954 1983 | 3278 13.871 97.63
100.00 1.19 1.605 2.35E-4 7.575 2.02E-5 23.894 14.29
Fuente: los autores
* Cabe resaltar que durante el proceso de evaporacién
controlada se present6 turbiedad del agua, producto FASES
de la floculacién del hierro, causada principalmente SOLIDAS

por fenémenos de interaccién quimica y electrostatica.
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Figura 3.Diagrama de fases Fuentes: Seidell, los autores.

29



MANEJO DE LA SALINIDAD EN AGUAS ASOCIADAS DE PRODUCCION DE LA INDUSTRIA PETROLERA.

Clasificacién de los sistemas de fases:

los sistemas de cristalizacién fraccionada comprenden
solutos que estan para ser separados, y un solvente des-
de el cual son selectivamente cristalizados. A los prime-
ros se les llama “sales”, y al dltimo “agua”.

Tres tipos basicos son reconocidos:

* Tipo I: solutos que cristalizan sin formar soluciones
sélidas o compuestos entre ellos mismos (sales do-
bles). Estospueden, sin embargo, formar compuestos
con el solvente (hidratos).

* Tipo Il: solutos que cristalizan como compuestos (sa-
les dobles).

* Tipo llI: solutos que cristalizan en soluciones sélidas.
Estos requieren de un andlisis complejo, donde los
métodos de separacién son andlogos a aquellos para
extraccion sélida — liquida.

Sistemas tipo I.

Las soluciones graficadas a lo largo de la curva a(1) — b(1)
estan saturadas con respecto al componente A; aquellas
a lo largo de b(1) — c(1) con el componente B. Los siste-
mas dibujados dentro de los limites S — a(1) — b(1) - c(1)
consisten de una solucién insaturada y no contienen fase
solida. Los sistemas graficados fuera de estos limites com-
prenden solucién saturada y cualquiera de las fases sélidas.

Figura 4.Comportamiento de las soluciones.Fuente:Ind. Eng.
Chem, 62-12-1979

Cualquier mezcla de A y B que tenga una razén A/B dife-
rente de aquella del punto b(1) puede ser separada a T(1)
en una mezcla de solucién y una cosecha de cristales A o
B, cualesquiera esté en exceso, ya sea por adicién o eva-
poracién del solvente.

Para evaluar el comportamiento de las etapas previas, se
desarrollé un seguimiento gréfico en la curva de solubilidad
del sistema, obteniéndose el peso de los cristales forma-
dos por cada intervalo, mediante balance de masas. (Ver
Tabla 5 y Figura 6).

Tabla 5. Ruta teérica

Composicion de la L o . %
Agua . Composicion en equilibrio | Produccién
solucién acumulado
evaporada NacCl (gr)
% NaCl | % CaCl; | % H,O | % NaCl | % CaCl, | % H,O

92 18.72 7.72 735 16.61 8.59 74.7 8.475 13.89
94 2047 | 976 |69.77 | 1586 | 10.1 | 74.04 14.06 36.95

96 21.03 | 13.69 65.28 | 12.64 14.72 72.64 17.57 65.75

98 19.78 237 56.52 | 5.37 27.44 67.19 16.075 92.11
100 4.805 100

Fuente: los autores
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Figura 5. Ciclos de evaporacién Fuentes: Seidell, los autores.

Balance de materia

Primera etapa. Partiendo de la composicién mostrada en
la Tabla 1 y el volumen de la muestra, las composiciones
de partida fueron:

. Peso total de la muestra: 3069 g

. NaCl: 60.99 g

. CaCl,:23.27 g

«  H,0: 2983¢g

. Impurezas: 1.74 g

En la Figura 3 se observa la influencia de este cuarto com-

ponente sobre la curva de solubilidad del sistema NaCl —
CaCl, - H,O.

Segln esta Figura, la composicion del punto de satura-
cién tiene las siguientes coordenadas:

. H,O: 76%
. NaCl: 17%
. CaCl,;: 7%

Partiendo de las composiciones iniciales, la cantidad
de agua que debe retirarse serd de: 2710.7 g, que
equivale al 90.87% del agua inicial.

Segunda etapa. Para un 98% de agua evaporada a 50°C,
la composicion de la solucién es:

*  HO: 56.52%
«  NaCl: 19.78%
CaCl,: 23.70%
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La composicién de la solucién en equilibrio es la siguiente:

. H,O: 67.19%

. NaCl: 5.37%

«  CaCl,:27.44%

Por lo tanto, la cantidad de agua retirada es de 2923.34 g

Tercera etapa. La produccion de cristales de NaCl es de
56.18 g, que equivale a un 92% de recuperacién. De acuer-
do con los resultados cuantitativos y cualitativos obtenidos
previamente, la pureza maxima del NaCl es de 97%. Su-
poniendo que las impurezas presentes en el producto son
principalmente CaCl,, el licor madre contiene 21.584 g de
CaCl,, 59.66 g de H,O, 4.805 g de NaCl y 1.74 g de
impurezas. En base libre de agua su composicion es:

. CaCl,: 76.73%
. NaCl: 17.08%
. Impurezas: 6.19%

Desde esta Gltima corriente, empezaria un nuevo pro-
ceso de cristalizacion fraccionada, enfocado a la des-
contaminacién del cloruro de calcio

Suspension mezclada con remocién de
producto mezclado (MSMPR)

Balance de masa.

Teniendo presentes los métodos para producir la
sobresaturacién necesaria en los procesos de cristalizacién,
se ha optado por un solo tipo de equipo: por evaporacion.

Los balances de masa para soluto y solvente, aplicados al
esquema, toman la forma:

Soluto: Dm /de= S.C, - S,C,- P (1)

Solvente: Dm/d o= S, - S, =S, (2)

M.y M son las masas de soluto y solvente en el equipo;
C, es la concentracién de la alimentacién y C, la concen-
tracién de saturacion a la salida; S, y S, son los flujos
masicos de solvente de entrada y salida; S, es el flujo
mdsico de vapor; P es la produccién de cristales.

VAPOR
}SE\

e RN
Rl 2

PRODUCTO S2
CRISTALES, P,
+

SOLUCION,C2

SOLUCION ALIMENTACION C1

Figura 6.Cristalizador continuo MSMPR Fuente: los autores

Considerando estado estacionario:
S, =S,+5S, (3)
P=S5C, -5C, (4)

Definiendo las variables M, masa de cristales por unidad
de volumen de suspensién; Q, , el flujo volumétrico de
suspensién en la descarga y e la fraccion de volumen de
solucién a volumen de suspensién, se tiene,

P=M xQ, (5)
E=1-M/d. (6)
Y=Q,xexds, =S, +SC, 7)

Siendo d_la densidad de los cristales y d_ la de solucién:

Si se define a como la razén del solvente evaporado res-
pecto al solvente alimentado, S,/S,, y empleando las rela-
ciones para M, y e, se llega a:

_ dsdc [Cl B (1 - a)CZ]
‘dlc (-G +d 0+ C)1-a)]  ©®

Esta ecuacion puede resolverse para una temperatura
de operacién dada y una razén de evaporacién conve-
niente. Las variables C, y d_ pueden expresarse en funcién
de la temperatura:

C,=a+ bt +ct’ + ........ , toC. 9)
d = d,exp (Am) (10

d, la densidad del agua pura, y el parametro A son fun-
ciones polinomiales de t:

dy=d, +dt+dt?+dt+ ... , t°C (11)
A=A +AL+AL +AL+ , °C (12)
Y m es la fraccién de peso en soluto:

m=CJ(1+C) (13)
Balance de energia

Involucra cambios de calor sensible de la solucién para
alcanzar la temperatura de operacién especificada y
los calores latentes de cristalizacion y evaporacion (Mc
Cabe, 1981).

Considerando un estado estacionario, el calor suministra-
do a un equipo de evaporacién es:

Q,=wep(t -t)+S5SQ -PQ (14)

Donde w es el flujo mdsico de solucion, C su calor espe-
cifico, t, y t, son las temperaturas de entrada y salida del
equipo, Q_ es el calor de cristalizacion y Q, el calor de
vaporizacién, ambos por unidad de masa.
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Balance de poblacién

los balances de masa y energfa no dan informacién sobre
la distribucién del tamafo de los cristales (DTC), impor-
tante caracteristica que debe considerarse en el disefio
de un cristalizador. Durante la cristalizacién se forman
continuamente cristales con su consiguiente crecimien-
to, estableciéndose una distribuciéon de particulas de di-
ferentes tamanos y edades, la cual depende directamen-
te de las velocidades de nucleacién y crecimiento. Como
se anoté en el capitulo anterior, la DTC puede lograrse
mediante el uso del concepto de balance de poblacién
(Perry, 1992).

Para esta distribucién, la masa total de cristales por uni-
dad de volumen de suspensién M, se obtiene como:

M, =d k[ f'Dl=6kd,[°(GT)’ (15)

donde, k, es un factor de forma volumétrico y la fraccion
acumulativa de masa de cristales de tamano menor o
igual a L:

(16)

— T —(1+ X+ X2+ X/6 ) exp (X
en donde X = L/CT.

La funcién de retencion M'(X) = 1 — M(X) representa la
fraccién masica de cristales retenidos a un cierto tamafo
especificado L. Esta funcién, junto con los balances men-
cionados y la cinética del proceso, ayuda a establecer el
método de disefio.

La distribucién de la fraccién de cristales en la suspensién
para cada tamano L es:

w(X) = Dm(X)/Dx = (X°/6) exp (-X) (17)

El maximo de la curva w(X) versus X corresponde al tama-
fio dominante o moda de la funcién:

=361

prom prom

=3CT (18)

De los "modelos ingenieriles", las velocidades de
nucleacién y crecimiento tienen las expresiones:

B=k MJIG, (19)
En donde k_ se puede estimar con la relacién:
k = B,exp (B,/T) T °K (20)

Dividiendo la ecuacién (20) por G y teniendo presente
que B/G representa la densidad de poblacién de ndcleos,
f°, se reemplaza en la ecuacién (15) y se obtiene:

M, = 6k k d M, iG"(GT)* 21
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Despejando GC:

Vs 1/i-1
G=|———r7 (22)
6k k d_(GT)

Esta dltima ecuacién puede resolverse una vez conocida
la temperatura de operacién y el término GT, el cual se
determina por iteracién de la ecuacién (16) para M'(X),
dada las caracteristicas del tamafio del producto.

Diseno.

Teniendo en cuenta lo anterior, se ha planteado una ruti-
na de disefio de un cristalizador por evaporacion y es la
siguiente:

* Una de las variables mas importantes para el diseno
de cristalizadores es la temperatura de operacion. Se
utiliza como criterio de optimizacién minimizar el vo-
lumen del equipo, a una temperatura de operacién
comprendida en un intervalo que permita hacer mini-
ma la formacién de incrustaciones en las paredes del
equipo. El criterio de seleccién para equipos de eva-
poracién es minimizar la evaporacion del solvente.

* Elegida la temperatura de operacién se calcula:

* Densidades de las soluciones de alimentacién y des-
carga mediante la ecuacién (10), expresada en Kg/m?.

* Concentracién de saturacién en la descarga, C,, expre-
sada en kg de soluto/kg de solvente, con la ecuacién (9).

* Variables independientes de la temperatura:

* Densidad de los cristales puros, d. en gr/cm?.

* Factor de forma k.

* Exponentes cinéticos i y .

* Razén de solvente evaporado a solvente alimentado, a.

* Con la informacién anterior se calcula la densidad de
la suspensién M, con la ecuacién (8), el flujo

volumétrico de suspension, Q, con ecuacién (7); y la
fracciéon de volumen de solucién, e con ecuacién (6).

* A partir de datos sobre las caracteristicas exigidas al
producto, como es el caso de la funcién de retencién
M’(X) hasta un cierto tamano L, se resuelve la ecua-
cién (16) por iteraciéon para X y como L es un dato, se
calcula GT como:

GT = L/X (23)

* De la ecuacién (23) se determina G y con este valor
se obtiene el tiempo medio de residencia y el volu-
men de suspension:

T=CGI/GyV=0Q,T (24)

* Como primera aproximacién, se puede suponer que
el didmetro del equipo sea similar a la altura del
nivel, asf:

D = H = (4V/p)'"» (25)
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Los valores obtenidos del volumen y condiciones de ope-
racion deben considerarse solo como una guia cualitativa
preliminar. El diseno industrial se basa en experimentos
de laboratorio y planta piloto, utilizando datos cinéticos
medidos en el intervalo deseado de sobresaturacién, con-
siderando las impurezas del sistema y la conFiguracién
real del proceso. Solo asi se lograrda un escalamiento de
cierta confiabilidad.

En la Figura 7 se observa la rutina planteada para el dise-
fio preliminar de un cristalizador de evaporacion.

INICIO

CALCULODET,Y # DE
ITERACIONES

1 FIN

INICIO DE ITERACION

l SUBRUTINA DE

CALCULO DE C2Y
DENSIDAD DE LA
SOLUCION

I

INICIO DE ]TERAQ]ON INTERCAMBIADOR
DE EVAPORACION ,[

I

RESOLUCION DEL B.
DE MAS

I

OBTENCION DE G Y ¢
DE VAPOR NO

DISENO DE UN

IMPRIME VALORES

NO

EVAPORACION
MINIMA

INCREMENTA T

GUARDAR VALOR

Figura 7. Subrutina de disefio del catalizador por evaporacién
Fuentes: Seidell, los autores.

Conclusiones

Experimentalmente se alcanzaron porcentajes cercanos al
90% de recuperacion de NaCl, con una pureza del 97%,
siendo esta afectada por la impregnacion de los cristales
con licor madre en el momento de su separacion.

Un proceso viable de cristalizacién se debe realizar entre
un 90% y 98% de agua evaporada, obteniéndose con-
centraciones de NaCl en el efluente final del orden de 0
- 1.060 Kg de NaCl/kg de solucién.

Los altos requerimientos energéticos para evaporar el
porcentaje de agua conducen al disefio preliminar de una
unidad de calentamiento continuo, basada en los princi-
pios de transferencia de calor por radiacién.
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