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. PRESENTACION

i. Resumen

Los requerimientos de agua potable van en aumento y su disponibilidad esta
presentando serias dificultades, debido al consumo irracional del sector
agropecuario, los dispendios industriales, las incontables fugas de las redes de
distribucion y la creciente contaminacion salina de los mantos friaticos.

Teniendo en cuenta la gran demanda de agua dulce a nivel mundial
y la escasez de la misma, la desalinizacion de agua de mar resulta una
de las técnicas mas viables en términos de sostenibilidad, para cubrir las
necesidades hidricas de la poblacion.

El presente proyecto, ofrece una vision general de la situacion de la
desalinizacion y hace referencia a las diferentes técnicas utilizadas en la desalacion
de agua de mar, centrandose sobre todo en el proceso congelacion.

ii. Objetivo General

Analizar el método de congelacion del agua de mar y sus diferentes opciones
tecnologicas para su desalinizacion, desde el punto de vista técnico y econdmico,
asi como sus diferentes impactos.

iii. Objetivos Particulares

e Conocer el estado del arte de la desalinizacion del agua de mar por medio
de congelacion en el mundo y en México.

e Sintetizar las ventajas de cada una de los sistemas de desalacion por
congelacion.

e Determinar la factibilidad técnica y econdmica de la aplicacion de este
proceso en México.
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1. INTRODUCCION

1.1. Problematica del abasto hidrico en el marco internacional y nacional

El acceso a cantidades suficientes de agua dulce para beber, usos domesticos,
comerciales e industriales es critico para la salud, bienestar, y la oportunidad de
desarrollo humano y econdémico. (WHQO, 2007). El crecimiento de la poblacion, la
industrializacion y la expansion de la agricultura de regadio en los ultimos decenios
han provocado un aumento drastico en la demanda humana de agua, en varios de
sus usos. Las principales fuentes inmediatas de agua dulce renovable para
consumo humano son los humedales (lagos, rios, etc.) y los acuiferos de aguas
subterraneas de poca profundidad. Aunque, por supuesto, las principales fuentes
de agua que alimentan los humedales y acuiferos provienen de otros ecosistemas,
principalmente montanas y bosques. En contraste, es muy poca la escorrentia que
proporcionan los ecosistemas cultivados y las zonas urbanas. Unos 1.400 millones
de personas viven en cuencas hidrograficas donde el consumo de agua supera los
niveles sostenibles, asi que el reto a nivel mundial es inmenso. (RAMSAR, 2008).

Uno de los factores que esta produciendo un alarmante deterioro de los
recursos hidricos disponibles (en su gran parte subterraneos), es debido al
creciente desarrollo industrial en los ultimos anos. Este deterioro se traduce en un
agotamiento del medio utilizado que obliga a recurrir a fuentes hasta el momento
no consideradas como de uso posible. De tal forma que muchas industrias estan
planteandose la necesidad de recurrir, @ agua de mar o a los acuiferos mas
profundos, de alto contenido salino (mayor de 2000 ppm de Total de solidos
Suspendidos). Por las mismas razones, muchas industrias se enfrentan a una
creciente y, por lo tanto, alarmante contaminacion salina de las aguas utilizadas, lo
que representa un aumento importante en los costos de operacion.

M Poca o no escasez de agua
M Escasez fisica de agua

Aproximandose a escasez fisica de agua
o Escasez de agua

No estimado

Ficgura 1 Distribucién de agua enel mundo



La situacion del agua en Meéxico no es la excepcion, ya que en 2005 la
disponibilidad promedio del liquido fue de 4,573 m3/hab/aﬁo, 53% menos que en
1970; Sin embargo, en el valle de México se registro para el mismo ano, la menor
disponibilidad por persona: 192 m> (INEGI, 2007).

1.2. Balance hidrico y disponibilidad del agua

Aunque el agua es el elemento mas frecuente en la Tierra, unicamente 2,53%
del total es agua dulce y el resto es agua salada. Aproximadamente dos terceras
partes de ésta agua dulce se encuentran inmovilizadas en glaciares y al abrigo de
nieves perpetuas, con lo cual ni siquiera alcanza al 1% disponible para el consumo.
(UNESCO, 2003,).

Actualmente 26 paises del mundo sufren problemas de escasez (300 millones
de personas), y la prevision para el ano 2050 es que sean 66 paises los afectados
por esta escasez. Figura 2; (Buros, 2000). Uno de los mayores retos es encontrar el
modo de satisfacer las necesidades hidricas de 8 mil millones de personas y al
mismo tiempo proteger los ecosistemas hidricos que sostienen nuestras economias
y una parte tan importante de la vida del planeta. (Postel, 2005).

~
Natural TARWR
km” per year

oo -
[ BERY
hor-00
[J2m-s00
] 501-1.000
[ 001-5.000
I 500110000

Figura 2 Disponibilidad del agua en el mundo
Fuente: Fernandez-Jauregui, 2006

En México, adolecemos de grandes problemas relacionados con el agua, se
puede mencionar, entre ellos, la carencia de infraestructura y la falta de capital
para conservar la ya implementada. La contaminacion en nuestros cuerpos de
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agua es alarmante y se agrava este problema por la falta de financiamiento, de
legislacion y de cultura.

1.2.1. Problematica del agua en México.

En México, adolecemos de grandes problemas relacionados con el agua, se
puede mencionar, entre ellos, la carencia de infraestructura y la falta de capital
para conservar la ya implementada. La contaminacion en nuestros cuerpos de
agua es alarmante y se agrava este problema por la falta de financiamiento, de
legislacion y de cultura.

México tiene una superficie de 1,967,183 km”. El agua se distribuye de una
forma muy irregular en el pais: de la superficie total, el 56% es arido o semiarido, es
decir, los estados del norte abarcan el 50% de la superficie y alli llueve solo 25% del
total. En la parte angosta del pais, que ocupa el 27% del territorio, cae la mayoria
del agua de lluvia (49.6%) en los estados del sur-sureste (FEA/CEMDA, 2012).

Atmosfera

Evapotranspiracion
1089 km?/afio

Lluvia
1 489 km*/ano

Uso agricola de temporl = agua verde 4
Recarga natural de acuiesos 70 km*/afio

Escurrimiento natural
medio superficial intemo

329 km’/aio

Importaciones® Exportaciones®
50 km?/afio 0.43 km*/ano

Figura 3 Disponibilidad anual en México
Fuente: Subdireccion General de Programacion. Conagua. 201 1.

Anualmente México recibe del orden de 1,489 miles de millones de metros
cubicos de agua en forma de precipitacion. De esta agua, se estima que el 73.1% se
evapotranspira y regresa a la atmaosfera, el 22.1% escurre por los rios o arroyos, y el
4.8% restante se infiltra al subsuelo de forma natural y recarga los acuiferos.
Tomando en cuenta las exportaciones e importaciones de agua con los paises
vecinos, asi como la recarga incidental (véase glosario), anualmente el pais cuenta
con 460 mil millones de metros cubicos de agua dulce renovable. La figura 3
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muestra los componentes y valores que conforman el calculo del agua renovable.
La disponibilidad natural del agua en el pais muestra grandes contrastes; en las
zonas con superficie arida o semiarida, se presentan apenas el 32% de los
escurrimientos, se encuentra el 76% de la poblacion del pais, 90% de la irrigacion,
70% de la industria y se genera el 77% del producto interno bruto (ONU, 2007).

México esta catalogado a nivel mundial, entre los paises con disponibilidad de
agua Baja (entre 1,000 y 5,000 m3/habitante/aﬁo), y la tendencia indica que esta
ira disminuyendo a medida que la poblacion crece.

El crecimiento poblacional y por ende econdmico en nuestro pais se ha dado
en zonas geograficas en donde el recurso hidrico es gravemente escaso, lo que ha
ocasionado que el problema ya sea palpable incluso en zonas en donde tiempo
atras ni se percibia, por lo que actualmente el volumen demandado es mayor al
suministrado; la competencia por el agua en México ya es una causa grave de
conflictos dandose tanto a nivel estatal como entre las mismas ciudades y
municipios.

Para solucionar este problema, se han desarrollado métodos y procesos
convenientes para la gestion del agua en el mundo, entre ellos:

a) Construccion de presas, que colectan y mantienen el agua para usarla
después. Los principales problemas son el fallo por su diseno estructural, operacion
0 actividad sismica, que provocan un impacto ambiental negativo.

b) Explotacion de agua subterranea, la cual resulta cada vez mas costosa por el
uso de equipo complejo, personal calificado y por encontrarse ésta a mayores
profundidades), Asi mismo esta practica crea problemas de hundimiento,
desertificacion, intrusion de agua salada, y dispersion de la contaminacion.

) Importacion. Transportar agua de areas remotas a traveés de cualquier
medio, pero esta opcion acarrea problemas de competencia y costos elevados.
d) Reuso del agua. Usar los efluentes para uso en sectores donde su calidad es

aceptable (UNEP -SPAGC, 2002), aunque la contaminacion quimica y bioldgica
son de considerarse y exigen un monitoreo cercano de personal calificado. Por otro
lado su tratamiento requiere relativamente grandes extensiones de tierra y un alto
nivel de operacion y mantenimiento.

e) La desalacion de agua permite el abastecimiento de agua adicional para
satisfacer las demandas de agua potable de alta calidad y pudiendo sustituir a las
aguas subterraneas sobreexplotadas o contaminadas. (Minton, 2003). En general,
frente a los recursos convencionales de obtencion de agua dulce, es un recurso
seguro que se puede localizar cerca del sitio consumo, su tiempo de construccion
es minimo y acarrea menos problemas medioambientales y sociales. Dado que usa
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mas energia y personal calificado, la desalacion resulta ser un proceso caro, sin
embargo los recientes avances tecnoldgicos la hacen cada vez mas accesible.

1.3. El mar como fuente de abastecimiento

Si consideramos que tenemos en el mundo mucho mas agua salada que agua
dulce y una vez analizada la problematica en lo referente al agua dulce en el
mundo y en nuestro pais, se comprende claramente que resulta necesario recurrir
a todos los recursos posibles con el fin de lograr aportes de agua que cumplan con
los requerimientos para el uso y consumo humano.

Uno de los procesos que permiten ese aporte es la desalinizacion de agua de
mar y agua salobre, que en la actualidad han incrementado potencialmente las
esperanzas para cubrir las necesidades futuras del agua.

El uso del agua de mar como fuente de agua dulce es un viejo sueno de los
seres humanos, especialmente los que viven en las zonas aridas del planeta. Esta
idea ha fascinado a muchas generaciones, y también ha causado frustracion
debido a los numerosos obstaculos tecnologicos, economicos y ambientales que
deber ser superados para poder lograrlo.

1.3.1. Histérico de la desalacion

Desde tiempos remotos, la historia proporciona datos sobre las técnicas y los
meétodos que se han probado para desalar el agua de mar. En IV aC, Aristoteles
describe un método para producir agua potable por evaporacion de agua de mar.
San Basilio (329-379 dC), un lider religioso griego, escribio “Los marineros hierven
el agua de mar, la recogen el vapor con una esponja para escurrirla y saciar su sed”.
En el siglo VII, un quimico Iraqui, probablemente Djabir Ibn Hayyan (721-815),
escribioé a cerca de la teoria de la destilacion. Miles de anos despues, el gobierno
Britanico hizo uso de éste estudio Arabe. Ellos patentaron en 1869 el proceso fisico
descrito en €l y luego construyeron la primera torre de destilacion basada en dicho
invento. En 1675 fue registrada una patente de desalinizacion de agua. En 1872, C.
Wilson, un ingeniero sueco, construyo una planta desalinizadora en Chile, con
destilacion solar en una parcela de 4,757 m? con una capacidad de 22.5 m3/d|'a,
(Zarza Moya, E, 1997), En el Nuevo Mundo, ademas, Thomas Jefferson, cientifico y
estadista, mostro la primera torre de destilacion de agua de mar, instalado en un
barco, para ayudar a los marineros revolucionarios que luchaban en la guerra de la
emancipacion de Inglaterra. La primera planta desalinizadora en la parte
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continental, fue construida por una compania Norte-Amercana, Griscom-Russel en
1930, (Garcia, C., 2006).

De acuerdo con 22°. Inventario Mundial de Plantas desaladoras, de DesalData
IDA, en 2009, habia 14,451 plantas construidas alrededor del mundo con una
capacidad de produccion de 59.9 millones de metros cubicos por dia, distribuidos
en 120 paises. Sin embargo, la capacidad real para producir agua desalada debe
ser menor, porque éste dato, incluye la capacidad de produccion de muchas
plantas fuera de servicio. Las naciones Unidas (ESCWA, 2001) informd que al
principio del siglo XXI, la produccion mundial de agua desalada estuvo alrededor
de 26 millones de metros cubicos por dia distribuidos en mas de 120 paises. Esta
capacidad de produccion se ha casi duplicado en la ultima década. Se ha estimado
que el mercado global de desalacion para los siguientes 20 afnos sobrepasara los
70 billones de dolares americanos. Para el periodo 2000-2005 se ha obligado a un
aumento en la capacidad de produccion de agua desalada a 5.3 millones de
metros cubicos por dia. (ESCWA, 2001).

1.3.2. La desalaciéon en México

México cuenta con mas de 11,000 mil kilometros de litorales, alrededor del 68%
de estos corresponde a las costas e islas del océano Pacifico y Golfo de California, y
32% a las costas, islas y cayos del Golfo de México y mar Caribe. Ademas la zona
maritima mexicana cuenta con 500 mil kildbmetros cuadrados de plataforma
continental; 16 mil kilbmetros cuadrados de superficie de estuarios y cerca de
12,500 km?de lagunas costeras. Lo anterior, junto a derechos sobre amplias zonas
maritimas, le asegura a México una riqueza potencial que tienen pocos paises en el
mundo. (Fuentes, M., 2002).

Hasta diciembre del 2007, se contabilizaban en Meéxico 435 plantas
desaladoras ubicadas en 320 sitios; de las cuales casi en su totalidad son utilizadas
para fines turisticos, con una capacidad instalada nacional de 311 377 m3/d, de las
cuales mas del 50% pertenecen a particulares. Los estados que presentan un
crecimiento importante en la instalacion de desaladoras son Quintana Roo y Baja
California Sur, por los nuevos desarrollos turisticos proyectados, seguidos de
Coahuila. El estudio técnico y econdmico de los procesos evaluados muestra que la
Osmosis inversa es la opcion mas econémica para desalar agua de mar y salobre,
debido a las nuevas técnicas de ahorro de energia y al material de las membranas,
obteniéndose costos hasta de 0.32 USD/m3 tratado. En lo referente a los sistemas
de desalacion por energias no convencionales, para el caso de México, los costos
son altos e inclusive los acoplados a los sistemas convencionales de desalacion. Los
rendimientos de la destilacion solar estan alrededor de 10 |I/m2 de destilador solar,
por lo que estos sistemas se recomiendan para comunidades pequenas e inclusive
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familiares. (Fuentes, 2003), (Ramirez, 2006) La tabla siguiente, presenta el total de
plantas desaladoras en México y su distribucion territorial (2007-2008).

[Los recursos hidricos en México. Felipe I. Arrequin Cortés. Subdirector General
Tecnico, CNA. Profesor UNAM. Presidente de la AMH].

Tabla 1 Plantas desaladoras en México

Sitios donde , Capacid
e Bl Ngmero : % _ad maxima
. de unidades  Nacional instalada
desalinizadoras 3
m~/d
Baja California 23 38 8.74% 24 14 51,938
“ur Baja California |, 73 1678% | 53 | 20 | 36971
Campeche 8 19 4.37% 14 5 5,456
Coahuila 31 33 7.59% 23 10 7,668
Colima 17 18 4.14% 2 0 2,856
Edo. de México 3 4 0.92% 2 2 7,000
Distrito Federal 14 17 3.91% 12 5 95,471
Durango 26 26 5.98% 13 13 868
Guerrero 6 6 1.38% 3 3 2,355
Jalisco 3 4 0.92% 3 1 2,865
Morelos 2 21 4.83% 21 0 110
Nuevo Leon 5 5 1.15% 5 0 2,847
Oaxaca 1 4 0.92% 4 0 14,256
Quintana Roo 79 124 28.51% 73 51 53,339
San Luis Potosi 1 1 0.23% 1 0 60
Sonora 16 22 5.06% 15 7 9,349
Tamaulipas 4 4 0.92% 2 2 5,100
Veracruz 9 15 3.45% 11 4 12,167
Yucatan 1 1 0.23% 1 0 700
Total nacional 320 435 100% 282 137 311,377

Fuente: IDA Desalination Yearbook 2007-2008. International Desalination Association,
Global Water Intelligence y DesalData.
Ed. Media Analytics, UK. 208 p.

A pesar de que en diversos estados funcionan plantas desaladoras, un ejemplo
de la situacion por la que atraviesan las plantas en México es el caso de Quintana
Roo. En este estado hay plantas de osmosis inversa, como en Xcalak, cerca de
Chetumal e Isla Contoy que practicamente estan abandonadas, ya sea por falta de
refacciones (en la actualidad para este proceso mas de 50% del equipo es de
importacion), o porque realmente nunca falta agua en las comunidades donde se
instalaron.

Los equipos desarrollados para producir agua potable por medio de
destiladores solares mas eficientes obtienen alrededor de 10 L de agua desalada
por m? de destilador, por lo que se requeririan de grandes superficies para atender
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necesidades de una poblacion mediana. Por lo que estos sistemas se recomiendan
para poblaciones rurales e inclusive podria emplearse a nivel familiar, donde no
hay servicio energia eléctrica. La calidad de agua obtenida con estos sistemas es
tan buena como los sistemas convencionales de tratamiento.

1.3.3. Aspectos generales sobre las tecnologias de la desalinizacion

Una forma de clasificar los diferentes procesos de desalacion que existen
actualmente es dividirlos en dos grupos: 1) aquellos procesos que realizan un
cambio de fase para obtener el agua pura, y 2) aquellos procesos que funcionan
sin cambio de fase.

Entre los procesos que implican un cambio de fase estan los siguientes:

e Destilacion en Multiple Efecto

e Compresion de vapor

e Congelacion

Los procesos que no realizan un cambio de fase incluyen:

e Osmosis Inversa

e Electrodialisis

aj Proceso de Evaporacion Instantanea Multietapa (MSF). La evaporacion por
efecto flash se produce cuando un liquido es calentado hasta una temperatura y
mediante una camara flash provocamos una caida de presion suficiente para que
sea menor a la de saturacion a esa temperatura, evaporando parte

b) Proceso de Destilacion pro Multiple Efecto/MSF). La evaporacion en este
proceso ocurre en una de las superficies de un intercambiador, al contrario que en
el proceso MSF, aprovechando el calor latente desprendido por la condensacion
del vapor en el otro lado del mismo. Una planta MED tiene varias etapas
conectadas en serie a diferentes presiones de operacion, la primera etapa
condensa por el interior de los tubos el vapor de proceso, produciendo en su
condensacion la formacion de una cantidad de agua salada evaporada que ha sido
proporcionada en forma de ducha horizontal. El vapor formado pasa a la siguiente
etapa condensandose en el interior de los tubos y produce una nueva porcion de
agua dulce, lbgicamente esto ocurre a menor presion.
9, Proceso de compresion de vapor. El agua, se hace pasar por el
intercambiador de calor donde se calienta. Esta se mezcla con una parte de la
salmuera y forma la alimentacion, que es bombeada al interior del evaporador, se
calienta hasta alcanzar la temperatura de saturacion correspondiente a la presion
reinante en el interior del evaporador. Al sequir absorbiendo calor, una parte se
evapora. El vapor formado, entra en la aspiracion del compresor que lo comprime,
convirtiendose en un vapor recalentado. Este vapor es introducido en el interior de
los tubos del evaporador, donde primero pierde su calor sensible y después se
condensa, cediendo el calor a la alimentacion esta cayendo por el exterior de los
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tubos. El producto es extraido mediante una bomba y dado que aun lleva calor
sensible es enfriado en el intercambiador de placas, calentando el agua de mar que
se incorpora al ciclo.

d) Congelacion. Este proceso consiste en congelar el agua y recoger los cristales
de agua pura formados para fundirlos y obtener un agua dulce
independientemente de la concentracion del agua inicial.

e/ Osmosis inversa. La O6smosis inversa consiste en invertir este proceso
aplicando una presion superior a la presion osmaotica correspondiente, en el lado
de la solucion mas concentrada. Con esto se consigue que la direccion del flujo del
agua vaya del lado de la solucion mas concentrada a la solucion mas diluida.

1] electrodidlisis (ED). Es un proceso electroquimico empleado para la desalacion
de agua con alto contenido en sales disueltas. El principio de funcionamiento de
esta técnica es la transferencia de los iones disueltos desde el agua de aportacion, a
otra solucion donde se concentra, a traves de unas membranas selectivas al paso
de cationes o aniones y mediante la aplicacion de un campo eléctrico.

g/ Destilacion solar. El principio basico es el del efecto invernadero: el sol
calienta una camara de aire a través de un cristal transparente, en cuyo fondo
tenemos agua salada en reposo. Dependiendo de la radiacion solar y otros factores
como la velocidad del viento (que enfria del vidrio exterior), una fraccion de esta
agua salada se evapora y se condensa en la cara interior del vidrio. Como dicho
vidrio no es horizontal, las gotas caen en un canal que va recogiendo dicho
condensado.

1.4. PRINCIPIOS TERMODINAMICOS

1.4.1. Termodinamica de las soluciones diluidas

El agua de mar es una solucion salina diluida que contiene un promedio de
35,000 partes por millon de sal (cloruro de sodio), lo cual varia dependiendo de la
localizacion de los oceanos. En zonas ecuatoriales la evaporacion es mayor y el
contenido de sal es mayor que en latitudes mayores. Esta solucion s ele considera
como una disolucion diluida.

Una disolucion es una mezcla homogeénea, que forma una sola fase, de dos o mas
componentes, en donde el que esta en exceso se le llama disolvente y al que esta
disuelto, soluto, el cual por lo general se considera que no es volatil.

Las soluciones diluidas tienen propiedades coligativas, es decir aquellas que
dependen del numero de moléculas presentes y no de su naturaleza. Dentro de
estas propiedades se encuentran las osmaoticas, en donde se incluye ademas de la
presion osmotica, el descenso de la presion de vapor, elevacion del punto de
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ebullicion y depresion del punto de congelacion, relacionados tedricamente con la
presion osmatica.

1.4.1.1. Propiedades de las disoluciones diluidas

1.4.1.1.1. Descenso de la presiéon de vapor.

Siempre que se disuelve una substancia en un liquido se rebaja la presion de
vapor de este. En 1847, L. von Babo, midio las presiones de vapor de soluciones
salinas acuosas a diferentes temperaturas y dedujo que para cualquier disolucion el
descenso en la presion de vapor, a partir de la del disolvente puro, es una fraccion
constante de ésta a todas las temperaturas. Si p° es la presion de vapor del
disolvente puro y p de la disolucion, entonces segun Babo p®-p/p° es una
constante, conocida hoy como descenso relativo de la presion de vapor de la
disolucion dada, siendo independiente de la temperatura a que se efectue la
medida.

Este resultado se comprobd experimentalmente, pero solo es rigurosamente
cierto, en teoria, en ciertas condiciones.

Cuando se aplica la ecuacion de Clapeyron-Clausius, en el equilibrio liquido-
vapor (gas ideal), se escribe:

dinp® LZ
dT  RT? (1.1)
Para el disolvente puro; para la disolucion
din L
R (1.2)
dT RT?

En donde L¢’y Le son las cantidades de calor necesarias para vaporizar un mol
de disolvente puro y de la disolucion, respectivamente y se deduce entonces que:

an () 1,1, "

dT RT?

Suponiendo que se vaporiza 1 mol de disolvente a partir del disolvente puro,
siendo el calor absorbido L y se condensa luego sobre la disolucion, cuyo volumen
es tan grande que su concentracion no se modifica apreciablemente, de forma que
el calor desprendido sea L., se observa que el cambio calorifico final es L. _L, es
igual al calor diferencial de disolucion de la solucion. Como el descenso relativo de
la presion es 1-p/p°, se deduce que solo podra ser independiente de la temperatura
en el caso de que el calor de disolucion de la disolucion sea cero. Lo anterior
sucede solo en una disolucion ideal, pero en las disoluciones el calor de disolucion
es lo suficientemente pequeno para que el descenso de la presion sea casi
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independiente de la temperatura. De la ecuacion anterior, se deduce que si en la
disolucion se absorbe calor, el descenso relativo de a presion de vapor aumentara
al elevarse la temperatura (disoluciones de concentracion apreciable). Babo no
obtuvo una relacion sencilla entre el descenso de la presion de vapor y la cantidad
de substancia disuelta, sin embargo, A. Wullner, trabajo en disoluciones y dedujo
que el descenso en la presion de vapor es proporcional a la concentracion.
Posteriormente F.M. Raoult confirmo los trabajos de Babo y Wullner, proponiendo
la relacion:

p-p_ m

P’ N ni—n;
Donde n; y n; son los numeros de moles del disolvente y del soluto
respectivamente y x; es la fraccion molar del soluto.
De la ecuacion anterior se obtiene:

= x, (1.4)

P_1.42

—=1x*=x 1.5

» 1 (1.5)

Por lo tanto:

P=D X1 (1.6)

Donde x; es la fraccion molar del disolvente ya que x; + x; = 1. De lo

anterior se deduce que la presion de vapor del disolvente en una disolucion
que obedezca la Ley de Raoult es directamente proporcional a la fraccion
molar del (que esta de acuerdo a la ley de Raoult en el intervalo completo de
concentraciones y a todas las temperaturas. Tales disoluciones se forman
unicamente a partir de constituyentes que se mezclen en el estado liquido
sin variacion térmica (para un soluto solido se debera tener en cuenta el
calor de fusion).

Siempre que su vapor se comporte como un gas ideal, o sea que la
presion sea exactamente proporcional al numero de moléculas por unidad
de volumen, la presion de vapor de un liquido dado vendra determinado por
el producto de la tendencia a escapar de las moléculas por el numero de
ellas utilizable. Si la adicion de un soluto a un disolvente dado deja
completamente invariable las fuerzas existentes entre las moléculas del
ultimo, entonces la tendencia de cada molécula del disolvente a abandonar
el liquido y pasar al vapor no resultara afectado en modo alguno. Por
consiguiente, la disolucion se comportara, desde el punto de vista de la
presion de vapor, como si algunas de las moléculas del disolvente hubiesen
sido reemplazadas por las del soluto, permaneciendo la tendencia a escapar
de las primeras idéntica a la del disolvente puro. Parece, por tanto, que la
presion de vapor p del disolvente por encima de una disolucion de tal tipo
vendra determinada unicamente por la relacion del numero de moléculas
del disolvente n; al numero total de moléculas existentes en la disolucion n;
+ N ya que esta condiciona la proporcion del liquido consistente en
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moléculas del disolvente. En una disolucion ideal la energia total es
independiente de a concentracion, asi que no habra cambio térmico en la
disolucién y el volumen sera la suma de los volumenes independientes de los
constituyentes liquidos.

1.4.1.1.2. Elevacién del punto de ebullicidon

Presion de vapor y punto de ebullicion. Una consecuencia directa de la
disminucion de la presion de vapor en un soluto no volatil es que el punto de
ebullicion de la disolucion, esto es, la temperatura a la cual se presion de
vapor es igual a la presion atmosférica, sera mas elevado que el del
disolvente puro. Faraday (1820) y otros autores estudiaron este efecto, pero
los estudios realizados por Raoult y en especial Beckmann, quien estudio el
descenso de la presion de vapor y continud con la elevacion del punto de
ebullicion, ya que proporcionaba un método relativamente sencillo para la
determinacion de pesos moleculares de substancias disueltas.

El ascenso del punto de ebullicion sera proporcional al descenso relativo
de la presion de vapor. Se deduce que el incremento en temperatura, AT.-T-
To en donde Ty es el punto de ebullicion del disolvente T de la disolucion, es
igual a:

AT, = k,x, (1.7)
Siendo ke una constante y x; la fraccion molar del soluto. Para una
disolucion diluida se puede utilizar para x; una forma aproximada:
AT, = k, 2224 (1.8)
M; w,
Como w/M; es el numero de moles del soluto disueltos en w; gramos de
disolvente, se deduce qu siendo constantes ke y M, la elevacion del punto de
ebullicibn en un disolvente d2ado es aproximadamente proporcional a la
concentracion molar del soluto, y debera ser independiente de su naturaleza.
El incremento en temperatura también se puede expresar Como:
AT, = RT¢ 1000w,
10001, Mpw,
Donde Il = LM es el calor latente de vaporizacion por gramo de
disolvente, K. es igual a RT¢/1000L. es una constante para cada disolvente, ya
que dependera de su punto de ebullicion y de su calor latente, ademas de las
constantes universales. La cantidad m, que es 1000w, /M,w; es la molalidad
de la disolucion, que es el numero de moles de soluto disueltos en 1000g de
disolvente. Una disolucién que obedezca la ley de Raoult el ascenso del punto
de ebullicion AT, es proporcional a la molalidad de la disolucion. La constante
Ke se denomina constante de elevacion molal o constante ebulloscopica y es
equivalente a la elevacion del punto de ebullicion para una disolucion de

= K,m (1.9)
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molalidad unidad. Los resultados de muchos experimentos muestran que en
las disoluciones diluidas la elevacion del punto de ebullicion es casi
proporcional a la concentracion o molalidad. Ademas la constante de
proporcionalidad no depende de la naturaleza quimica del soluto. Como el
punto de ebullicion de un disolvente varia con la presion, también resultara
afectada la constante de elevacion, tanto por la variacion en To como por el
cambio subsiguiente en Le.

1.4.3.1.1.1 Descenso del punto de congelacion

1.4.3.1.1. 1.1 Puntos de congelacion de las disoluciones. Otro resultado de
la disminucion de la presion de vapor de una disolucion por un soluto no
volatil es que su punto de congelacion es inferior al del disolvente. Desde
hace tiempo se conoce que una substancia disuelta disminuye el punto de
congelacion del agua, R. Watson (1771) observo que el tiempo necesario
para que congele una disolucion salina, y por lo tanto probablemente
también el descenso de su punto de congelacion, es proporcional a su
concentracion. La proporcionalidad entre el descenso del punto de
congelacion y la concentracion de la disolucion se le conoce como la ley de
Blagden. Coppet (1872) demostré que cuando se disuelve en la misma
cantidad de agua cantidades equimolares de diferentes solutos se obtiene
frecuentemente la misma disminucion del punto de congelacién. Raoult
empleo soluciones acuosas de acidos, bases y sales y disoluciones no acuosas
de sales de compuestos organicos y establecid el hecho de que las
disoluciones equimolares de diferentes substancias de un tipo similar rebajan
en la misma cantidad el punto de congelacion de un disolvente dado.
Posteriormente Beckmann (1888), obtuvo datos mas precisos, lograndose
posteriores avances en el campo de la crioscopia, que es el estudio de los
puntos de congelacion de las disoluciones.

1.4.3.1.1.12 Punto de congelacion y presion de vapor. CM Guldberg [(1870)

F.M Raoult (1878) y F, Kolacek, estableciern la relacion entre disminucion
de la presion de vapor y descenso del punto de congelacion, sin embargo el
primer tratamiento teorico fue establecido por J.H. van’'t Hoff (1886). Esta
relacion se puede demostrar por medio de las curvas de presion de vapor de
un disolvente (agua) una disolucion y el solido (hielo) que se separa en la
congelacion, como se representa en la figura 1.4. El punto de congelacion
del disolvente esta en A, temperatura To, donde se encuentran las curvas de
presion de vapor del disolvente y del hielo, ya que en este punto estaran en
equilibrio el disolvente liquido y el solido; similarmente, el punto de
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congelacion de la disolucion, en el cual se hallara en equilibrio con el
disolvente solido puro, es B, temperatura T, asi que el descenso del punto de
congelacion sera To — T= AT;. La distancia AC es equivalente a p*-p en el punto
de congelacion del disolvente, y como p° es una constante a esta
temperatura, se deducira que AC es proporcional a la disminucion relativa de
la presion de vapor. Si, como anteriormente, las curvas de presion de vapor de
una serie de disoluciones diluidas son casi paralelas en las proximidades del
punto de congelacion, entones BC/AC sera constante; para estas
disoluciones, por tanto, el descenso del punto de congelacion sera
proporcional a la disminucion relativa de la presion de vapor y de aqui a la
fraccion molar del soluto. Se deduce, por consiguiente, para una solucion
diluida que:

ATy = ky 22 22 (1.10)

2 W1

Y asi el descenso del punto de congelacion, al igual que el ascenso del punto
de ebullicion sera proporcional a la concentracion molar, de acuerdo a los
resultados experimentales, tratandose también de una propiedad coligativa. Una
deduccion mas exacta se basa en la aplicacion de la ecuacion de Clapeyron-
Clausius, obteniéndose finalmente y bajo las mismas suposiciones, la siguiente
relacion:

AT = KD 1000wz _ gy, (1.11)

1000lf = Mpw,

Donde Kr es la constante de descenso molar del punto de congelacion, o
constante crioscopica, para el disolvente considerado y esta definida como:

K; = RTZ/1000} (1.12)

Donde [ es el calor latente de fusion por gramo y m es la molalidad de la
disolucion. Se puede observar que el significado fisico de Kt seria el descenso del
punto de congelacion de una disolucion de molalidad unidad si el valor fuera
proporcional al de las disoluciones diluidas.

Las ecuaciones que se han deducido para la elevacion del punto de ebullicion
y descenso del punto de congelacion en las diluciones diluidas se han basado en
el supuesto que se aplica la ley d Raoult, de aqui que las desviaciones de estas
ecuaciones, asi como de la de la presion de vapor, se pueden considerar como
indicadores de desviacion de la idealidad.

Existen dos razones fundamentales para que este comportamiento no sea
ideal: a) los dos componentes son incapaces de formar un sistema ideal por
afectar las moléculas de cada uno a las fuerzas intermoleculares, y, por tano, a la
tendencia a escapar del otro; y b), como consecuencia de la formacion de
compuesto entre e soluto y el disolvente, o como resultado de la asociacion de
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ambos ara formar moléculas complejas, las especies moleculares realmente
presentes no son las que se suponia al formarse la disolucion.

Si se enfria una mezcla liquida de dos componentes, comenzara a separarse
solido a una temperatura definida, que sera el punto de congelacion. A esta
temperatura hay dos fases, liquido y solido, sin considerar al vapor y como hay
dos componentes, el sistema tendra dos grados de libertad, de acuerdo a la regla
de fases. Una de estas la presion, se fija arbitrariamente, y asi el sistema
condensado (solo se consideran fases solida y liquida) es univariante, de aqui que
la temperatura o la composicion de la fase liquida sea suficiente para definir el
sistema. Es decir, para cada mezcla liquida habra una temperatura definida, el
punto de congelacion en la cual esta en equilibrio con el solido. Si se determinan
los puntos de congelacion para una serie de mezclas liquidas, de composicion
variable desde un componente puro A al otro B, y si se traza una grafica en
donde se relacionan, con las composiciones del liquido, se obtendran curvas
representadas por ACy BC, de acuerdo a la figura 1.4.

Liquido

Solido A
+ Liguido

Solido B + liquide

Temperatura

Solido A + solido B

100% A . 100% B
Composicion

Figura 1.4 Equilibrio solido-liquido

Los puntos A y B son los puntos de congelacion de los componentes puros; la
adicion de B a A disminuye el punto de congelacion a lo largo de AC y
similarmente la adicion de A a B disminuye el punto de congelacion a lo largo de
BC, en conformidad con la teoria del descenso de la temperatura de congelacion
al adicionar una substancia disuelta. Si los dos componentes A y B formasen una
solucion ideal podria calcularse la pendiente de las curvas AC y BC a partir de
ecuaciones teoricas para el descenso de los puntos de congelacion de las
disoluciones concentradas.
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Cuando se enfrian liquidos ricos en A, es decir situados entre Ay C, se separa A
solido, mientras que los liquidos ricos en B, entre B y C, depositaran B solido al
enfriarse. Se puede considerar, entonces, que las curvas AC y BC representan las
condiciones de temperatura bajo las cuales mezclas de composiciones diversas
estan en equilibrio con A solido o con B solido, respectivamente.

En el punto C, donde se cortan las dos curvas, ambos solidos A y B deben estar
evidentemente en equilibrio con el liquido; como coexisten tres fases, el sistema
condensado resultara invariante. SoOlo hay una temperatura a la presion
atmosfeérica, a la que la fase liquida esta en equilibrio con ambos solidos. El punto C
es evidentemente la temperatura mas baja a la cual congelara cualquier mezcla
liquida de A y B, y por consiguiente, representa el punto de fusion mas bajo de
cualquier mezcla de A y B solidos: a esto se le conoce como puto eutéctico (del
griego; fusion facil) y es la temperatura minima para la existencia de la fase liquida.

El area por encima de la curva ACB solo puede existir liquido, ya que la
temperatura esta por encima del punto de fusion de cualquier mezcla; los sistemas
condensados seran bivariantes en esta superficie, como solo hay una fase y dos
componentes, hay tres grados de libertad, en donde si se fija la presion, quedaran
dos variables, la temperatura y la composicion para definir el sistema.

por debajo de la linea DCE, que pasa a traves del punto eutéctico C, solo puede
existir solido, ya que nos e puede obtener liquido por debajo de la temperatura
eutéctica. En esta region habra dos fases solidas, A puro y B puro, siendo
univariante, en donde la composicion estara determinada y la unica variable es la
temperatura.

A la temperatura t, habra equilibrio entre el liquido de composicion x y el sélido
representado por y, que es por supuesto B puro. Cualquier punto entre x e y
representara una mezcla de liquido x y solido y en equilibrio en proporciones
diversas a la temperatura t; si el punto esta mas proximo a x habra mas liquido y
menos solido, mientras que si esta proximo a y habra relativamente mas solido. En
z, la proporcion de liquido a solido esta en la relacion de las distancias yz a xz.
Cualquier punto del area BEC representa un equilibrio entre B solido y liquido, y en
area ADC el equilibrio es entre solido A y liquido. La composicion de las fases en
equilibrio se puede obtener trazando una linea horizontal a través del punto en
cuestion, y hallando donde corta a AD o BE para determinar la naturaleza del
solido, a AC o BC para tener la composicion del liquido. La recta xy, y en realidad
cualquier recta horizontal en estas dos areas, sera un alinea de conexion que
relacionara las composiciones de las fases solida y liquida en equilibrio. La curva
ACB, denominada curva del liquido, da asi las composiciones de las fases liquidas
en equilibrio con las fases solidas representadas por ADEB, que es la curva del
solido. Las dos cuervas se cortan en el eutéctico C, y de aqui que a esta

Pagina

18



temperatura la composicion del solido sea la misma que la del liquido del que se
separa.

1.4.2. Termodinamica de la formacion de una solucion.

Desde el punto de vista termodinamico es importante determinar los
requerimientos de trabajo para la formacion de una solucion.

1.4.2.1. Trabajo de formacion irreversible.

En general durante un proceso isotérmico reversible, el trabajo que un sistema
realiza, esta dado por:

W = —AF (1.13)
Siendo F, la funcion de Helmholtz, definida por:
F=U-TS (1.14)

Donde U es la energia interna, T la temperatura y S la entropia. El trabajo
realizado por el sistema para la formacion de una solucion estara dado por el
cambio en la funcion F. Si se considera el trabajo presion-volumen, debido al
cambio de volumen, se tiene:

Wior — PAV = — AF — PAV = — AG (1.15)

En donde G = F + PV es la energia libre de Gibbs. Cuyo cambio es equivalente al
trabajo total realizado por el sistema, excepto el trabajo presion-volumen.

Entonces:
Wior = —AG + PAV (1.16)

Si la relacion anterior VIV, se expresa en cantidades molares parciales, la
ecuacion anterior se puede escribir como:

oAV
Weor = —AG + P Xy (6_m) TP e (1.17)
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aAV ITr o] AT7r
(52) rom=V-% =1V (119

ani

Donde ¥; V; son los volumenes molar parcial de la i-¢sima componente en
solucion y el volumen molar de la i-esima componente en estado puro, el cual para
una solucion muy diluida es practicamente nulo; para una solucion que varie su
concentracion de 0 a 18%, la variacion de los volumenes parciales es de
aproximadamente 0.00020 cm3/gmol y la presion puede tomarse como 0.0306
kg/cmZ, que es la presion de vapor de la solucion para altas concentraciones. La
estimacion del trabajo presion-volumen es del orden de 10 a 5 k\X/h/m3, siendo
bastante pequeno para considerarse. Con base a lo anterior el segundo término se
puede despreciar y concluir que:

Wior = —AG (1.19)

1.4.2.2. Trabajo de formacion reversible

Si el proceso de formacion e reversible, cuasiestatico, AG se determina
simplemente por la diferencia entre las energias libres final e inicial, entonces:

AG = Gf — G (1.20)

Si se expresa G en términos de cantidades molares parciales, se tiene:

0G
dG; i

Tomando el estado inicial de la j-€¢sima componente como el estado puro:
i _ ]
Wi = Hj (1.23)
K es el potencial quimico de la j-€sima componente y esta definido en funcion

de las actividades y fugacidades. Considerando la actividad de los componentes
puros igual a la unidad, se obtiene:

AG = Z] le (‘u]__ ﬂ;) ( ]24)

AG =3 ;n; RT In a; (1.25)
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Para el caso de la solucion salina compuesta por n de agua y n° de sal, la
sumatoria se reduce a solo dos términos.

AG = RTn%Ina® + RT n®lna’® (1.26)

Donde a® y a® son las actividades del agua y de la sal en solucion
respectivamente. Si se considera la solucion salina como ideal, la ecuacion del
cambio en energia libre seria la misma, pero en lugar de actividades del agua y la
sal, se usarian las fracciones mol y se tiene:

_fi

a; =% (1.27)

Donde utilizando la ley de Raoult:
fi = flxl (1.28)
Entonces, la actividad del agua es igual a la fraccion mol:
a; = Xx; (1.29)
Y retomando el trabajo de formacion:
Weor = +n?RTIn x* + n°RTInx® (1.30)
El trabajo total de formacion esta dado por:
Weor = +n%RTIn a® + n°RTIna® (1.31)

Considerando la solucion formada como no ideal.

1.43. Trabajo de separacién del solvente

Esencialmente una planta de desalinizacion separa el agua salina entrante en
un producto de agua y salmuera. El agua que se produce contiene una baja
concentracion de sales disueltas y la salmuera contiene la alta concentracion
restante de sales disueltas. La planta requiere el consumo de una cierta cantidad de
energia en forma de calor o de trabajo, o puede utilizar diferentes procesos para la
separacion. Dodge y Eshaya (1960) estudiaron el analisis termodinamico de
desalinizacion de algunos procesos y obtuvieron las relaciones del trabajo minimo
requerido para la separacion por medio de dos métodos diferentes. Curran (1960),
por otro lado, se ha encargado de desarrollar las relaciones de trabajo minimo para
cuatro procesos de congelamiento idealizados.
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Dodge y Eshaya (1960) emplearon dos métodos para determinar el trabajo
minimo para la separacion de agua salina. En primer lugar considera la extraccion
de agua pura de una cierta cantidad de agua salina. Utilizando la conocida funcion
Gibbs y la relacion de gas ideal, obtienen el trabajo minimo de separacion. La
relacion de trabajo obtenida depende de la cantidad inicial y final de moles de
solucion salina, de la constante universal de gases, de la temperatura de
separacion, y de la actividad del agua en la solucion salina. Se senala que el trabajo
minimo de separacion para una proporcion insignificante que se pretende
recuperar es irrealista, ya que esta basado en una muy pequena cantidad de agua
pura para extraccion en relacion a una grande cantidad de agua salina.

Donge y Eshaya (1960) concluyen que no existe una diferencia esencial entre el
trabajo minimo requerido para la desalinizacion y el proceso de congelamiento, y
por lo tanto estos procesos incluyendo todas las técnicas de desalinizacion
requieren la misma cantidad de trabajo de entrada. También se senala que el
trabajo minimo de separacion no es la unica cantidad pero depende de ciertas
variables como lo son la temperatura, la salinidad, y los porcentajes de
recuperacion.

Curran (1960), por otro lado, analizod el trabajo minimo requerido para el
proceso de congelacion idealizado utilizando refrigeradores Carnot.

Como suposiciones principales se tiene la depresion del punto de congelacion,
y la descripcion del porcentaje de recuperacion en primer lugar, y después el
trabajo minimo requerido es presentado. Cuatro tipos de procesos de
congelamiento fueron propuestos y sus relaciones de trabajo minimo requerido
fueron obtenidas. Estos resultados propuestos para procesos de congelacion
idealizados crean confusion, ya que Dodge y Eshaya (1960) sefalan que todos los
procesos de desalinizacion requieren la misma cantidad de trabajo minimo de
entrada independientemente del tipo de proceso.

En este trabajo se procura finalizar con la confusion considerando el proceso
general de desalinizacion, y determinando el trabajo minimo requerido utilizando
la aproximacion fundamental basada en la segunda ley de la termodinamica.

1.4.3.1.  Andlisis de la segunda ley de los procesos de separacion de mezclas

Los procesos de separacion requieren un trabajo inicial (o de manera general,
energia). Minimizar estos requerimientos de trabajo o energia es una parte muy
importante el disefio de plantas de separacion. La presencia de moléculas distintas
en una mezcla hace que se afecten una a otras, y por lo tanto la influencia de la
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composicion en las propiedades debe tomarse en el ambito de un analisis
termodinamico.

La funcion especifica Gibbs (energia libre Gibbs) g es definida como la
combinacion de las propiedades de la siguiente manera:

dh =vdP —Tds (1.32)

la variacion de la funcion de Gibbs de una sustancia pura (una sustancia que
tiene una composicion de una mezcla quimica) se obtiene de la diferenciacion:

dg = vdP — sdT o dG = VdP — SdT (sustancia pura) (1.33)

La segunda relacion es dada en términos del total de las propiedades. Para una
mezcla, la funcion Gibbs completa es una funcion de dos propiedades intensivas
independientes asi como la composicion lo presente y puede expresarse como:
G = (P,T, Ny, N,, ... Ny). Su diferencial es (Bejan, 1997)

G aG 0G (mezcla)
dG = (ﬁ)m dp + (a_T)P,N dr + Z <6N-) dNi (1.34)
l

tPT.N;

Donde N, indica el numero de mol de cada componente en la mezcla.

1.4.3.2. Trabajo de separacion reversible del solvente

Debido a las posibles condiciones de irreversibilidades, el trabajo de separacion
reversible sera igual al trabajo de formacion con signo contrario:

W separacion = -W de formacion

El trabajo termodinamico minimo reversible necesario para obtener una
pequenisima cantidad de agua pura, se diferencia la ecuacion de dw, para obtener
el trabajo de separacion.

dW = RTn%d(Ina%) + RT Ina®*dn® + RTnd(Ina®) + RTIna’ +
RTIna’dn® (1.36)

Si la solucion inicial es infinitamente grande, de tal manera que al separar una
pequena cantidad de agua pura, la concentracion no sufre cambios, la ecuacion
se reduce:

dW = RTlna%dn“ (1.37)
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Debido a que los demas terminos se hacen cero, el trabajo de agua separada
estara dado por:

W = RTIna® (1.38)

dn@

Para estimar el trabajo minimo necesario para desalar con diferentes
rendimientos, es necesario considerar que la concentracion de la solucion variara
conforme a los requerimientos de rendimiento vayan aumentando.

La ecuacion de dW, puede tomar la siguiente forma:

W = RTn%*d(Ina%) + RT Ina®*dn® + RTn’d(Ina®) (1.39)
Considerando:

u* = u&(T)+ RT Ina® (1.40) y wu*=u’(T)+ RTIna® (1.40)
n%d(Ilna®%) = —n’d(lna®) (1.41)
Substituyendo las ecuaciones anteriores, se obtiene

dW = RTIlna%dn® (1.42)

Integrando se obtiene el trabajo total de separacion W:

W = [ RTIlna%dn, (1.43)

Por lo tanto el trabajo por mol de agua desalada es:

RT
W = "2 Ina%dn (1.44)
100—n, “N1=100

Donde n es el numero de moles de solucion salina (n = n + n°) y varia durante
el proceso.

1.4.3.3. Separacidon de dos componentes en una mezcla

Considerando una mezcla de dos componentes A y B cuyas fracciones mol son
x4y xg. Notar que xg = 1 — x4, la relacion el trabajo minimo inicial es de la forma:

Wievideal = _RuTO(NAln X4 + Ngln xB)

= _RuTo[NAln X + (Nm - NA)ln(]. - xA)] (]45)
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Whin.in = _RuTO(xAln X4 + xpln xB)

= —RyTolxaln x, + (1 — x4)In(1 — x4)] (1.46)
Whinin = —NimRy To(xaln x4 + xgln xg)
= =Ny Ry Tolxaln x4 + (1 — x9)In(1 — x,)] (1.47)

Las relaciones anteriores se pueden utilizar directamente para el proceso de
desalinizacion, tomando el agua (el solvente) como el componente A, y la sal (el
soluto) como el componente B.

1.4.3.4. Conclusiones sobre el trabajo minimo requerido en el proceso de

desalinizacion.

En numerosos analisis del minimo trabajo para procesos ideales de destilacion,
osmosis inversa y congelacion se han demostrado que éste es el mismo para todos
los proceso de desalinizacion y es independiente de cualquier proceso utilizado.
Las relaciones se obtuvieron papara el minimo trabajo (o reversible) de entrada
para la completa separacion de las mezclas y se presentan en diversas formas. Los
resultados obtenidos se pueden utilizar para una amplia gama de procesos de
separacion, incluyendo la desalacion de agua de mar o salobre, y poder evaluar la
eficiencia de segunda ley en estos los procesos de separacion

El analisis del minimo trabajo de entrada se amplio para un proceso de
separacion incompleto, que es el caso de todos los procesos de desalinizacion
practicos y este trabajo puede determinarse para cualquier salinidad del agua
salina entrante y la relacion de recuperacion. Se muestra que existen limites inferior
y superior para el minimo trabajo correspondiente a las relaciones de recuperacion
de 0 a 100%, respectivamente.

Se pueden obtener algunas conclusiones a partir del analisis del minimo trabajo
del proceso de separacion incompleta:

1) El trabajo minimo es una funcion fuerte de la salinidad y aumenta linealmente
con la salinidad en concentraciones que se encuentran en la practica. Por ejemplo,
el trabajo minimo necesario para separar el agua salina con 2% de salinidad es casi
dos veces mas que el agua salina con 1% de salinidad

2) el minimo trabajo de entrada requerido se incrementa cuando decrece la
salinidad del agua fresca producida. Por lo tanto, se necesita mas trabajo para
producir agua con menor salinidad.
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3) EI minimo trabajo de entrada requerido permanece casi constante para
relaciones de recuperacion de hasta un 80%. Esto es especialmente cierto a bajas
salinidades. Por lo tanto, la operacion de plantas de desalinizacion a bajas tasas de
recuperacion reduce la eficiencia del sistema y en consecuencia, aumenta los
costos de energia por unidad de agua producida.

4) El minimo trabajo aumenta drasticamente a altas tasas de recuperacion. Por
lo tanto, las tasas de recuperacion por encima de aproximadamente el 80% se
deben evitar. Este es especialmente el caso de aguas saladas con altas salinidades

5) Existe un valor 6ptimo de la tasa de recuperacion para minimizar el consumo
de potencia de las plantas actuales de desalinizacion. La optima tasa de
recuperacion disminuye al aumentar la salinidad del agua salina entrante. Por lo
tanto, hay que poner particular atencion a las tasas de recuperacion cuando las
plantas de desalinizacion se estan disenando.

Usando la eficiencia de la segunda ley, el rendimiento global de las plantas de
desalinizacion se puede cuantificar facilmente. En el analisis, el trabajo suministrado
al proceso de desalinizacion siempre se menciona, pero hay procesos de destilacion
los cuales no requieren un trabajo de entrada. En estos procesos, se aplica energia
téermica de manera directa al evaporador por medio de la combustion de
combustible u otra fuente de energia. Una comparacion se puede hacer sobre la
base de la segunda ley de la termodinamica al considerar la exergia (potencial de
trabajo) del calor a través de la aplicacion de la ecuacion de Carnot:

Wiin = Qmin (1 - %) (1.48)

Donde T es la temperatura de la fuente téermica y T es la temperatura dl
sumidero de calor, la cual puede tomarse como la temperatura del agua de mar
suministrada. Hay que tomar en cuenta que el minimo calor de entrad requerido
depende de la temperatura de la fuente térmica asi como de la temperatura
ambiente. Se espera que el analisis presentado en este trabajo, ayude a
comprender los aspectos termodinamicos de los procesos de desalinizacion y guiar
e identificar los potenciales para mejorar las eficiencias termodinamicas de los
procesos de desalinizacion
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2. TECNICAS DE DESALACIONT

Desalacion para abastecimiento de agua ha crecido de manera constante
desde 1960. De hecho, el agua de mar desalacion esta cumpliendo actualmente la
mayoria, si no todas las necesidades de agua dulce hogar suministro para algunos
paises (por ejemplo, los paises del Golfo Pérsico) y es una fuente suplementaria de
otros.

La desalinizacion se refiere a un proceso de tratamiento de agua que separa el
agua de la solucion salina.

Basado en el proceso, las plantas de desalinizacion se pueden clasificar en dos
tipos. La primera consiste en plantas que emplean un proceso de cambio de fase.
En dichas plantas, la desalinizacion se lleva a cabo mientras que se produce un
cambio de fase (es decir, evaporacion o congelacion). Las plantas que utilizan tal
proceso incluyen los siguientes:

« Evaporacion Instantanea Multietapa (MSF)

« Evaporacion Multiefecto (MED)

« Destilacion por Compresion de Vapor (VC)

« La humidificacion / deshumidificacion Desalinizacion Solar (SHD)

« La congelacion-fusion (FM).

El segundo tipo de plantas de desalinizacion son aquellos que no implican
ningun cambio de fase. En tales plantas, la extraccion de agua o la sal se lleva a
cabo mientras que las sales o agua pura sigue permanecen en la fase de solucion.
Estos incluyen:

«  Osmosis Inversa (Ol)

« Electrodialisis (ED).

2.1 Proceso MED (Evaporacién Multiefecto).

Se afirma que este proceso es el mas importante a gran escala y ofrece un
potencial para la reduccion de costos de agua sobre otros procesos de desalacion.
(N. Wende, 2000).

1 , .
Grasshoff, K, 1999. Medina, 1999. Mulder, Marcel, 1997. A.D. Khawaji, 2008
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El proceso de destilacion en multiple efecto es una tecnologia clasica en
ingenieria quimica. Su antecedente esta en un sistema de simple efecto de
evaporacion y condensacion, que histoéricamente han sido aun mas utilizados, por
ejemplo para producir agua potable en buques.

En un proceso de multiple efecto, se utiliza un evaporador de multiples camaras
donde hay un cierto vacio, con la caracteristica fundamental de que hay una parte
importante de la evaporacion que se produce por ebullicion sobre los tubos y solo
una pequena cantidad se produce por vacio.

La temperatura y el vacio de cada camara decrecen en el sentido del flujo del
agua, lo que permite la reduccion del punto de ebullicion del agua de mar de
alimentacion sin necesidad de calentarla después del primer efecto. Las ultimas
plantas MED construidas operan a una temperatura maxima de 70 °C, lo que
reduce la posibilidad de incrustaciones dentro de la planta, pero requiere disponer
de mayor superficie de transferencia de calor.

Este sistema consiste en un numero de evaporadores de tubos verticales u
horizontales que constituyen los diferentes efectos, (Figura 7) ademas de una
fuente de calor, que para este proposito se utiliza normalmente, vapor
suministrado por alguna central térmica, que entra al primer efecto donde
condensa pudiéndose devolver el condensado a la caldera, o bien mezclarse con el
agua producto. El agua se evapora sobre los tubos donde circula el vapor. Sobre
ellos se produce la evaporacion. Esto produce a su vez la condensacion del vapor
dentro de los tubos. Adicionalmente, se produce también una cierta cantidad de
vapor por el efecto subito dentro de cada camara.

El vapor que se genera en la primera etapa pasa a los tubos de la siguiente
etapa donde condensa internamente al ser rociado con agua, produciéndose a su
vez vapor en la etapa. El agua no evaporada dentro de las etapas se alimenta al
siguiente efecto en el que nuevamente se vierte sobre el haz de tubos que
contienen el vapor de agua producido en la etapa anterior. El vapor dentro de los
tubos condensa transformandose en agua producto y asi sucesivamente.

El vapor producido en el ultimo efecto se introduce en el condensador final
donde condensa y se mezcla con el producto ¢ destilado. En este caso no hay
efecto flash. La salmuera del ultimo efecto se descarga como rechazo al mar. El
destilado de cada efecto se va uniendo a los anteriores para formar el total del
producto.

El paso de agua de un efecto a otro, va acompanado de evaporacion subita
debido a la reduccion de presion. Asi, la parte de agua que abandona un efecto a
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la temperatura de ebullicion correspondiente, se evapora por flash cuando se
encuentra expuesta en el siguiente efecto a una presion de vapor menor. El efecto
muiltiflash se consigue concatenando los procesos.

2*Efecto 3 Efecto

Seccion de Recuperacion de Vapor

Figura 4 Planta MED mediante tubos verticales de evaporacion

Los fundamentos para el diseio de un sistema de evaporacion MED se basan
en el caudal de circulacion necesaria para obtener una determinada produccion. El
caudal de aportacion necesario estara en funcion del calor aportado por la fuente
exterior y la relacion de alimentacion sera menor cuanto mayor sea este caudal y el
evaporador tenga mayor numero de etapas.

2.1.1 Componentes principales.

Los principales componentes que comprende una instalacion MED, son los
siguientes:

- Pretratamiento.

- Evaporador multiefecto.

- Sistema de evacuacion de gases no condensables.

Las ventajas del proceso de desalacion MED, (Gasson, C., Allison, P. 2007}, son:

e Los requisitos de pre-tratamiento del agua de alimentacion son minimos.

e El agua producto es de alta calidad.

e Plantas MED son muy fiables, incluso sin un estricto apego al
mantenimiento.

e La planta se puede combinar con otros procesos, por ejemplo, el uso de la
energia térmica a partir de una planta de energia.

e La planta puede soportar niveles normales de materia bioldgica o
suspendida.
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e Los requisitos para el personal de operacidon son minimos.

Las desventajas de la utilizacion de destilacion multi-efecto para la
desalinizacion son:

e Son caros de construir y operar - el consumo de energia es muy alto.
e La planta puede ser susceptible a la corrosion. Esto por lo general puede ser
controlado por la eleccion de material.

e E|l agua producto tiene una temperatura elevada y puede requerir
refrigeracion antes de que pueda ser utilizado como agua potable.

e Latasa de recuperacion es bajo, aunque no tan bajo como para MSF.

MED ocupa un importante sector en el mercado de desalacion de agua,
especialmente cuando hay calor residual disponible.

2.2 Proceso MSF (Evaporacion Instantanea Multietapas).

Cuenta con la mayor porcion de agua para beber producida en el mundo y es
usada principalmente para desalacion de agua de mar (Buros, 2000). Este proceso
ha sido usado en grandes escalas comerciales por mas de 30 anos.

2.2.1 Descripcion general.

Esta técnica de destilacion esta formado por una serie de etapas o camaras de
condensacion (15-24 secciones segun el diseno), en las que hay un cierto grado de
vacio. El agua de mar fluye a través de cada etapa de evaporacion, mediante tubos.
Dado que en las etapas hay agua caliente el agua dentro de los tubos va
calentandose poco a poco a medida que se van pasando secciones. Al final del
recorrido el agua de mar precalentada por este proceso llega a la fuente de calor
principal, utilizando principalmente el vapor de una central térmica asociada, para
aumentar la temperatura del agua entre 70-110°C.

El agua una vez calentada de esta forma, retorna por las mismas secciones en
orden inverso pero por fuera de los tubos. Dado que en cada etapa es mantenida
ligeramente por debajo de la presion de saturacion del fluido entrante, se tiene
como resultado, una pequena fraccion de vapor de agua pura. El vapor producido
pasa a traves de una malla hacia la parte superior de la camara de la etapa de
evaporacion, donde la condensacion se consigue alrededor de los tubos de agua
de alimentacion, previamente descritos. El condensado se recoge en unas bandejas
especiales. La transferencia de calor que se da en estos tubos de cada etapa sirve
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para calentar el agua de alimentacion, conforme éste pasa a traves de cada etapa.
(Figura 8)

La salmuera restante, pasa a traves del resto de las etapas, que estan
subsecuentemente a bajas presiones, donde el proceso es repetido.

- Aguaproducto

=> Descarga de

salmuera

Etapa2

Figura 5 Diagrama esquematico de una instalacion MSF

Los fundamentos para el diseno de un sistema de evaporacion MSF se basan en
el caudal de circulacion necesario para obtener una determinada produccion,
como la cantidad de vapor producida en cada una de las etapas es pequena,
necesitaremos grandes flujos de circulacion y un numero elevado de etapas.Existen
dos configuraciones usadas en las plantas MSF: el modo de reciclado de salmuera
(Brine Recycle Figura 9) y el modo de una sola pasada (Once-Through, Figura 10),
siendo el modo de reciclado el mas utilizado, (Carelli, L, 2003).

Vapor de calentamiento

* Rechazo de agua de mar Extraccion de aire
1AMl - B =/ P ’ e _O—— Agua de mar
LA B q N | H - :;3_39 -
. = L] 4
T ‘*ﬁl‘:. ==l ——— == -_-__— | =’—| —o_’ estilado

] J

iz
%\l
o
I "

o Salmuera
Aguademar - ’

< 4 ;
pretratada Reciclado de salmuera

Retomo de condensado .
‘ Bomba de salmuera reciclada

Figura 6 Diagrama de una planta MSF con reciclado de salmuera
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En el proceso de reciclado de salmuera (MSF-BR), el vapor de la ultima etapa es
condensado por el agua de mar de alimentacion, tomando solo una pequena
fraccion, que sera enviada a un tratamiento quimico y de desgasificacion y
posteriormente sera mezclada con la salmuera proveniente de la ultima etapa del
proceso.

Vapor de calentamiento

r’ Extraccion de aire

I I | | P — E— | O Agua de mar

Salmuera

o

Retorno de condensado Destilado

Figura 7 Diagrama de una planta MSF de una sola pasada

En el caso del sistema de una sola pasada (MSF-OT), el agua de alimentacion es
tomada directamente del océano.

2.2.2 Componentes principales de una planta MSF.

Los principales componentes de una planta de destilacion MSF, se comprende
de lo siguiente:

- Pretratamiento

- Evaporador multietapas MSF.
- Calentador principal.

- Eyectores de vacio.

Las ventajas del proceso de desalacion MSF, (aasson, c. Atison, P. 2007), SON:

e Las plantas MSF se pueden construir para manejar grandes capacidades.
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e La salinidad del agua de alimentacion no tiene mucho impacto en el
proceso o los costos.

e Se produce agua producto de muy alta calidad (menos de 10 mg/ L TDS).

e SOlo hay un requisito minimo para el pre-tratamiento del agua de
alimentacion.

e Los estrictos procedimientos de operacion y mantenimiento de otros
procesos no son tan riguroso para MSF.

e Hay una larga historia de uso y fiabilidad comercial.

e Se puede combinar con otros procesos, por ejemplo, utilizando la energia
térmica de una electricidad planta de generacion.

Las desventajas de la utilizacion de destilacion instantanea multi-etapa para Ia
desalinizacion son:

e Son caros de construir y operar y requieren un alto nivel de técnica
conocimiento.

e Altamente intensivo de energia debido a la necesidad de hervir el agua de
alimentacion, aunque la energia la eficiencia se mejora sustancialmente a
traveés del proceso de recuperacion de calor.

e La relacion de recuperacion es baja, por lo tanto, se requiere mas agua de
alimentacion para producir la misma cantidad de agua producto

e La planta no puede operar por debajo del 70-80% de la capacidad de
diseno.

e Se requiere una mezcla a menudo cuando hay menos de 50 mg / | de TDS
en el agua producto.

e La desalacion con MSF no se considera competitivo con los procesos de RO
o MED en unidades menores a 32,000 m?/dia.

2.3 Sistema de Compresion de Vapor

2.3.1 Descripcion general.

El proceso de compresion de vapor es una variante de los sistemas de
destilacion. En él se produce la evaporacion y condensacion de agua, en una o dos
etapas. A diferencia de los otros procesos, el vapor de calefaccion es el propio
vapor producido por el sistema. Este vapor se comprime hasta alcanzar el nivel
energetico requerido en la evaporacion.
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Por tanto el sistema incluye un elemento clave que es el compresor de vapor. La
aportacion energetica al proceso no es vapor, sino energia eléctrica para accionar
el motor del compresor.

El agua de alimentacion, una vez en la planta, se trata con una pequena dosis
de aditivo a base de polifosfato. Este tratamiento tiene como funcion inhibir la
formacion de incrustaciones. Posteriormente, pasa a traves de dos
intercambiadores de calor donde se recupera el calor de las corrientes de producto
y de salmuera descargada de la unidad.

Una vez precalentada el agua, se alimenta como refrigerante a un condensador
auxiliar en el que se eliminan los gases no condensables de la corriente de
circulacion. Posteriormente, se introduce en el evaporador cayendo en forma de
lluvia sobre los tubos por los que circula vapor. El agua se calienta hasta su
ebullicion y se evapora parcialmente por el calor latente del vapor que circula en el
interior de los tubos. (Figura 11) Este vapor, una vez que ha cedido su calor,
condensa en el interior de los tubos, al otro lado de la superficie del intercambiador
de calor a la temperatura de saturacion.

El vapor, generado en la camara principal, es aspirado por el compresor y
descargado nuevamente al evaporador como medio de fuente de calor en el
interior de los tubos intercambiadores. El vapor en la descarga del compresor se
encuentra como vapor recalentado a una presion mayor que en la succion. Este
vapor sobrecalentado y comprimido, pierde nuevamente su calor sensible por
enfriamiento hasta la temperatura de saturacion, y condensa por el intercambio de
calor con el liquido alimentado en el exterior de los tubos.

La parte de la alimentacion que no ha evaporado, forma la salmuera o rechazo
que se recoge en la parte inferior de la camara del evaporador. Esta corriente se
separa en dos, una pequena parte es evacuada del sistema y la otra se mezcla con
agua nueva, haciéndose recircular como agua de alimentacion al evaporador.
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B Alimentacion
Salmuera

B Vapor de Agua

‘ M Destilado

! B Gases no condensables

[T~

1. Intercambiador de calor.
2. Condensador auxiliar/extractor de
gases no condensables.

3. Bomba de vacio.

4. Bomba de salmuera.

5. Bomba de destilado.

6. Bomba de recirculacion.

7. Sistema de compresion de vapor.

Figura 8 Arreglo de una planta de compresion de vapor.

Tanto el producto como la salmuera que se descargan del evaporador, van al
intercambiador de calor de multiflujo para precalentar la alimentacion. Esta puede
también precalentarse mediante una aportacion auxiliar de calor (descarga de
grupo diesel, vapor disponible, o calefaccion eléctrica en unidades pequenas).

Las pérdidas de calor al ambiente son insignificantes debido a la operacion a
baja temperatura. No hay necesidad de disponer de una fuente exterior de calor
para compensar estas pérdidas y mantener el equilibrio térmico; la energia
mecanica que suministran los motores eléctricos para comprimir vapor y hacer
circular el fluido compensa las pérdidas de calor. La temperatura maxima alcanzada
por el agua de mar en la planta es de 64 °C frente a otros sistemas donde la
temperatura es muy superior. Esto supone que la carga térmica movida en los
intercambiadores de agua de mar de entrada sea pequena, limitando el volumen
tanto del evaporador como de los intercambiadores.

Ademas, debido a esta baja temperatura, su superficie se ve menos afectada
por las incrustaciones, requiriéndose por lo tanto limpiezas en muy raras ocasiones.

2.3.2 Principales componentes de una instalacion CV.

El diagrama de flujo de un sistema de compresion de vapor comprende las
siguientes secciones:
e Pretratamiento.
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Intercambiadores de calor.

Eliminacion de gases no condensables.
Evaporador:

Camara principal,

Tubos de evaporacion - condensacion.
Compresor.

Postratamiento.

En resumen, las ventajas de la utilizacion de destilacion por compresion de
vapor para la desalinizacion (aasson, c. Atison, p. 2007}, SON:

Las plantas son muy compactos y pueden ser disenados para ser portatil.

Se requiere un minimo de pre-tratamiento.

El costo de capital de la planta es razonable y el funcionamiento es simple y
confiable.

La tasa de recuperacion es buena.

El agua producto es de alta calidad.

Los requerimientos de energia son relativamente bajos, aunque no es tan
bajo como Ol.

Las desventajas de la utilizacion de destilacion por compresion de vapor para la
desalinizacion son:

Puesta en marcha de la planta es dificil

Se requiere un calentador auxiliar normalmente para obtener la
temperatura del agua de alimentacion hasta un punto en el que se forma
algo de vapor, después puede utilizarse un compresor.

Se requiere compresores de vapor grandes y caros, que no son facilmente
disponibles

2.4 Electrodialisis

2.4.1 Descripciéon General

La electrodialisis (ED) es un proceso electroquimico empleado para la
desalacion de agua con alto contenido en sales disueltas. El principio de
funcionamiento de esta técnica es la transferencia de los iones disueltos desde el
agua de aportacion, a otra solucion donde se concentra, a través de unas
membranas selectivas al paso de cationes o aniones y mediante la aplicacion de un
campo eléctrico. Como resultado de este proceso se obtiene un agua producto con
una concentracion de sales menor que el agua de alimentacion y un subproducto
de rechazo, la salmuera, con una elevada concentracion de sales. Las dos
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corrientes de agua fluyen en paralelo entre las membranas: el agua producto se
desala progresivamente, mientras que la salmuera se va concentrando también
progresivamente. Los cationes del agua a tratar atraviesan la membrana catidnica
hacia el catodo pasando a continuacion a la salmuera. De similar manera, los
aniones del agua a tratar atraviesan la membrana anionica hacia el anodo pasando
después a la salmuera. Por lo tanto, en el proceso de electrodialisis solo se mueven
a traves de las membranas los solidos disueltos pero no el solvente (agua.

El sentido y la tasa del transporte de cada ion dependen de su carga y su
movilidad, de la conductividad de la solucion, de las concentraciones relativas, de la
intensidad del campo eléctrico aplicado, y esta estrechamente relacionado con las
caracteristicas de la membrana de intercambio ionico. La capacidad de eliminacion
puede aumentarse mediante la union en serie de varias pilas, aunque no es
competitiva frente a la Ol en la desalacion de aguas de mar. Esta técnica no aporta
un efecto barrera, como si lo hacen las otras técnicas de membrana a presion. Es
una técnica mas robusta frente a cambios en la calidad del agua o paradas del
sistema, y tiene un buen comportamiento frente a elementos como el Ba, Sr o
sulfatos. Su rendimiento mejora a temperatura elevada y para iones con varia
cargas.

Una fraccion de la salmuera puede ser recirculada para reducir la cantidad de
agua desechada. Esta recirculacion aumenta mucho la concentracion de la
salmuera por lo que puede ser necesaria la adicion de acido u otros reactivos
(como los antiincrustantes) al bucle de la salmuera que eviten la deposicion de
sales sobre las membranas.

Electrodialisis

Catodo ()

Membrana de
transferencia catiénica

Producto
desmineralizado

Membrana de
transferencia anidnica

Membrana de
transferencia catidnica

Anodo (+)

Figura 9 Proceso de electrodialisis
Las ventajas de la utilizacion de plantas de electrodialisis para la desalinizacion
son:

e Se puede producir una alta relacion de recuperacion (85-94%).
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e Se puede tratar el agua de alimentacion con un mayor nivel de solidos en
suspension.

e El pre-tratamiento tiene un bajo uso de productos quimicos y no tiene que
ser tan precisa.

e El uso de energia es proporcional a las sales eliminadas, en lugar del
volumen de agua que se esta tratando.

e Las membranas tienen una esperanza de vida de 7-10 anos, que es mas
largo que de Ol.

e Las membranas no son susceptibles a ataque bacteriano o de escala de
silice.

e El escalado se puede controlar, mientras que el proceso esta en linea, las
membranas también pueden ser limpiado manualmente.

e Se puede operar a baja a una presion moderada.

Las desventajas de la utilizacion de electrodialisis para la desalinizacion son:

e Se requiere una limpieza periodica de las membranas con productos
quimicos.

e Las fugas ocurren a veces en las pilas de membrana.

e Las bacterias, sustancias no ionicas y turbidez residual no se ven afectados
por el sistema y por lo tanto puede permanecer en el agua producto y que
requieren tratamiento adicional antes que se cumplan ciertas normas de
calidad del agua.

2.5 Destilacion Solar

Ha sido una opcion para desalar agua salina desde el siglo XVIIII (Kunze,
2001;Buros, 2000). La destilacion solar utiliza directamente la energia solar para
calentar el agua salada para incrementar la produccion de vapor de agua. El vapor
es entonces condensado en una superficie fria, y el condensado es colectado como
agua dulce. (Figura 13)

Requiere un area de coleccion de los rayos solares de alrededor de un metro
cuadrado para producir tres litros de agua dulce por dia, en promedio. (Kunze,
2001).

La humidificacion solar, consiste basicamente en la evaporacion del agua por
radiacion solar. El dispositivo clave en este proceso es el desalinizador solar (solar
stills), el cual consiste esencialmente de un estanque poco profundo en el que se
vierte cierto nivel de agua salobre. El estanque va cubierto con un material
transparente (vidrio o plastico) colocado con cierta inclinacion. El estanque
generalmente tiene su superficie interna pintada en negro con un esmalte
impermeable, para que pueda absorber la maxima radiacion incidente.
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La radiacion solar que pasa a traves de la cubierta es absorbida por el fondo
negro y calienta el agua. Algo del vapor que se forma convecta desplazandose
hacia arriba y entra en contacto con las superficies frias de la cubierta. El calor
latente contenido en la masa de vapor es transferido a la cubierta y es disipado a la
atmaosfera por radiacion y conveccion. Al ceder este calor ocurre la condensacion
de la masa de vapor, fluyendo el liquido a lo largo del lado interno de la cubierta
hasta caer en los canales de donde se recolecta

Nuevos avances en la tecnologia como recuperacion de calor y circulacion del
aire pueden mejorar la produccion hasta 20L/m?/dia

fiu
L
__,_.-:'_jl. _
Cubisrta

transparents

_-ﬁﬁb-_

Svyua dulce

Svua =salada

Figura 10 Destilacion solar

2.6 Osmosis Inversa

Por su menor consumo de energia, y la fineza de su filtracion, la posibilidad de
operacion continua y sencillez de sus instalaciones (Darwish y Najem, 2000), la
Osmosis inversa es una de las tecnologias mas aplicadas a nivel mundial.

La 6smosis es un proceso natural, por el cual, fluye una solucion pura o diluida a
travées de una membrana semipermeable, para obtener una solucion mas
concentrada, debido a la diferencia de potencial quimico entre ambas fases
liquidas. Esto provoca una presion diferencial a traves de la membrana, conocida
como diferencia de presion osmaotica.

Si a la solucion mas concentrada se le aplica una presion mas alta que la presion
osmotica natural, se produce una inversion del fenomeno natural. Bajo tales
condiciones, el agua fluye de la solucion concentrada a la solucion diluida. Tal
proceso se denomina Osmosis Inversa o hiper filtracion. Figura 14.
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En este proceso el agua (solvente) permea preferentemente a traveés de la
membrana. Esto ocasiona un aumento creciente en la concentracion de solutos y
en la presion osmaotica de la solucion por el lado del concentrado, frenando el
proceso. Los solutos pueden ser de naturaleza organica (azucares, péptidos, etc.) o
inorganica (cloruro de sodio, carbonato de calcio, etc.) con dimensiones entre 1y
50 A.

Dependiendo del tipo de membrana y de las condiciones de operacion, la
osmosis inversa puede retener entre 90 y 99.9% de los compuestos en solucion,
valores que dependen de la dimension molecular, diferencia de solubilidad y
difusion relativa de los compuestos en solucion.

Una planta de desalacion de agua de mar mediante Osmosis Inversa, consiste
principalmente, de una seccion de pre-tratamiento, una seccion de bombeo a alta
presion, una seccion de membranas modular, y una seccion de post-tratamiento.
En la actualidad las plantas de Osmosis Inversa de gran capacidad, utilizan turbinas
de recuperacion, donde la presion de la salmuera de descarga es utilizada para
generar electricidad y con esto disminuir los costos de consumo del sistema.

En este proceso el agua de mar es bombeada a alta presion contra una
membrana en un contenedor. Una pequena porcion del agua de alimentacion
pasa a traves de la membrana, mientras que la porcion de agua que no paso a
través de la membrana, es descargada del sistema con una alta salinidad.

MENMBRANA MEMBRANA
SEMIPERMEABLE SEMIPERMEABLE
PRESION
AGUA AGUA AGUA AGUA
SALINA PURA SALINA PURA
a) OSMOSIS NATURAL b) OSMOSIS INVERSA

Figura 11 Proceso de Membrana. Osmosis Inversa

Las ventajas de utilizar el sistema de 6smosis inversa para la desalinizacion son:

e Son rapidos y baratos de construir y facil de manejar. Hay pocos
componentes, plasticos duraderos y materiales no metalicos se utilizan
principalmente - el tratamiento previo de la agua de alimentacion para evitar
el ensuciamiento de la membrana es el unico problema potencial.
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e Se puede manejar una amplia gama de velocidades de flujo, desde unos
pocos litros por dia a 750.000 L / dia para los Aguas salobres y 400.000 | /
dia de agua de mar. La capacidad del sistema puede ser incrementado en
una fecha posterior, si es necesario mediante la adicion de maodulos
adicionales.

e Tiene una relacion de alta capacidad de espacio / produccion, que van
desde 25.000 a 60.000 L/day/m?>.

e El consumo de energia es bajo.

e Se puede eliminar otros contaminantes en el agua, asi como la sal

e El uso de productos quimicos para la limpieza es baja.

e No hay necesidad de parar toda la planta para el mantenimiento
programado debido al diseno modular de la planta.

e Elinicioy el cierre de la planta no toma mucho tiempo.

Las desventajas de utilizar el sistema de 6smosis inversa para la desalinizacion
son:

e Membranas de 6smosis inversa son caros y tienen una esperanza de vida de
2-5 anos.

e Si la planta utiliza el agua de mar no puede haber interrupciones en el
servicio durante una tormenta. Esto puede causar la resuspension de las
particulas, lo que aumenta la cantidad de solidos suspendidos en el agua.

e Hay una necesidad de un alto nivel de calidad de materiales y equipos para
la operacion de la planta.

e Es necesario mantener un amplio inventario de repuestos.

e Hay una posibilidad de contaminacion bacteriana. Esto se retiene en la
salmuera corriente, pero el crecimiento bacteriano en la propia membrana
puede causar la introduccion de sabores y olores en el agua producto.

e Se requiere pre-tratamiento del agua de alimentacion con el fin de eliminar
particulas de modo que las membranas duren mas tiempo.

e La planta opera a altas presiones y a veces hay problemas con el fallo
mecanico de los equipos debido a las altas presiones utilizadas. a traves de la
red.

2.7 Congelacion.

Se basa en el hecho de que las sales disueltas son naturalmente excluidas
durante la formacion de cristales de hielo. Para desalar agua usando este meétodo,
los componentes no salinos son removidos en el tiempo apropiado del proceso de
congelacion, y el congelado es lavado y enjuagado para remover cualquier sal
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adherida a los cristales del hielo. El hielo es entonces descongelado para producir
agua dulce. (Figura 15)

Ha habido un pequeno numero de plantas desarrolladas y construidas en los
pasados 40 anos (Water Corporation, 2000), pero el proceso no ha sido
desarrollado comercialmente para la produccion de agua potable. Ha sido mas
bien aplicado para el tratamiento de agua residual industrial (N. Wende, 2000).

“ 1]

e
- ! | .
COMPRESOR |‘ “:t )
i

f

LAVADO DE

AGUA DULCE AGUA DULCE

LAVADO

CAMARA DE FUSION

ASPIRADO

COMPUESTO
ACUOSO

Figura 12 Proceso de desalacién por congelacion

Aunque la congelacion no es ampliamente utilizada comercialmente, el proceso
tiene algunas ventajas. Quizas la mayor ventaja potencial el bajo requerimiento de
energia comparado con la de los procesos de destilacion /Brian, PL.7, 1971). La
reduccion en costos de energia resultados ya que el calor latente de fusion del
hielo es solo la séptima parte del calor latente de vaporizacion del agua. Separacion
por congelacion podria ahorrar 75 a 90% de la energia requerida por el proceso
térmico convencional (Heist J.A. (1979)).

Los costos de la concentracion por evaporacion y congelacion se enumeran en
la Tabla 3. Tienen ademas la ventaja de la baja temperatura de funcionamiento,
que minimiza la produccion de sarro y los problemas de corrosion (Agnew, C. and
Anderson, E. [1992), asi, pueden utilizarse plasticos baratos o materiales de bajo
costo a baja temperatura (Johnson, W.E. [(1976)). La cristalizacion por congelacion
se ha usado para separar una amplia variedad de contaminantes desde agua, tales
como minerales disueltos, productos quimicos organicos y particulas. Los métodos
de congelacion también se han utilizado para la desalinizacion del agua de mar.

Tabla 2 Comparacién de costos de operacién de diferentes concentraciones

Aplicacion Costo por 1000 Kg (1m3) Agua
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removida

Evaporation Congelacion
Concentracion Jugo de
Fruta $5.40 $2.00
Produccion de Azucar $8.47 $1.32
Desalacion Agua de Mar $1.85 $0.93
ancentraCIon Sosa $2.23 $1.06
Caustica
Concentracion Licor Negro $3.15 $1.52
(para pasta de papel
procesada)

"Ahora es de $0.84 en plantas modernas de Emiratos Arabes Unidos
Fuente:Chen (121)

Los diferentes procesos para desalinizacion de agua salada varian
principalmente en el consumo energeético, costo de operacion e impacto
ambiental. A continuacion se describen brevemente los principales proceso
empleados en la desalacion de agua de mar.

Tabla 3 Capacidad instalada a nivel mundial

m’/d Distribucion Porcentual
Evaporacion Multi-Etapas Flash (MSF) 10, 020, 672 44.2%
Osmosis Inversa (Ol) 8,986,209 39.6%
Electrodialisis (ED) 1,262, 929 5.6%
Destilacion Multi-Efecto (MED) 921, 387 4.1%
Comprension de Vapor (CV) 971,792 4.3%
Destilacién Solar 510, 043 2.2%
Congelacion 210 0.0%

Total 22,674,242

Fuente: Verza, 2002

Los diferentes procesos para desalinizacion de agua salada varian
principalmente en el consumo energético, costo de operacion e impacto ambiental
(tabla 4).
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Tabla 4 Comparacién entre tecnologias de desalacidon de agua de mar

Tecnologia Tipo de Consumo de Costos de capital | Costo unitario
energia energia fosil capacidad inst) us$S/m3
usada us/m3/d
MED Térmica De 3.4a Domeéstico 1,000 a 2,000 1.5
4 kwh/m3 , industrial (U.N.E.P., 2002)
MSF Térmica De5a8 Domeéstico 1,000 a 2,000 1.10
y eléctrica kwh/m3 , industrial (U.N.E.P., 2002)
Osmosis Mecanic De 2 a Domeéstico 250a750y 0.60
Inversa a (Eléctrica) 2.8 kwh/m3 , agricultura e para A. de mar
industrial 800-1250
Compresi Electricid 8-12 Domeéstico 2,500 a 3,000 5.0-0.46 p/
6n de Vapor ad kWh/m3 , industrial (U.N.E.P., 2002). capacidad de 100 -
(C.RES., 20,000 m3/d
1998) (Ettourney et al.,
2002).
Destilacié Térmica- —_ Domeéstico No 28
n solar Solar , industrial determinada. Muy
altos
Electrodia Electricid De 16 a Domeéstico 250a750 0.25a1.0
lisis ad 19 kwh/m3 , industrial (1995) depende del tamano
de la planta
Congelaci Electrici Altos Domeéstico Desconocido 0.403465
6n dad , industrial (Barduhn, A.J.,1968)

Fuente: Lechuga, 2007

2.8 ANALISIS COMPARATIVO TECNICO Y ECONOMICO

Los procesos de congelacion se ha desarrollado rapidamente durante los
ultimos 50 anos debido a que tiene un gran numero de ventajas, por ejemplo, bajo
consumo de energia, la inmunidad de ensuciamiento y la corrosion, asi como casi
No necesita Nningun pre-tratamiento.

A pesar del hecho de que los procesos de contacto directos pueden ser muy
eficiente, que nunca han sido utilizados para la desalinizacion a gran escala, debido
a una serie de consideraciones practicas, incluyendo el disefo y dimensionamiento
de los componentes, el funcionamiento y el control de las operaciones de manejo
de solidos, y numerosos problemas con los compresores .

Desde el inicio de la congelacion como un proceso para desalar agua de mar,
han surgido una gran variedad de ideas falsas sobre el proceso que han
evolucionado y persistido, aunque contrarrestado con la informacion cientifica y de
ingenieria. Tales conceptos erroneos o mitos han sido muy perjudiciales para el
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desarrollo comercial de congelacion como un proceso de desalinizacion
competitiva, /H.F. Wiegandt 1980).

Paul J. Schroeder, en 1980, considero que los procesos de congelacion serian el
estandar del futuro, al menos en los casos en que el agua de alimentacion tiene la
concentracion de agua de mar o superiores..

Sin embargo, hay otros procesos en los que el precio competitivo de agua dulce
no es el criterio econdmico gobernante y en varios casos, el proceso de
congelacion se ha demostrado ser util. ElI proceso de congelacion para
concentracion se ha usado con éxito en las industrias alimentaria y farmaceéutica y
tiene otros usos potenciales en la concentracion de residuos industriales
procedentes de plantas de galvanoplastia, plantas de energia nuclear, y plantas
quimicas.

Para que la tecnologia de desalinizacion por congelacion se ponga al dia, sin
duda, se requieren progresos significativo y fuertes pasos de ingenieria, y la
continuacion de los trabajos en estas areas, sin duda, ayudara al disenador de las
futuras plantas de desalinizacion por congelacion para producir agua fresca del
mar sean eficientes y competitivas.

Por ejemplo, los principales problemas en proceso de congelacion puede ser la
separacion de los cristales de hielo del concentrado de salmuera y de la falta de
adaptacion de compresores refrigerantes convencionales. La reciente invencion y
el desarrollo del compresor de refrigerante hidraulico pueden proporcionar una
solucion a los problemas del compresor. Rice y Chau (1997) describen tal
compresor y las caracteristicas del sistema de desalinizacion congelacion resultante.

Un estudio de la aplicacion de este enfoque a las aguas subterraneas salinas
(5000 ppm) en Dakota del Norte llegd a la conclusion de que planta chica
(1,000,000/dia) podria producir agua a un costo de $ 1.30/1000 galones ($
0.34/m3), que, de ser cierto, hace que el proceso competitivo con el Ol, (James E.
Miller, 2004).
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Otro factor importante es la creciente preocupacion por la sostenibilidad en las técnicas de desalacion, puesto que
requieren grandes cantidades de energia, es por eso que se torna deseable el desarrollo de la desalacion por congelacion.

Tabla 5 Comparativo técnico de las opciones para desalar agua de mar

Destilacion Por

Por

Tecnologia Destilacion Solar Compresion De Osmosis Inversa Electrodialisis Congelacio
Vapor n
Tecnologia i si si i i si No
experimentada
Necesuljz_ldes Termico Térmico/eléctric | Térmico/eléctric | Mecanico/Eléctri Mecanico/Eléctrico Electrico Termlgo/ele
energéticas o o co ctrico
Factores que Temperatura Temperatura
afectan las Temperatura P P Salinidad del agua Salinidad del agua | Temperatur
: . - (agua de mary (agua de mary ) , :
necesidades ambiental, viento ; - recuperacion de energia. de mar a ambiental
. ambiente) ambiente)
energeéticas
Consumo de 32 (térmico), 1 a 48 a 441
energia 642 25 (eléctriclo} (térmico), 3 11a25 4a17 08all 6a 108
(kWh/m?) : (eléctrico)
C03Ste, 9000 a 66 000 1000 a 12 000 800 a 15000 1100 a 4200 1600 a 2000 280 2400
($/(m’/dia))
Tamarno
mediano 0.005a5 1000 a 10 000 1000 a 100 000 2 a 1000 0.01a 10000 0.1 a 200 No requiere
(m*/dia)
Complejidad de Necesidad de las pre Necesidad de las Elevad_q
- Poco Elevada Elevada Elevada . - (separacion
la operacion tratamiento pre tratamiento
del helado)
Pre tratamientos Filtracion, Filtracion, Filtracion, otra (depende Filtracion, otra
. Nada Filtracion, control de control del N P (depende calidad No requiere
requeridos : . ) - calidad del agua)
alimentacion alimentacion del agua)
. Instalaciones Alimentacién/co | Alimentacion/co | Alimentacion/co | Reemplazar filtros, limpiar _Reem plazar filtros,
Mantenimiento ; -, =, - ) limpiar membranas, .
- tratamiento de los rrosion De las rrosion De las rrosion De las membranas, corrosion - No requiere
requerido - ) ; corrosion bombas e
residuos, sales. bombas. bombas. bombas. bombas e instalaciones. - ;
instalaciones.
Sustitucion Filtro (mensualmente), (mensﬂlatlrrzente)
- Nada Filtro Filtro Filtro membrana (de 2a 5 § Nada
requerida N membrana (de 2 a
anos) .
5 anos)
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3. DESALACION POR CONGELACION

La destilacion y la filtracion, los procesos comunmente utilizados, tienen alto
costo operativo y de mantenimiento. La temperatura de operacion y el calor
latente de fusion bajo de agua hace valga la pena considerar para en investigacion
en la tecnologia de congelacion para lograr perfeccionarla y llevarla a un mejor
desarrollo.

3.1 Generalidades

Por medio del proceso de desalinizacion por congelacion es posible extraer
agua de una solucion salina en forma de cristales de hielo, los cuales se
encuentran entonces, libre de sales.

Se puede parcialmente congelar el agua de mar y por medios fisicos separar los
cristales de la salmuera, y posteriormente derretirlos para producir agua dulce. Por
lo que este proceso es doble es decir una congelacion seguida de una fusion. Los
cristales formados bajo condiciones apropiadas pueden ser muy puros.

Se requiere un sistema de refrigeracion para eliminar de la salmuera el calor de
fusion del hielo. La cantidad de calor, la cual debe ser disminuida de la unidad de
congelacion, es esencialmente igual a la cual debe adicionarse a unidad de fusion.

3.1.1 Antecedentes

El médico daneés Thomas Bartholinus (1616-1680) fue aparentemente el
primero en reportar que el agua obtenida por la fusion del hielo formado en el
agua de mar era fresca. Casi al mismo tiempo, Robert Boyle (1627-1691) informo
de la misma observacion, previendo el fenomeno como una fuente de agua dulce
y el jesuita Atanasio Kircher (1602-1680) analiza la razon por la hielo formado en el
mar es fresco (Nebbia, G. and Menozzi, G.N., 1968). La razon de obtener agua
dulce a partir hielo es debido al rechazo de sales en la interfaz. La congelacion de
grandes cuerpos de agua presente en la naturaleza ocurre en la superficie de los
0oceanos, lagos y bahias. La combinacion de transferencia de calor asociado con la
eliminacién de calor por el medio ambiente, y la latente interfaz de liberacion de
calor produce la conveccion natural de flujos de agua. La congelacion del agua de
mar libera fluido en la interface agua-hielo, que es mas denso que la masa de agua.
La fuerza de empuje resultante del soluto, por lo tanto, actua hacia abajo. Esta
fuerza de flotabilidad soluto adicionada a la fuerza de flotacion térmica.
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La observacion del flujo reveld que empujaba hacia abajo, por debajo de la
superficie de congelada. Se encontré que la tasa de transferencia de calor por
conveccion es fuertemente afectada por el rechazo de soluto en la congelacion
(Brewster, R.A. and Gebhart, B. 1994).

Al final del siglo XVIII, el cientifico italiano Anton Maria Lorgna (1735-1796)
describe un método para purificar el agua de mar y agua impura por congelacion y
fusion del hielo. En 1786 Lorgna publico su primer articulo sobre la desalinizacion
del agua mediante la congelacion, preguntandose por qué nadie habia aplicado
anteriormente en un proceso artificial imitando lo que la naturaleza hace tan bien y
con facilidad en los mares frios mediante la produccion de bloques de hielo de
agua dulce del agua de mar. Tambiéen identifico que soélo un unico punto de
congelacion del agua de mar produce un bloque de hielo que tiene la salinidad
mucho menor que el agua de mar, pero no nula. Asi, senalo la necesidad de
procesos de congelacion-fusion de varias etapas para obtener agua libre de sal
(Nebbia, G. and Menozzi, G.N. 1968).

3.1.2 ReseRa bibliografica

1) Tanto Baiduhnp en 1982 y Wiegandt, en 1990 proporciona resenas
historicas de la experiencia con la congelacion y de nacion. Estos individuos han
sido los principales contribuyentes en este campo como lo demuestra el gran
numero de documentos que se han publicado sobre el tema. La siguiente
informacion se resume en estos documentos de referencia.

2) Los informes OSW durante el periodo de su existencia (1955-1974) cubren
gran parte del progreso la desalacion por congelacion en los Estados Unidos.
3) La primera planta piloto en operacion fue instalacion construida por VFVC

Canier Corporacion, en Wrightsville Beach, Carolina del Norte el seleccionado
como sitio para la prueba. La absorcion de vapor era realizado por un bromuro de
litio de la salmuera. Aunque no fue econdmicamente atractivo, este notable
esfuerzo establecio una nueva tecnologia viable.

4) La siguiente unidad fue usando el proceso Cornell, construido por Blaw-
Knox a Florida Power and Light, en San Petersburgo, Florida. Este fue un proceso
SRF utilizando butano como refrigerante. Después de algunas modificaciones, la
instalacion alcanzo una tasa de produccion de 55,000 208 m3/d|'a de agua, 57 por
ciento por encima de la velocidad de diseno. El proyecto piloto Blaw-Knox fue el
pionero en el establecimiento con una correcta ejecucion de un proceso de SRF
para desalar agua de mar.
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5) En 1962 comenz6 OSW trabajos en una gran escala 200,000 litros/dia en la
costa Este. Esta instalacion no pudo comenzar a funcionar porque el compresor
secundario tenia capacidad insuficiente para permitir que el compresor primario
arrancara. El proyecto fue colocado en estado de alerta y posteriormente
desmantelado y OSW clausuro el programa.

6) Una subsidiaria Stmthers-Wells, Struthers Scientinc e internacionales
Coiporation (SSl), disenaron y construyeron una planta piloto de 15.000 56.8
m3/dia en 1964. Después de severas modificaciones, se obtuvieron resultados
bueno, pero esta planta piloto se quedo corta en proporcionar los datos de disefo
de plantas a escala real, para servir como un segundo ejemplo de fiable de
congelacion con butano en una planta.

7) La realizacion de dos plantas SRF OSW (numeros 7 y 8) que utiliza hidratos
de gas fue insatisfactoria porque no fueron capaces de lavar eficazmente los
cristales de hielo. Esta deficiencia fue descubierta en 1968.

8) En 1968, el OSW suspendid el apoyo a las nuevas plantas piloto SRF. En
1975, siete anos despues La suspension anunciada, la planta SRF final (Numero 11)
experimento fallos con los que se diluyd la aceptacion de desalacion por
congelacion mediante el uso de los refrigerantes secundarios.

9) Varios otros esfuerzos en el desarrollo de los procesos de desalacion son
descrito en las referencias. Un fabricante, Colt, desarrollé un patin montado con
éxito con una produccion de 378 m?/dia. Pero se retiraron del mercado cuando la
unidad no experimento una respuesta adecuada. Varios proyectos de hidratos de
gas desarrollados en las décadas de 1960 y 1970 también se describen, pero el
rendimiento de estos proyectos fué desfavorable.

10)  Barduhn, en 1982, declaro: "Varias empresas han realizado una amplia labor
de desarrollo de congelacion y después dejado, por ejemplo, Carrier, Struthers, Colt
y Blaw-Knox en este pais y la Britanicos e israelies en el extranjero. Ninguno ha
dicho que la congelacion es viable o rentable. El sentimiento comun parece ser que
el desarrollo del trabajo necesario es abundante y el periodo de retorno de pago
no va a ser corto. "Hablando mas sobre las ventajas de la desalinizacion por
congelacion, declaro:” Los requerimientos de energia son bajos. Pero esto no es
una ventaja suficiente en la década de 1960 pero con el aumento en los costos
energéticos, se convierte en un factor importante”

11)  En 1990 Wiegandt concluyd que el proceso usando gas butano como el
refrigerante secundario era un éxito.. Cita cuatro proyectos butano eéxito,
incluyendo el Proyecto Blaw-Knox, el proyecto SSI modificada y los proyectos
britanicos e israelies.

12)  Wiegandt cree que se necesita un profundo respeto por la termodinamica,
una apreciacion de la economia de escala, y una aplicacion unicamente de los
procedimientos que han sido probados para ofrecer un funcionamiento sin
problemas. Al parecer, se ha realizado poco en el ambito de la desalacion de
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congelacion entre la obra de Barduhn en 1982 y la obra de Wiegandt en 1990. De
123 referencias que figuran en el resumen de 1990 de Wiegandt, solo nueve de las
referencias fueron entre 1982 y 1990 con una sola referencia en el periodo de
1988 a 1990. Muchos de los documentos sobre la desalinizacion por congelacion
describen el diseno y operacion de varias plantas piloto de desalinizacion por
congelacion que fueron apoyados por el portal unico.

13)  Wiegandt considera que el esfuerzo acelerado hacia la comercializacion del
proceso, echando a andar demasiadas plantas piloto muy grandes por lo que,
cuando surgieron problemas, las modificaciones eran demasiado costosas
modificaciones lo que causaron el eventual cierre en muchos casos, el trabajo de
laboratorio se inicio solo despues de que las plantas piloto habia intentado varias
modificaciones fracasaron.

A continuacion se enlistan en forma cronologica algunos otros trabajos que se
han realizado y que han aportado mucho al conocimiento en el area y que tal vez
en el futuro puedan ser aprovechados para lograr el desarrollo de la desalacion por
congelacion.

14)  En 1967, R. Fernandez, A.J. Barduhn realizaron un experimento que mostro
la tasa de crecimiento esta determinada unicamente por la velocidad a la que el
calor de solidificacion se transfiere por conveccion con el agua que fluye.

15) M. Landau, A. Martindale, en el mismo ano, realizaron un estudio que
concluye que la calidad del hilo producido se vé reducido cuando se aumenta la
concentracion de la salmuera introducida y la tasa de butano, mientras que se
obtiene mejor calidad cuando aumenta el tiempo de residencia y mayor grado de
agitacion.

16) J. Shwartz, R.F. Probstein, en 1968, presentan un modelo hidrodinamico,
basado en la ley de Darcy, para analizar el lavado de la salmuera del hielo formado.
Se encuentra que la tasa de produccion de agua fresca se incrementa a mayores
tamanos de los cristales de hielo, la longitud del tapon de hielo por encima de las
pantallas, la concentracion de los cristales de hielo en la suspension y las fuerzas
mecanicas de restriccion externas en el el tapon del hielo. La tasa también se
incrementa con cuando la tapa de hielo es menor bajo las pantallas, donde este
tamano muestra ser un parametro independiente del problema bajo ciertas
condiciones de la alimentacion de la solucion, como el alimentador de gravedad.
17)  J.C. Orcutt, en 1969, crea un modelo matematico de la etapa de
congelacion-cristalizacion del refrigerante secundario y propone que tiene en
cuenta la influencia de la fase de refrigerante en la tasa de nucleacion.

18)  Josef Shwartz yRonald F. Probstein, en 1969, establecen las condiciones de
funcionamiento optimas para altas velocidades de produccion, suficientemente
bajo contenido de sal en el producto, y la pérdida minima de agua dulce.
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19) J.C. Orcutt y F.J. Hale, en 1970, Las ecuaciones matematicas fueron
utilizados con la ayuda de una computadora para estudiar el disefio economico del
proceso de congelacion y para predecir las mejores condiciones de
funcionamiento. Los calculos de optimizacion mostraron que la economia de la
operacion dependen en gran medida de la temperatura mantenida en el
congelador y la diferencia global en el refrigerante y el equilibrio de la temperatura
de congelacion.

20) Jean-Eric Bajolle y, Philip A. Rice, Allen J. Barduhn, en 1970, Realizan
medidas de la cantidad de refrigerantes disueltos en el agua dulce producida.

21)  Liu Sung-Tsuen, George H. Nancollas, en 1973, Estudia el crecimiento de
cristales de siembra de hidroxido de magnesio en soluciones sobresaturadas en un
rango de concentraciones de magnesio y iones hidroxido y en presencia de
aditivos de fosfonato y se propone un proceso de difusion para controlar el
proceso de cristalizacion.

22)  Gerald L. Stepakoff, Anthony P. Modica, en el mismo ano, Prediccion teorica
de velocidades de hidrolisis y la comparacion con los datos experimentales, se
concluye que el modelo si puede ser usado para predecir las constantes de
velocidad de hidrdlisis, la termodinamica requerida y los parametros moleculares.
23) Phillip C. Wankat, 1973, presenta una técnica para la desalinizacion por
congelacion natural que puede ser utilizado en climas relativamente calientes.

24) W.R. Burton, A.l Lloyd, 1974, presentan un estudio de la planta por
congelado refrigerante secundario (SRF) en el Reino Unido ha llegado a una etapa
en la que el proceso se ha demostrado adecuadamente en tamanos hasta 10.000
gpd (45m3/day) y las estimaciones detalladas de los costos comerciales de plantas
que han demostrado ser atractiva.

25) H.C. Simpson, G.C. Beggs, J. Deans y J. Nakamura, realizan un estudio del
crecimiento de cristales de hielo.

26) W.H. Denton, M.J.S. Smith, J.T. Klaschka, R. Forgan, H.R. Diffey, C.H. Rumary,
R.W. Dawson, en 1974, Estudios experimentales en el lavado y fusion de cristales
de hielo en refrigerante inmiscibles.

27) G.L. Stepakoff,en 1974, afirmo que la congelacion eutéctica continua tiene
grandes potenciales para la eliminacion de salmuera y la concentracion de los
desechos industriales.

28) D.W. Johnson, J.L. Lott, C.M. Sliepcevich, en 1976, afirma que la desalacion
por congelacion evita tanto los problemas de corrosion costosos, y la complejidad
mecanica de manejo de vapor y menor consumo de energia, lo cual lo hace uno
de los procesos de desalinizacion mas atractivos actualmente disponibles. Comenta
que los problemas de funcionamiento encontrados deben ser resueltos mediante
la utilizacion de la tecnologia existente.
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29) H.C. Simpson, G.C. Beggs, J. Nakamura, A. Baxter. Llevaron a cabo una
investigacion experimental, de las tasas de crecimiento de los cristales de hielo
aumentan con la velocidad de la corriente en el sub-enfriamientos alta.

30) Wallace E. Johnson, 1976, Discute por qué no se ha llevado a cabo el
proceso de manera commercial, las posibles causas y areas que requieren mayor
investigacion y desarrollo.

31) Al Lloyd,en 1977, publicé un diseo para una planta desaladora usando
refrigerante secundario en el proceso de congelacion. Un disenio comercial con dos
vasos integrales ha sido formulado y presupuestados. Su costo de inversion es de
alrededor de 20% por debajo de los costos actualizada del diseno anterior y
muestra la perspectiva de la produccion de agua a un nivel inferior a los de los
sistemas de la competencia.

32) N. Akhtar, L. McGrath, P.D. Roberts, en 1979, realizd un modelo y simulacion
parcial de una columna de cristalizacion a escala piloto.

33) Allen J. Barduhn, Avinash Manudhane, en 1979, Realizd una investigacion
de las temperaturas eutecticas de varias proporciones de los iones que se
encuentran comunmente en las aguas naturales (Na, K, Ca, Mg, Cl, SO4, HCO3)
muestra que el proceso funcionara bien a temperaturas no inferiores a -25 ° C.

34) Dumitru M. Lupu, 1979, La dinamica de la desalacion de agua de mar a
través de los estudios de la zona del punto de congelacion.

35) Bruce Cox y posteriormente Paul J. Schroeder, 1979 y 1980 respectivamente,
realizan una revision del proceso y sus prospectivas.

36) H.F. Wiegandt, R.L. Von Berg, 1980, Desde el inicio de la congelacion como
un proceso para desalar agua de mar, una gran variedad de ideas falsas sobre el
proceso ha evolucionado y persistido, aunque contrarrestado con la informacion
cientifica y de ingenieria de lo contrario.

37) Cheng Chen-Yen, Su Yin-Fong, Daniel N. Hopkins, 1982, El proceso de
VFPIM tiene las siguientes ventajas: No requiere un compresor ni una solucion
absorbente de vapor de agua bajo presion, ni un circuito de refrigeracion (bomba
de calor) para reutilizar el calor liberado en la condensacion o de sublimacion del
vapor de agua a baja presion en el suministro el calor latente de fusion del hielo. El
proceso utiliza componentes disponibles en el mercado y por lo tanto puede
funcionar con fiabilidad.

38) Wilfred J. Hahn, 1986, habla de las mediciones y control que deberia
vigilarse durante la congelacion.

39) A.F. Abdul-Fattah, 1987, Los procesos de congelacion se pueden emplear a
pequena escala, utilizando el equipo de plataforma con energia térmica de baja
calidad. La construccion de unidades de congelacion independientes se puede
lograr utilizando la energia solar. Se proporcionan 4 diferentes opciones de disefios
usando energia solar.
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40) CY.Cheng, W.C. Cheng, M.D. Yang, que detallan el proceso de congelacion
al vacio en multiples fases.

41) H.F. Wiegandt, A. Madani, P. Harriott , en 1987, estudiaron el desarrollo de
cristales de hielo para el proceso de contacto directo con butano.

42) AA. Madani, S.E. Aly, en 1989, proponen una combinacion de las
tecnologias de Osmosis Reversa y Congelacion, para reducir el consumo de energia
y la salmuera rechazada.

3.2 Ventajas y desventajas de la desalacion por congelacion.

Aunque el proceso de congelacion/ fusion no ha sido ampliamente utilizado a
nivel comercial, el proceso tiene algunas ventajas. Quizas, le mas grande potencial
ventaja de desalinizacion por congelacion es su muy bajo requerimiento de
energia comparado con los procesos de destilacion (Brian, 1971; Johnson, 1979).
La reduccion en los costos de energia resulta del calor latente de fusion del hielo,
que es una septima parte del calor de vaporizacion del agua. La separacion
Congelacion/ fusion, podria alcanzar del 75 al 90% de reduccion de la energia
requerida por los procesos termicos tradicionales (Heist, 1979). El proceso C/F,
tiene la ventaja de trabajar a baja temperatura de operacion, minimizando el
escalamiento y los problemas de corrosion (Brian, 1971, Agnew and Anderson,
1992; Hartel, 1992).Materiales plasticos y o de bajo costo se pueden usar a bajas
temperaturas (Johnson, 1976; 1979, Agnew y Anderson, 1992; Maguire, 1987) Se
pueden alcanzar areas muy grandes y coeficientes de transferencia utilizando
contacto directo entre la salmuera y el refrigerante. El proceso CR, no necesita un
pre tratamiento, en donde se pueden evitar los quimicos requeridos para el pre
tratamiento, ademas no esta sujeto a problemas de incrustaciones, como ocurre en
la separacion por membrana (Johnson, 1976; Schroeder et al, 1977) y hay que
considerar ademas que es minimo el impacto ambiental (Maguire, 1987).

En cuanto a las desventajas, en comparacion con la evaporacion y la ésmosis
inversa, se incluyen los altos costos de capital y de operacion durante la separacion
del hielo (Muller, 1967). Otras desventajas son (Wiegandty Von Berg, 1980):

e Retencion de sabores y aromas desagradables (inicialmente presentes en el
agua marina de alimentacion) que pueden estar presentes en el agua fresca
producida (Braddock y Marcy, 1987).

e El proceso de congelacion necesita incluir los pasos de crecimiento, manejo
y lavado de cristales de hielo y el requerimiento de compresores mecanicos
de vapor.
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Los compresores representan un metodo costoso de  suministrar los
requerimientos de energia del sistema (Brian, 1971).

Probablemente el mas grande impedimento para aceptar el proceso de
congelacion es el hecho de que las grandes instalaciones no se pueden
disenar y optimizar con confianza, debido a la complejidad de sus
operaciones unitarias en la unidad de congelacion, fusion y columna de
lavado-separacion.

Atrapamiento de solucion salina en el hielo durante la cristalizacion requiere
de trituracion y re cristalizaciones del hielo.

Un incremento progresivo en las concentraciones de la substancia disuelta y
gases no condensables.

Se requiere alta calidad en la energia para el proceso de cristalizacion
comparada a la baja calidad de la energia en muchos procesos de
evaporacion.

Se requiere una cierta cantidad de agua fresca para lavar el hielo con el
objeto de reducir el contenido de sal en el agua producida.

Limitado conocimiento de la cristalizacion del hielo y crecimiento en un
sistema de suspension de hielo, de la funcionalidad en el manejo de
pequenas particulas de hielo en suspension, de los buenos métodos para
una separacion completa del hielo de la salmuera y el comportamiento de la
hidratacion.

Algunos meétodos como la centrifugacion, compresion y lavado a
contracorriente se han desarrollado para separar el hielo de la salmuera en
el proceso de desalinizacibn por congelacion, pero ningun de estos
metodos de separacion han sido enteramente satisfactorios.

Algunos estudios experimentales muestran que el costo del agua fresca se
debe substancialmente al costo debido a la dificultad de la separacion.

Los métodos mas comunes de desalinizacion por congelacion son
congelacion al vacio, compresion de vapor, congelacion con refrigerante
secundario y congelacion por absorcion de vapor. Todos ellos tienen
esencialmente los mismos componentes pero solo difieren en los
metodospor el cual la congelacion se lleva a cabo.
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3.3 Proceso ideal de la desalacion por congelacion

El sistema es representativo de los procesos de desalinizacion, e incluye
componentes los cuales son indispensables para su operacion. El sumidero de calor
es la fuente de agua salina a To. El trabajo requerido se puede calcular si los
componentes operan bajo condiciones ideales y se hace necesario ciertas
suposiciones tanto de los procesos o componentes. Las principales suposiciones se
enlistan a continuacion:

e El intercambiador de calor, congelador y fundidor son equipos operando a
réegimen estacionario y por lo tanto no hay acumulacion neta de agua o
sales en ellos.

e [atemperatura en cualquier punto del sistema no cambia con el tiempo.

e Los componentes como el intercambiador de calor, congelador y fusionador
son equipos perfectos y no hay irreversibilidades asociadas a ellos.

e No hay pérdidas ni ganancias de calor entre el sistema y sus alrededores

e No hay cambios en las energias cinética y potencial de los fluidos circulando
a traveés del sistema.

e Los cristales de hielo congelados del agua salina son perfectamente puros
tal que no contienen ninguna sal disuelta.

e No hay caidas de presion asociados con los componentes y conexiones de
tuberias.

e Debido a que la fraccion de sal es pequena para casi todas las aguas salinas,
se supone que es una solucion ideal. Por lo tanto, no hay irreversibilidades
asociadas con el agua salina.

El proceso ideal de desalinizacion por congelacion es un proceso isobarico
durante el cual la presion del agua salina entrante permanece constante a traves
de todo el proceso. El agua salina a temperatura 7, y la razén de flujo molar entra
al intercambiador de calor para pre enfriarse por intercambio térmico con la
salmuera y agua pura saliendo. El agua pura y el contenido de sal del agua salina
entrante son iguales a aquellos de las corrientes de salmuera idea agua pura
saliendo. Por lo tanto, el agua salina se enfria a su punto de congelacion del agua
a su punto de congelacion T, El agua salina que entra al congelador, donde se
forman los cristales de hielo puro y se separan de la salmuera concentrada. Las
corrientes de agua pura y salmuera salen del congelador a la temperatura de
congelacion del agua salina, debido a que el congelador esta en equilibrio térmico.

El calor latente de cristalizacion del agua salina se extrae por medio de otro
refrigerador de Carnot operando entre la temperatura del punto de congelacion
del agua salina T, y la temperatura de la fuente de agua salina Ty, provocando la
formacion de cristales de hielo puro.
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Como los cristales de hielo son transferidos del congelador al fusionador, ellos
permiten recibir calor de la maquina térmica de Carnot, produciendo trabajo.
Durante este proceso de calentamiento, la temperatura de los cristales se eleva a
partir del punto de congelacion del agua pura Ty Los cristales de hielo a Ty se
transfieren al fundidor y ahi se funden al recibir el calor latente de fusion del hielo
desde otra maquina térmica de Carnot. Notese que el calor latente de cristalizacion
no es igual al calor latente de fusion del hielo, donde Ty no es igual a T,.. Cuando el
calor latente de fusion es absorbido por los cristales de hielo, se convierten en agua
liquida pura a Tw. El agua pura es entonces enviada al intercambiador de calor, y su
temperatura se eleva a Tp por medio de la absorcion de calor del agua salina
entrante. La salmuera, por otro lado, es calentada por una maquina térmica de
Carnot y su temperatura se eleva a Ty. Esto parece que en un sentido amplio, el
agua salina entrante a To se separa en agua pura y salmuera a la misma
temperatura y presion.

El trabajo reversible para cualquier proceso es igual a la energia del sistema
durante este proceso al ambiente. Desde los procesos de desalinizacion con
diferentes salinidades del agua salina entrante y las corrientes salientes del agua
producida y la salmuera, las propiedades de la sal pueden tomarse en cuenta junto
con las del agua pura. Por lo tanto, la energia de las corrientes a un estado
especifico se puede expresar en términos de las propiedades de la sal y del agua
pura.

El agua salina entrante sale del intercambiador de calor a Ty y es preenfriada a
su temperatura de congelacion por el refrigerador de Carnot. El refrigerador
absorbe calor cuando el agua salina se enfria de Ty a T, y rechaza e calor al
sumidero de calor a To. La cantidad de trabajo suministrado que acompana el
enfriamiento puede ser derivado considerando el cambio en el flujo energético del
agua salina. . El agua salina a 7L entra entonces ten el congelador en donde el
calor latente de cristalizacion del agua salina es extraido por otro refrigerador de
Carnot, el cual opera entre el punto de congelacion del agua salina TL y la
temperatura del sumidero caliente To.

Cabe senalar que la entropia del hielo puro se expresa en términos de las
propiedades del hielo puro solo cuando esté libre de sal. La potencia es la cantidad
de potencia requerida para extraer el calor latente de cristalizacion del agua salina
del congelador. La disipacion del calor latente de cristalizacion del agua salina
desde el congelador resulta en la formacion de cristales de hielo a la temperatura
de la solucion.
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Como los cristales de hielo a TL son transferidos del congelador al fundido, se
calientan desde TL a TH por una maquina térmica de Carnot. La maquina térmica
opera entre la temperatura al punto de disipacion del calor y To.

Es obvio que las entalpias y las entropias son para cristales de hielo puros solo
donde la corriente de hielo puro no contiene ninguna sal disuelta. Entonces, los
cristales de hielo a TH se introducen en el fundidor donde se funden por medio
de otra maquina térmica de Carnot operando entre TH y To. La maquina térmica
de Carnot disipa el calor latente de fusion del hielo y produce potencia. La potencia
producida se puede simplemente determinar del cambio de energia de los cristales
del hielo puro durante este proceso de fusion.

La cantidad de potencia producida como los cristales de hielo son fundidos. El
agua pura a TH es entonces enviada al intercambiador de calor y calentada de
TH y To enfriandose con el agua salina entrante. La solucion de salmuera
concentrada, por otro lado, se calienta de TL a TH por medio de la maquina
térmica de Carnot la cual disipa calor a la salmuera y produce potencia.

La potencia neta de entrada que necesita suministrarse al entrar al proceso de
desalinizacion por congelacion puede llevarse a cabo simplemente substrayendo
las potencias de salida de las potencias de entrada.

Es interesante hacer notar que el minimo trabajo requerido para el proceso de
desalinizacion por congelacion depende solo de la concentracion y es
independiente de as entalpias y entropias de la sal y del agua y depende
unicamente de las salinidades de las corrientes de entrada y salida.. EI minimo
trabajo de entrada es cero para el agua pura sometida a la desalinizacion por
congelacion

De nuevo este analisis para el proceso de CF indica claramente que el trabajo
minimo suministrado es independiente de los componentes utilizados en el
proceso y depende solo de las salinidades del agua marina de entrada y de las
corrientes de salmuera de salida. Demas es factible la evaluacion de los
rendimientos de los componentes del proceso CF tales como el congelador,
fundidor y enfriador.
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Figura 13 Proceso ideal de la desalacién por congelacion

3.4 Proceso industrial de desalinizacion por congelacion

Este proceso es constituido primordialmente de dos fases principales:

1. Cristalizacion del hielo
2. Separacion y fusion.

En el paso uno, la nucleacion ocurre a una temperatura super enfriadora
adecuada. Los nucleos en la solucidn crecen, formandose cristales grandes de
hielo, separados del concentrado por un separador mecanicamente,
posteriormente, se la fusion del hielo produce agua pura.
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Figura 14 Proceso general de congelacion
En general, los componentes del proceso de desalacion por congelacion son:

1. Pre-enfriador para enfriar el agua alimentada

2. Unidad de cristalizacion, donde se remueve suficiente calor del proceso del
fluido procesado para cristalizar mas del 15% de la masa, y

3. El separador de cristales y purificador, donde el cristal es separado del
concentrado no congelado y enjuagado con pequenas cantidades de producto
derretido para remover cualquier concentrado adherido a la superficie del
cristal.

El concentrado separado es reciclado del congelado para proveer la
recuperacion deseada. Una bomba de calor remueve calor del congelador y lo
transfiere bien al enfriador de agua o a la unidad de fusion, donde se encuentran
los cristales frios que se remueven de la seccion de purificacion. Un alimentador de
transferencia de calor se usa comunmente para pre-enfriar la solucion que es
alimentada, usando el producto frio y el concentrado, para reducir la carga en la
bomba de calor.

3.5 Tecnologias

En la actualidad, una amplia variedad de sistemas son usados en el mercado,
Chowdhury, J, 1988 mas adelante se describen cada una de estos sistemas
utilizados. En general, la desalacion por congelacion ocurre en un cristalizador, sin
embargo, el control de la formacion de hielo y su crecimiento puede obtenerse de
diferentes maneras.

La clasificacion siguiente esta basada en funcion de si esta en contacto directo o
indirecto el refrigerante con la solucion. Una posible clasificacion del proceso de
desalacion por congelacion.
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Tabla 6 CLASIFICACION DE LOS PROCESOS DE DESALACION POR CONGELACION

A. Congelacion por contacto directo

B. Congelacion por contacto indirecto
a. Enfriado interno.
i. Sistema de crecimiento de capa estatico
ii. Unidad de cristalizacion de capa en tambor
rotativo.
iii. Unidad progresista de cristalizacion
iv. Sistema de crecimiento de capa dinamico
v. Cristalizacion de suspension
b. Enfriado externo.
i. Super-enfriado de alimentacion.
ii. Maduracion de vasos

c. Congelacion en vacio

3.5.1 Congelacién convencional por contacto directo

Un congelador de contacto directo usa un refrigerante en espray por el
impacto de reactor a traveés de una boquilla. Las ventajas principales son una taza
alta de produccion por unidad de volumen con una fuerza motriz baja con
pequenos consumos de energia, la ausencia de partes moviles y una compacta y
eficiente unidad, Gibson, W., Emmermann, D., Grossman, G., Johnson, R, Modica,
A., and Pallone, A. [1974).

El disefio exitoso de una planta de desalinizacion por congelacion por contacto
directo depende significativamente de la disponibilidad de un refrigerante
apropiado, Barduhn, A.J. [1968). Hay requisitos termodinamicos, quimicos, fisicos y
economicos seguros, que el refrigerante debe cubrir para ser apropiado para el uso
en el proceso. Estos lo son:

a) El refrigerante debe tener un punto de ebullicion normal de -4°C o menos y
la presion de vapor debajo de 2.8 x 10°Pa (2.8 atm) en la temperatura de la
habitacion,

Pagina

60



b) El refrigerante no debe ser toxico, preferentemente no-flamable y
quimicamente estable en el agua de mar,

c) El fluido deben ser practicamente immiscible en el agua y deben poseer tales
factores de tamano moleculares para no formar hidratos bajo las condiciones
de congelacion empleadas en el proceso, y

d) Elrefrigerante debe estar barato y facilmente disponible de los proveedores de
comercial. Stepakoff, G.L. and Modica, A.P. [1973).

Los refrigerantes que podrian ser usados lo son: butano, didéxido de carbono,
oxido de nitrogeno, Freon- 114 y Freon-318 son una mejor eleccion de acuerdo a
los factores mencionados arriba. Sin embargo estos materiales son relativamente
costosos cuando se comparan con otros refrigerantes como butano

|

Nucleacién de

Refriger

Compresién

Crecimiento de

Hi

Salmue Agua

Refrigera

Figura 15 Congelacion convencional por contacto directo

Figura 16 Diagrama simplificado del proceso de congelacién con gas butano

Antonelli, 1983, desarroll6 un proceso donde gas natural licuado (LNG) se
evapora y genera la energia necesaria. Parte del agua de mar es congelada y el
hielo producido es derretido en la temperatura ambiental. El costo podia ser
considerablemente reducido si el agua de mar pudiera ser enfriado de la
temperatura ambiental a la temperatura de congelacion por muy poco.
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3.5.2 Congelacién por contacto indirecto.

En éste proceso, la energia para la refrigeracion debe ser pasada a través de las
paredes de alguna forma de intercambiador de calor, y la transferencia de calor
ocurre a traves de una barrera solida (Thijssen, H.A.C,1975 y Curran, HM., 1970.
Se encontro que la tasa de crecimiento de hielo en forma de dendrita en el agua
super-fria no puede ser comprendido completamente en base del mecanismo de
circulacion del calor, sino que debe ser explicado en base a la combinacion de
mecanismos de disipacion de calor y crecimiento molecular cinético, (Pruppacher,
H.R. (1967). El sistema de contacto indirecto puede ser clasificado en aquellos
enfriados internamente y enfriados externamente. Los cristalizados enfriados
internamente, pueden ser subdivididos en sistema de crecimiento de capa estatico,
unidad de cristalizacion de capa sobre un tambor girando, progresista unidad de
cristalizacion, sistema de crecimiento de capa dinamico, y procesos de cristalizacion
de suspension

3.5.2.1 Enfriados internamente

3.5.2.1.1 Sistema de crecimiento de capa estatico

En sistemas de crecimiento de capa, el liquido del cual la masa cristal crece esta
estancado y es denominado cristalizacion de capa estatica. La operacion estatica
de cristalizacion de solucion en este proceso es muy confiable y requiere equipo
muy simple sin mover partes y sin la necesidad de un dispositivo de separacion
solido - liquido. El tiempo de residencia en este proceso es largo porque la
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transferencia de masa es solamente promovido por la conveccion libre. Los
equipos requeridos son grandes debido a la operacion discontinua y la tasa lenta
de cristalizacion, Rittner, S. and Steiner, R. (1985) y Hassence, M. (1993). La
interfaz cristal - soluciobn por volumen de unidad de equipo puede ser
incrementado usando una superficie de contacto tipo plato, pero el crecimiento
estatico no puede ser evitado (Jancic, S.J. and Ehrsam, C (1988)). Se pueden
obtener altas eficiencia de purificacion solo cuando los bajas tasas de crecimiento
(<10”m. s or 0.36 mm.h"') son establecidas ya que no se aplica ninguna agitacion.
El costo de capital del equipo es alto el uso mas economico puede ser obtenido
llevando mas que una cristalizacion relativamente rapida por cada lote.

3.5.2.1.2 Unidad de cristalizacion de capa en tambor rotativo.

El hielo se forma en capas delgadas en la superficie del intercambiador de calor,
y despues de un periodo de tiempo adecuado para que el hielo crezca, y hielo es
removido de la superficie y separado por presion del liquido concentrado
remanente. Una forma de capa cristalizado utiliza un tambor rotativo inmerso en el
fluido a ser concentrado. El refrigerante es circulado en el tambor y causa la
formacion del hielo en la superficie del mismo, el cual es entonces raspado al pasar
por una cuchilla, Hartel, RW. (1992).

3521713 Unidad progresiva de cristalizacion

Es un método de separacion de solventes de una solucion, basado en un
concepto completamente diferente del método convencional de cristalizacion de
capas que se describio arriba, Bae, S.K., Miyawaki, O., and Arai, S. (1994). Utiliza el
fendmeno de concentracion de un soluto en la interface hielo-solucion pasando
del extremo de un recipiente al otro, Miyawaki, O., Liu, L., and Nakamura, K. (1998),
Esta caracterizado por tener solo un cristal de hielo en el sistema, por eso, la
separacion del mismo de la solucion concentrada es realizada facilimente,
comparada con el método convencional. Véase Figura 20.
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Figura 18 Aparato para el proeso de congelacion progresiva

La eficiencia de concentracion es relativa a la estructura del hielo del frente de
congelacion y se obtiene bajo condiciones a las cuales se logra una interface
solido-liquido fluida.

3.5.2.1.4 Sistema de crecimiento dinamico de capa

La solucion fluye hacia abajo sobre la pared de intercambiador de calor (bien
mezclado). Los cristales se forman en la superficie de la pared, bajo la pelicula
descendente. Una cizalladura causada por el flujo de la solucion en la interface
cristal-solucion incrementa el coeficiente de transferencia de masa y promueve las
impurezas en la etapa de engrosamiento. Este proceso es facil de aumentar por su
diseno modular. Actualmente, la mayoria de los procesos de crecimiento de capa
son usados en la industria quimica y raramente en la industria alimentaria.

3.5.2.1.5 _Unidad de cristalizacién en suspension

El producto a ser concentrado es agitado en un compartimento enfriador
transfiriendo calor a través de las paredes del recipiente revestido. Este recipiente
puede ser o bien un intercambiador de calor con superficie raspada o simplemente
un compartimento calefactor revestido. El resultado de este proceso es un fluido en
suspension de cristales de hielo en el producto concentrado, el cual debe entonces
ir al aparato de separacion. El control independiente de la nucleacion del hielo y el
crecimiento del cristal es muy dificil en este tipo de cristalizador, (Hartel, R.W.
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(1992). Muchas variaciones han sido investigadas y desarrolladas para desarrollar
un proceso que permita dicho control independiente, (Thijssen, H.A.C. (1975).

3.5.2.2 Enfriados externamente

Los cristalizadores externamente enfriados emplean un aparato de
transferencia de calor externo para el contenedor de cristalizacion principal. Un
tipo de unidad de cristalizacion externamente enfriado emplea un transmisor de
calor para super enfriar el liquido alimentado, para que el alimentador de frio
provea los efectos de enfriamiento en el contenedor principal. La nucleacion y
subsecuente crecimiento de cristal ocurren dicho contenedor principal. Las
condiciones en el transmisor de calor deben ser controladas muy de cerca para
prevenir que la nucleacion ocurra donde no se quiere, (Hartel, RW. (1992).

Una modificacion del proceso de enfriamiento externo involucra el reciclado de
todo o parte de la masa en el cristalizador. Un proceso recicla todo la solucion del
hielo a través de un intercambiador de calor, para enfriar. La nucleacion ocurre
principalmente en el intercambiador de calor, usualmente un intercambiador de
calor de superficie raspada, mientras la mayor parte del crecimiento ocurre en el
cristalizador. ldealmente, el hielo libre de liquido es enfriado para promover la
nucleacion y general pequenos cristales siendo bombeados a través de un
intercambiador de calor de superficie raspada (SSHE) por sus siglas en inglés,
operando en condiciones super frias. Estos finos cristales son entonces trasportados
con el producto dentro del cristalizador, donde el proceso de maduracion ocurre.

3.5.3 Congelacién al vacio.

Este sistema ha sido usado para desalacion de agua de mar. El agua por si
misma puede servir como refrigerante, (Dickey, L.C., 1996)., En ésta opcidon una
aspiradora puede usarse para vaporizar una porcion de agua, la cual entonces
provee los efectos de refrigeracion para disminuir la temperatura del producto y
causar la cristalizacion del hielo. El hielo lavado es derretido por condensacion de
contacto directo con el agua en la unidad de derretido-condensado. Contienen
una unidad de cristalizacion el cual es un compartimento en el cual los cristales de
hielo y el vapor se forman simultaneamente manteniendo el compartimento
cerrado en el punto triple (cuando el material no puede ser considerado ni solido,
liquido ni gaseoso). (0.61 Pa).
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Figura 19 Cristales producidos por congelacién progresiva

3.6 Analisis compartivo entre procesos de desalinizaciéon por congelacion.

3.6.1 Comparacién entre Procesos Directos y Congelacion al Vacio

En congelamiento al vacio el compresor debe soportar un gran volumen de
vapor de agua de baja densidad dado las bajas presiones de vapor de agua y
mientras que se usa un refrigerante relativamente volatil, como el butano, la
presion del congelador es elevado a aproximadamente presion atmosférica, y el
volumen de vapor a comprimirse es grandemente reducido. Ademas, la tecnologia
del compresor para butano de .85X105 a 1.05 X 105 Pa (.85-1 atm) es mucho
mejor desarrollada que aquella para compresion de vapor de agua de alrededor
de 400 Pa (0.004 atm). Por otro lado, en congelacion al vacio, no se adiciona
butano al sistema, asi que la complejidad y gasto de recuperacion de butano y
acondicionamiento de butano, medidas contra incendios y explosiones se evitan.
Es por eso que se recomienda el uso de congelacion al vacio, por su relativa
simplicidad de congelacion, especialmente para desalinizacion en plantas de
pequeno tamano, (Brian, P.L.T. (1971).)

En el caso de congelacion al vacio el tiempo de residencia no es una variable
importante y el proceso es mas controlada la transferencia de calor requiriendo
agitacion. Ademas la unidad de derretido necesita un diseio mas eficiente para
remover los gases no condensables den el sistema. Barduhn, A.J. (1968).

Las dos grandes ventajas esperadas para todos los procesos de cristalizacion
son su indiferencia a la formacion de sarro y alimentacion corrosiva y la substancial
reduccion del costo de agua por la disminucion de la salinidad alimentada.

3.6.2 Comparacion entre procesos de congelacion directos e indirectos

El Agua de un refrigerante por congelacion directo podria contener excesivas
cantidades de refrigerante volatil, lo cual es indeseable en la mayoria de los casos.
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Este proceso podria mantener de 80 a 140 ppm de butano, arriba del 3% CH,CIF,
CF,Cl;. U otro hidrocarbono halogenado, (Kreshneck, G.C., Schneider, H. and
Scherage, HA., 1965).

Estos gases deben ser recuperados y reciclados entre 1 a 10 ppm para
recuperar su valor economico y/o prevenir peligros de explosion, y probablemente
un rango de 0.1 ppm para cumplir con los estandares publicos de salud de agua
potable, (Bajolle, J., Rice, P.A., and Barduhn, AJ. (1971). Cuando el gas disuelto es
recuperado después de la eliminacion, es importante que el proceso sea
simplificado para mantener bajos costos. El flujo simple intermitente del producto a
presiones reducidas es util y necesario pero no suficiente ya que no se acerca lo
suficiente al equilibrio por los pequenos tiempos de residencia en las camaras de
espray. En este caso, bajar las presiones intermitentes es la llave para mantener
bajos los ppm de los refrigerantes.

La formacion de hidratos es uno de los principales problemas de los procesos
de congelacion directa. La tasa de transferencia de calor entre las cuatro fases
presentes en un congelador butano controla la tasa de produccion de hielo y esto
en su momento es determinado principalmente por el drea interfacial liquido-
liquido y la intensidad de turbulencia en el congelador. La falta de un apropiado
liquido de dispersion y la adecuada agitacion en el congelador genera una
produccion a bajas tasas por unidad de volumen y tiene muchas probabilidades de
causar los problemas con hidratos de butano.

Al tener dos especies de cristales presentes (hielo e hidratos) no es econdmico
para el proceso, porque el calor debe ser removido al mas bajo de las dos
temperaturas de formacion y rechazadas a la mas alta de los dos.

En el caso del hielo e hidrato de iso-butano, esto incrementa la temperatura
total para el compresor primario en 2°, lo cual puede incrementar los
requerimientos de energia hasta un 30%.

Las limitantes de los compresores de los refrigerantes pueden ser eliminados
por el uso de un nuevo tipo de compresores conocido como compresor hidraulico
refrigerante, (Rice, W. and Chau, D.S.C. (1997), el cual no usa lubricante, evitando la
contaminacion por el mismo, el agua y el vapor de agua acarreado dentro del
compresor no tienen efectos deteriorantes para el compresor. Es altamente
eficiente, y evita el problema de los compresores convencionales.
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3.6.3 Comparacion de los diferentes tipos de los procesos de congelacion directa

Generalmente en el uso de los procesos de congelacion directa se opera a
alrededor de -5 °C, mientras que un proceso euteéctico opera a 25 °C, por lo que
requieren mas energia para la refrigeracion. La ventaja principal del proceso FM
eutectica es que se puede separar el hielo y sales al mismo tiempo y evita la
salmuera problemas de eliminacion. Con las sales precipitadas diferentes
subproductos podria también ser producido por el proceso de FM eutéctica.

3.6.4 Comparacion de los diferentes tipos de los procesos de congelacion

indirecta

El funcionamiento de los sistemas de crecimiento de suspensiones, puede
mejorarse adoptando un diserio multietapa, (Grenco, 1991). La principal ventaja de
este tipo de plantas incluye el bajo consumo energético y aproximadamente de un
50 a 70% mas bajos costos de operacion que un proceso de una etapa. La pérdida
de solidos solubles es usualmente menos de 100 ppm después del paso de
enjuagado en los sistemas Grenco. Los inconvenientes de un sistema de
crecimiento dinamico son numerosos, entre ellos:

(1) La necesidad de un caudal de la solucion de gran circulacion,
(i) La necesidad de un cristalizador grande volumen,
(iii) El funcionamiento de multiples etapas se requiere para lograr alta

pureza

(iv) (a veces 8-9 etapas puede ser necesaria),

(v) Algunas variables, tales como la numero de etapas, la relacion de
reflujo y el espesor maximo del cristal capa necesita ser optimizado y
son

a. El costo y la eficiencia energética afectada negativamente por la
necesidad de un funcionamiento repetido de un procedimiento por
lotes.

b. Una capa continua comercial dinamico proceso de crecimiento
usando una contracorriente

C. técnica de capa de cristalizacion se llama la Bremband cinturon
cristalizador

(Vi) El problema principal de este proceso es que es antieconémico.

Una comparacion del crecimiento de cristalizacion en capas y la suspension se
da en Tabla 3 y la Tabla 4. Ambos procesos de capa y la suspension se rigen por las
leyes de cristalizacion mismos. Esto significa que los resultados obtenidos con
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ambas tipos de procesos, en principio, ser el mismo cuando las condiciones de
funcionamiento son idénticas.

En la practica, las principales ventajas de crecimiento de la capa en
comparacion con crecimiento en suspension provienen de una tecnologia sencilla
con un disefo simple y la alta tasa de crecimiento que se puede lograr en los
procesos de crecimiento de capa porque el calor se transfiere a traves de la capa
solida. Sin embargo, el gran crecimiento tasa por lo general resulta en un
coeficiente de distribucion limitada eficaz en una sola etapa.

Mediante la adicion de un paso sudoracion y repitiendo la operacion, de alta
pureza puede alcanzarse pero a costos mas altos. Las principales caracteristicas de
opcion de crecimiento combinado con una suspension de tecnologia de columnas
de lavado de una sola etapa, son grandes eficiencia y la produccion neta grande
por volumen de equipo y periodo de tiempo.

La opcidon de suspension también ofrece un funcionamiento continuo, lo que
puede resultar en un consumo de energia mas bajo.

El proceso de congelacion progresiva puede ejecutarse facilimente a presion
atmosférica y es menos compleja. Se da solo un bloque de hielo. Asi, la separacion
y la fusion son faciles. Sin embargo, la principal desventaja es que requiere un
mayor tiempo de procesamiento y grandes diferenciales de temperatura (Curran,
H.M. (1970)).

3.7 Aplicaciones del proceso de Congelacion/Fusion

Existen diversas aplicaciones del proceso de C/F en la industria, basicamente
en la alimentaria y en la de procesos quimicos.

3.7.1 Industria alimentaria

La aplicacion del proceso C/F, es mas comun para obtener alimentos liquidos
concentrados debido a que reducen las pérdidas de volatiles, aromas y la
degradacion térmica del producto (Braddock y Marcy, 1987; Liu et al., 1998).Se ha
usado con exito en las industrias de jugos y de lacteos. Se ha usado
comercialmente en la concentracion de citricos en los jugos de frutas, ( 40 a 55%
€en peso), para concentracion de vinagre, ( entre 12.8 y 40%) de cerveza y vinos
(12.5%) , para cafe (35 a 48%) y extractos de teé (35%), jarabes de azucar ( 50%) y
de maple, productos lacteos como la leche (38%) y el suero (40%) y extractos de
aroma (Wagner,1983). Se reportaron ceca de 50 plantas en operacion comercial,
(Grenco, 1991).
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3.7.2 Enlaindustria de procesos quimicos

El mas grande potencial para las nuevas aplicaciones de CF es en aquellas
industrias que consumen grandes cantidades de energia en los procesos de
separacion (Rosen, 1990). Las potenciales aplicaciones son en las industrias del
papel, farmacéutica, quimica y de petroquimica y no se recomienda en situaciones
en donde se recomienda en situaciones en donde la destilacion se puede aplicar,
en particular cuando esta es imposible (mezclas azeotropicas o para isobmeros con
puntos de ebullicibn cercanos o cuando la destilacion se convierte en
extremadamente intensiva en el consumo energético, por ejemplo cuando se
quieren alcanzar purezas entre 99.9% al 99.99%. Tiene su nicho de mercado para
el tratamiento de residuos peligrosos. Tiene un gran potencial en la concentracion
de sosa caustica, licor negro (de la pulpa y molienda de papel), benceno, tolueno,
xileno, etanol e isopropanol, (Chowdhury, 1988). Uno de los mayores problemas es
la alta concentracion de los productos (Rosen, 1990). Uno de los mayores
problemas es que es una nueva tecnologia en donde la gente no esta familiarizada
y que se cuenta con procesos que funcionan en cierta medida. En la industria
petrolera, se usa en la destilacion fraccionada para separar mezclas de isbmeros
aromaticos. En la obtencion de clatratos, esta en desarrollo y podria reducir los
costos de energia e incrementar la productividad y también puede usarse para el
fraccionamiento de nafta y tratamiento de agua acida. En la industria del papel y la
pulpa, algunos sistemas de CF se han desarrollado para algunas aplicaciones para
la recuperacion del acido en la pulpa y en el licor de la molienda del papel. Otra
aplicacion importante es la concentracion de liquidos residuales para su
disposicion. Las restricciones ambientales sobre la disposicion de residuos dan
como resultado tratamientos muy costosos antes de descargarlos. En un numero
de casos, los tratamientos convencionales son inefectivos para las corrientes de
desechos y lagunas que contienen quimicos altamente toxicos, petroquimicos y
materiales peligrosos usados en el platinado de metales. El CF, puede purificar una
corriente de desechos en un solo paso que de otra manera requeriria algunos
procesos convencionales trabajando en series (Rosen, 1990; Slade y Dare, 1993),
Trazas se concentracion de contaminantes organicos en residuos contaminados
podrian lograrse por este proceso.
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3.7.3 Aplicaciones de los sistemas de congelamiento para los alimentos liquidos

Tabla 7 Aplicaciones comerciales de los sistemas de congelacion para alimentos liquidos

Alimentos Liquidos

Concentracion de
Productos

Sistema

Referencias

Jugo de Fruta

40-55 %Agua

Grenco en EUA,

Grenco (122); Muller (18);

Japon, ltalia

Deshpande et al. (25)

Vinagre

12.8-40 %Agua

Girder en EUA

Staff (123)

Contenido de Acido

Arriba de 400 gr Votator Votator (124, 125)
48 %Agua Grenco en EUA Wagner (126)
Cerveza y Vino 12.5 %Agua Phillips Deshpande et al. (25)
32% por Volumen Grenco Wagner (126)
Café 35-48 %Agua Grenco en Brasil, Grenco (122)
extracto Japan, Reino Unido Wagner (126)
Azucar Arriba de 50 %Agua Grenco Wagner (126)
Solucion
Suero Arriba de 40 %Agua CSi Davis (127); Saal (128)
Leche descremada Arriba de 36 %Agua Grenco Deshpande et al. (25);
Leche entera Arriba de 38 %Agua Grenco Van Mil and Bouman (130)
Extracto de Té Arriba de 35% Agua Grenco Wagner (126)

Suspension del Cristalizador. Tanque agitador con tecnologia de lavado de columna

3.8 ANALISIS ECONOMICO

Los estudios realizados en la decada de 1970 indicaron que la
desalinizacion por congelacion tenia una ventaja de 30 por ciento en
comparacion con el costo de evaporacion instantanea multi etapa (MSF) y
Osmosis Inversa. Sin embargo, estos estudios nunca fueron completamente
validados mediante la operacion o bien de plantas comerciales o piloto sobre
una base economica fiable.

A causa de los malos resultados en general de las plantas piloto del
programa, los procesos de desalinizacion por congelacion, ha recibido una
mala fama y los éxitos que se lograron fueron perdidos en el cierre del
programa. Los problemas asociados con el proceso y el diseho de equipos
llevado a un récord de rendimiento tan pobre que hasta la fecha no se ha
demostrado que la economia favorece éste proceso.

Tanto los procesos de oOsmosis inversa y MSF tienen una ventaja
considerable en el campo de la desalacion por el éxito en el desarrollo de un
equipo fiable y la capacidad de producir un producto satisfactorio. Para que la
tecnologia de desalinizacion por congelacion se ponga al dia, sin duda,
requieren algun progreso significativo y fuertes pasos de ingenieria.

Un estudio reciente de la aplicacion de este enfoque a las aguas
subterraneas salinas (5000 ppm) en Dakota del Norte llego a la conclusion de
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que una chica planta 1000000 / dia podria producir agua a un costo de $
1.30/1000 galones ($ 0.34/m3) [76], que, de ser cierto, hace que el proceso
competitivo con el Ol.

El problema principal que ha detenido el desarrollo de la tecnologia de
congelacion se presenta porque no ha sido posible demostrar ser competitivo
economicamente respecto de las otras formas comerciales de desalacion a nivel
mundial. Es importante tener una comprension completa de los costos
asociados a la desalacion que influyen de manera primordial en dichos costos.
En cualquier situacion dada, los planificadores de la industria del agua,
gerentes e ingenieros pueden servir mejor a las necesidades y a la comunidad a
través de un conocimiento del diseno y condiciones de operacion esperadas
del agua, asi como la validez y exactitud de las fuentes que cuestan.

Los costos unitarios de los procesos de desalacion se han reducido
considerablemente en las ultimos tres décadas, como se muestra en la figura

2.5 /
/
/

(]
£
S~
7 1
0.5
0
1972 1982 Ol 1992 OI 2002 O1 2010 OI
Térmica
Vapor ®Energia eléctrica ®Mantenimiento Gastos de capital

Figura 20 Costos de desalacion y de agua municipal
Fuente: Zhou, Y., and R. S. J. Tol 2005, Tom Willardson, 2011
*Costo del agua para San Diego, Monterey, Perth, Sydney, y Barcelona

La historica tendencia a la baja del costo de la desalinizacion se asocia
generalmente con la tecnologia y avances significativos en la capacidad de
recuperar mas energia del proceso de desalinizacion, asi como otros factores.
Pero, como se aprecia en la figura 22, no sucede asi siempre. A menudo deben
analizarse todos los factores, no solo los técnicos, que agregan costos que
pueden ser disminuidos. Es importante la identificacion de los distintos
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componentes clave de los proyectos que conforman los costos y el costo final
del agua a los usuarios a los consumidores.

Otros costos:

Cercania de Calidad del
mano de obra, agua producida
de toma de ( y distribucion

d

energia, etc.
' Planta

esaladora

N

Calidad del A

Permisos agua de
legales limentacion y
variaciones
Vi
/

Figura 21 Factores de costo a tomar en cuenta

3.8.1 COMPONENTES DE LOS COSTOS EN PLANTAS DESALADORAS

En el coste final de agua desalada hay dos grupos de elementos: los costes
de capital y costes de conservacion y mantenimiento. De acuerdo con la un
estudio de la ESCWA, 2001, los componentes de estos grupos son:

3.8.1.1 Costos de capital

Los costos finales de desalacion de agua hay dos grupos elementales: Costo
de capital y costos de conservacion y mantenimiento.

En el grupo de los costos de capital que debe ser considerado el costo de
capital directo e indirecto.

El grupo de los costos directos de capital esta integrado por:

Costos de la tierra. Costos de la tierra pueden variar considerablemente, es
posible que existan o que sean costos nominales cobrados por el municipio y/o
costos que dependera de la ubicacion y otras caracteristicas del sitio. La plantas
de propiedad del Gobierno. Normalmente se construyen en tierras publicas, lo
que supone ningun costo. Las plantas construidas bajo contratos de
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construccion-propiedad-operacion-transferencia (BOOT) con los gobiernos o
municipalidades tambien pueden ser construidos en muy muy reducido sin
costo.

Oferta de pozos. Las estimaciones recientes indican que los costos de
construcciéon los costos de pozos. construccion son alrededor de EE.UU. $650
por metro de profundidad. El promedio de su capacidad se estima en alrededor
de 500 m?

Obviamente en caso de desalacion por congelacion dichos costos no son
considerados.

c) Equipo de Proceso. Este es uno de los factores de mayor costo, aunque
cantidades naturalmente dependen del tipo de proceso y capacidad.

d) El equipo auxiliar. Las partidas de costos por este concepto normalmente
incluyen tomas abiertas o pozos, tuberias de transmision, tanques de
almacenamiento, generadores y transformadores eléctricos, bombas, tuberias y
valvulas. Las reducciones en éstos costos pueden ser reducidos si se compran
materiales y otros insumos locales.

e) Los costos de construccion. Los costos reales son especificos del lugar y
dependera del tipo de construccion por la que se opto. Normalmente incluye
instalaciones como la sala de control, laboratorio, oficinas y talleres mecanicos,
eléctricos y electronicos.

El grupo de los costos de capital indirecto esta integrado por:

a) Fletes y seguro. Estos costos ascienden a alrededor del 5 por ciento de los
costos directos totales. Los costos de flete y los seguros pueden cubrir solo
articulos importados, sin embargo, puede ser necesario para garantizar la
prestacion y puesta en marcha de los elementos de produccion local.

b) Gastos de construccion. Estos se estiman en alrededor del 15 por ciento
de materiales directos y costos de mano de obra y después se ajustan de
acuerdo al tamano de la planta. Los gastos generales de construccion incluyen
mano de obra, beneficios marginales, supervision en campo, instalaciones
temporales (comedor, sala comun, recreativas, instalaciones, salas de descanso,
etc), equipo de construccion, herramientas, articulos diversos, y los beneficios
de los contratistas.

c) Gastos de usuario. Costos de usuario comprenden esencialmente
ingenieria y honorarios legales. Este costo es elaborado en torno al 10 por
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ciento de directo los costes de material y mano de obra para ajustar el tamano
de la planta.

d) Contingencias. Se estiman en alrededor de 10 por ciento de los costos
directos totales.

Los costos directos e indirectos del capital se pagan a traves de cuotas
anuales cuya suma que se denomina amortizacion o cargos fijos. Cada cuota
de amortizacion parcial (a) de todos los costos de capital (Ci) debe ser calculado
como funcion de un periodo de tiempo (periodo de amortizacion), expresada
como numero de anos (t), y, por otra parte, una tasa estimada de interes. (r). La
siguiente formula permite calcular la cuota de amortizacion por un periodo ty
un interésr.

a; = CGlr(l+nr)t/(1+7r)t —1]

El periodo de amortizacion no es la misma para cada parte de un
desaladora. Medina San Juan, en 2001, sugirié 30 anos para obras civiles en el
caso del agua de mar y de 20 anos para el agua salobre. Para el equipo
sugerido 15 y 10 anos, respectivamente. Por lo tanto, los costos fijos (A) seran
los siguientes:

A=al-

H. El-Dessouki y H. Ettouny recabaron informacién importante acerca de los
costos de capital de las plantas de desalinizacion, en diferentes procesos,
publicado por varios autores. La tabla 6 presenta una lista de los costos de
capital partiendo de este estudio y del de Medina San Juan, 2001, quien
también ha estudiado los costos de capital de la desalacion plantas que operan
con osmosis inversa. Es importante que este autor, en su analisis, diferencia
entre plantas de desalinizacion de agua de mar y los que trabajan con agua
salobre.

Tabla 8 Diferentes costos reportados para plantas de desalacién

Referencia Proceso Costo (millions Costo Capacidad
us$) (US$/m’) (m3/d]

Matz and Fisher Ol 9.4 0.11 1,000
(1981)

Wade (1993) ol 53.0 0.33 32,000

Matz and Fisher MVC 894.0 0.02 1,000
(1981)

Leitner (1992) MSF 60.5 0.24 37,850

Wade (1993) MED 67.0 0.207 32,000
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Morin (1993) MED- 347 0.06 22,730
TVC

Hammond et all MED VS 187.1 0.04 340,95

(1994) 6

McCormack, R. Congela 18.2 0.72 20,160
(1995) cion

La Informacion precedente fundamenta una economia de escala que,
dependiendo del tamano de la planta, opera en el precio de capital. De
acuerdo con la ESCWA, en 2001, un estudio de los costos unitarios, operativos
y de capital disminuyen significativamente con el aumento de capacidad de la
planta. Los limites de capacidad superior son alrededor de 11,000 m3/d|'a de
agua salobre y 19,000 m®/dia de agua de mar. Afirma que mas alla de estos
limites, la reduccion de costos menores es alcanzable solo con el aumento de
tamano de la planta.

La figura 26 muestra las componentes que componen la invesion inicial.

Permisos

1 | | | |
(
|

Seguros

Desarrollo del proyecto

Costos relativos al sito de la planta 'jL

Costos de ingenieria y medioambientales

Instalacion de tuberias

e P d e i d
0% 2% 4% 6% 8% 10% 12% 14%

Figura 22 Componentes de capital en congelacion

3.8.1.2 Los costos de operacion y mantenimiento

En este grupo se incluyen los siguientes costos:

a) Energia. El coste de la energia suministrada a las plantas de
desalinizacion varia ampliamente. Un estudio de ESCWA reporto en 2001 que
se encuentran en un intervalo de 0.04 y 0.09 ddlares americanos por kWh,
dependiendo de un numero de factores.

La tabla 7 proporciona indicaciones de los costos de energia para una
variedad de plantas de agua de mar reportados por diversos autores.
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Tabla 9 Costos de la energia

Referencia Proceso Costo anual (millones de Costo Capacidad
dolares) m’ m’/dia
Matz and Fisher (1981) RO 17.1 0,52 1000
Leitner (1992) RO 4.3 0.35 37,850
Wade (1993) RO 6.261 0.63 32,000
Zimmerman (1994 RO 1.971 0.30 20,000
Veza (1995) MVvC 1.68 1.05 500
7
Zimmerman (1994 Mcv 2.69 0.41 20,000
Matz and Fisher (1981) MVvC 3.42 0.52 2,000
de Gunzbourg and Larger ( MED- 5.2 0.16 9,600
1998) ABS 5
Morin (1993) MED- 5.658 0.75 22,730
TVC 8
Hammond et all (1994) MED V 13.65 0.12 340,956
S 9
Leitner (1992) MED 1 0.08 37,850
Morin (1993) MED 3.919 0.49 22.73
Wade (1993) MED 1.206 1.14 32,000
7
Leitner (1992) MSF 4.3 0.35 37,850
Wade (1993) MSF 1.154 1.09 32,000
8
Morin (1993) MSF 1.245 0.88 45,461
McCormack (1995) Congel 7 .07 27,300
acion

b) Mano de obra. Razonablemente, ESCWA considera este gasto como
especifico del sitio, también depende del caracter (publico o privado) de la
propiedad de la planta. Por lo tanto, se somete, de manera doble, a condiciones
locales. Se ha observado una tendencia actual para contratar tareas de
operacion y mantenimiento con empresas especializadas que normalmente
tienden a reducir el personal a tiempo completo. Normalmente, esta reduccion
de personal debe ser integrado por un Director Gerente Planta y un pequeno
equipo de ingenieros y técnicos experimentados. Se senald que una desventaja
de esta tendencia, en particular cuando el contratista es una empresa
extranjera, ya que podria haber una falta de experiencia en los aspectos locales
de la planta gestion.

El estudio de ESCWA, considera que los costes de mano de obra constituyen
entre 15-30 por ciento del costo de operacion y mantenimiento, dependiendo
del tipo, tamano y ubicacion de la planta y las habilidades del operador.
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c) Productos Quimicos. ESCWA considera que el costo de los productos
quimicos utilizados en alimentar a tratamiento y operaciones de limpieza, es
generalmente mas alta para procesos de membrana que para los procesos
téermicos. El costo de los productos quimicos podra exceder del 20 por ciento
de los costos totales de operacion de las plantas de 0smosis inversa, mientras
que costos comparables para las instalaciones de MSF pueden ser alrededor de
la mitad de esta cantidad. Para el caso que nos compete o que van 4,7-8,4% de
los costes operativos y de mantenimiento, (Canovas Cuenca y Vicente Martinez,
2005).

f) Impuestos de descarga. En algunos paises, como en Espana, hay los
impuestos existentes de la descarga de salmuera en el mar cuyo valor podria
representar mas del 5% de los costos de operacion y mantenimiento.

La figura 20 ilustra el desglose de los costos de desalacion del agua de
mar. Como puede observarse, los sistemas de recuperacion de energia son
importantes para el agua de mar RO, ya que reducir el consumo de energia
puede tener un impacto importante en el costo total del agua.

Costo del Mano de obra

, ' Mantenimiento
equipo, 5% 4%

y partes, 7%

Consumibles,

3%

Figura 23 Desglose de costos para desalacién de agua de mar por oi.

Fuente: Miller, J, 2004

Los componentes de los costos en congelacion, varia enormemente, como
se puede notar abajo, donde el costo del equipo abarca mas de la mitad de Ia
inversion, mientras que el consumo energetico es solo un 3%.
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Electricidad, 3%

Consumibles,

2%
Mantenimiento  Mano de
y partes, 3% obra, 7%

Figura 24 Componentes de los costos desalacion por congelacion

3.9 ANALISIS DE IMPACTOS

La desalinizacion debe hacerse de la manera mas sostenible posible. La
sostenibilidad se entiende como el modelo que responde de forma equitativa a
las necesidades ambientales y al desarrollo de las generaciones futuras.

3.10 Medio ambiente y desalinizacion

Los efectos negativos directos e indirectos en el medio ambiente por la
desalinizacion del agua de mar pueden ser derivados por:

Utilizacion intensiva de energia. Derramar salmuera. Derramar Productos
quimicos. Contaminacion Acustica. Construccion.

3.11 Utilizacion intensiva de energia

La energia eléctrica necesaria para el funcionamiento de una planta
desaladora de agua de mar es muy elevada y proviene mayoritariamente de las
centrales térmicas. Estas generan una gran cantidad de contaminantes
atmosfericos, sobretodo gases de efecto invernadero y en especial de CO;. Asi
pues, la utilizacion intensiva de energia tiene un impacto indirecto sobre el
medio ambiente debido a las emisiones de gases contaminantes que contribuyen
al efecto invernadero.
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Una posible solucion a este problema seria la utilizacion de energias
renovables, de esta manera las centrales térmicas no se verian obligadas a
generar tanta electricidad.

3.12 Derrame de salmuera

El volumen de salmuera que se derrama al medio ambiente en las plantas que
funcionan con membranas de osmosis inversa, es entre 2.5 y 3 veces superior al
volumen de agua desalada.

La salmuera que se derrama en el mar sale a altas temperaturas haciendo
variar la temperatura asi como el incremento del indice de salinidad del agua
marina y por lo tanto provocando la extincion o sustitucion de especies
autoctonas del medio.

3.13 Derrame productos quimicos

Los productos quimicos que se derraman pueden tener diferentes impactos
sobre el medio marino. A continuacion se muestran en la tabla anexa los 5
contaminantes quimicos mas importantes y que efectos pueden tener:

3.14 Contaminacion acustica

El ruido de las plantas desalinizadoras de agua de mar se debe
principalmente a los motores trifasicos que hacen funcionar bombas de
impulsion.

El nivel de ruido generado por estas instalaciones es elevado pudiendo llegar
a niveles por encima de los 90 db (A).

Una posible solucion para reducir este impacto seria aislar los motores
eléctricos en camaras o habitaciones insonorizadas.

3.15 Construccion

El impacto visual de las plantas desaladoras del agua de mar es bajo ya que se
situan cerca de la costa y lejos de zonas turisticas y de playa. La topologia
constructiva de las edificaciones no presenta un caracter industrial sino que sus
disenos suelen adaptarse al entorno que las rodea.
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3.16 Energias renovables y desalinizacién

En las desaladoras de agua de mar uno de los principales aspectos que afecta
el medio ambiente es la utilizacion intensiva de energia. En una planta
desalinizadora de agua, la energia generada es utilizada como:

- Vapor de calefaccion para la destilacion.

- Energia eléctrica para el funcionamiento de los motores eléctricos o las
pilas de dialisis.

- Energia mecanica para mover el compresor y las bombas.

Meéxico tiene una elevada disponibilidad de energia primaria de origen
renovable, es por eso que actualmente existen plantas desaladoras de pequena
produccion que generan agua desalada a partir de energias renovables. Todo y
esto, las fuentes de energia limpias no se han implantado en plantas de mediana
y gran produccion debido a que todavia presentan inconvenientes importantes
como su instalacion, ya que requiere invertir un capital importante.

También se necesitan grandes extensiones de terreno para obtener una
determinada cantidad de energia Util.

Las plantas se consideran fuentes de energia muy variables por lo que hace la
intensidad y dependen de factores externos como las condiciones climaticas. Sus
sistemas de almacenaje de energia son poco eficientes.

Las energias renovables pueden utilizarse de dos maneras diferentes, por uso
directo e indirecto.

Entendemos por uso directo donde la energia se transforma en electricidad y
se inyecta en la red general de distribucion, de tal manera que la desaladora se
nutre asi misma de la energia producida pero no existe una relacion directa de
consumo. Aquellas instalaciones que hacen este uso de energia reciben ingresos
por parte de las companias eléctricas y esto hace disminuir el coste energeético de
la planta.

Por otra parte, las energias renovables pueden ser captadas por dispositivos
de provecho de energias renovables y aplicadas directamente a las plantas
desaladoras. En este sistema, no hay un vuelco de energia a la red general sino
que la instalacion opera de forma autonoma a la red de distribucion. Por los
inconvenientes que hemos nombrado anteriormente, el uso directo de la energia
tan solo se utiliza en los siguientes casos:
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Instalaciones de pequena capacidad. Instalaciones donde la explotacion es
continua.

Instalaciones sobre dimensionales que pueden almacenar agua durante las
horas valle de las energias renovables.

Instalaciones en desarrollo o experimentales.

Existen diferentes combinaciones entre técnicas de desalineacion y tipos de
energias renovables, entre las mas destacables figuran:

Energia edlica + proceso de desalacion Fotovoltaica + proceso de desalacion

La produccion de agua desalada que se produce a partir de energias
renovables dificilmente llega a los lOOOm3/d|'a, esta produccion es insuficiente
para abastecer poblaciones de miles de personas.
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4. CONSIDERACIONES GENERALES

4.1 Potencial de la transferencia tecnoldgica del proceso C/F a la desalinizacion

Los intentos de usar el proceso CF en la desalinizacion se ha limitado
principalmente al sistema de refrigeracion por contacto directo debido a su
eficiencia de procesamiento y economia. Sin embargo tiene un cierto numero de
inconvenientes, tales como: residuos de refrigerante en el agua, formacion de
hidratos y complejidad al separar los refrigerantes del hielo. Desde el punto de vista
técnico todos los metodos de CF aplicados en la industria alimentaria se pueden
aplicar para desalinizacion, en donde Ia limitacion de este proceso en la industria
alimentaria es la alta viscosidad de los alimentos liquidos debido al alto contenido
de solidos. Todos los métodos podrian alcanzar hasta un nivel de 100 ppm con
muiltiples efectos. El solo punto a considerar es el analisis economico del CF para
desalinizacion debido a que el agua tiene un valor mas bajo comparado con los
alimentos en muchos casos el producto alimentario, como los lacteos, pueden
tener un extremadamente alto precio, siendo facilmente justificable el costo del
proceso cuando el método produce alta calidad. Sin embargo, se requiere dar un
analisis economico detallado para su aplicacion en la desalinizacion antes de dar
alguna conclusion. En la industria alimentaria ha sido exitoso debido a la
capacidad de producir productos de alta calidad en comparacion con otras
tecnologias disponibles en el mercado. Habra que esperar enfrentar mas retos para
aplicar el proceso CF en desalinizacion en donde el numero de tecnologias
existentes viables estan disponibles actualmente y ofrecen ahorros de energia.

Johnson, 1979, identifica los principales puntos que se necesitan considerar
para el potencial comercial del proceso CF: simplicidad (como se compara con
otros procesos de congelacion sin contaminacion de refrigerante, contencion o
problemas de remocion) un ciclo totalmente cerrado de sistema de refrigeracion
(mas integrado y compacto). En adicion, reduccion del costo de capital y uso de
tecnologias hibridas se podrian considerar,

4.2 Limitaciones practicas para el éxito comercial

La seleccion de la tecnologia se basa por lo general en la calidad del producto,
economia de la operacion, costo de la energia, inversion inicial y complejidad del
proceso (Moore y Hesler, 1963). En la actualidad no hay una planta comercial de
CF disponible para desalinizacion de agua de mar (Wangnick, 2003).

A pesar de que este proceso tiene casi un siglo, no se ha extendido su uso en la
actualidad, debido a razones técnicas, politicas y financieras (Johnson, 1976). Su
aplicacion en otras industrias se ha analizado con el fin de conocer la tecnologia y
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sus curvas de aprendizaje. Las aplicaciones que han sido a favor de esta tecnologia
son el tratamiento de residuos peligrosos, concentracion de jugos de frutas y
purificacion de quimicos organicos. El principal motivo de estos éxitos es debido al
desarrollo de un proceso mas eficiente y de alta capacidad, asi como alta pureza o
calidad de los productos. Por ejemplo, aumentar el atractivo de la tecnologia de
hoy es el uso de los nuevos ciclos de refrigeracion por contacto directo, que son un
50% mas eficientes que los tradicionales nuevas unidades comerciales disponibles
de cristalizacion y lavadores de cristales que permiten producir quimicos ultra puros
(99.99%) y procesos continuos que permiten 75 millones de kg/ano (cerca de cinco
veces mas alto que el anterior), (Chowdhury, 1988; Rosen, 1990).

Con base a los éxitos en otras industrias, es evidente que la principal atraccion
de la aplicacion del proceso de C/F es su capacidad de concentrar mezclas de alta
sensibilidad al calor sin danarlos y para la separacion de fluidos peligrosos,
inflamables y azeotropicos. Esta tecnologia se adopta principalmente cuando no
hay alternativas. Esto puede ser la causa principal de porque no se ha usado mas
ampliamente en la industria de la desalinizacion, en donde existen numerosas
alternativas tecnologicas. Tradicionalmente el proceso CF se ha limitado debido a
los altos costos- dos o tres veces de aquellos de destilacion o evaporacion y
problemas causados por un alto grado de complejidad. Hay necesidad de justificar
los costos de capital del proceso de CF si este esta dirigido a reemplazar el proceso
térmicos (Rosen, 1990). Las dificultades practicas y el estado de desarrollo reducen
su éxito comercial (Rice y Chau, 1997).

La CF es uno de los mas complejos procesos de desalinizacion. Involucra 6
pasos mas la dificultad del manejo de la suspension liquido/ solido a su punto de
congelacion (Johnson, 1976). FM para la desalinizacion es un viejo recurso, pero
en la actualidad nuevos disefios de procesos pueden ofrecer nuevas aplicaciones.
Las nuevas y continuas areas de desarrollo para CF incluyen mejoras en el
crecimiento de cristales, refrigeracion mas eficiente, mejores metodos de diseno y
recuperacion de calor. CF puede también demostrar que puede coincidir el nivel
de concentracion disponible con otras tecnologias (Rosen, 1990).

Algunas otras desventajas gravan el uso industrial de los sistemas de CF. Estos
incluyen capacidad limitada, relativos altos costos de produccion y limitada maxima
concentracion de agua salina (uno de los mayores desventajas) (Rosen, 1990).
Siempre ha habido una reticencia natural a aceptar totalmente una
fundamentalmente nueva tecnologia, especialmente cuando se han obtenido
resultados aceptables de una vieja y probada técnica, (Muller, 1967). En este punto
se requiere un cambio de actitud de la industria hacia el potencial tecnologico de
la aplicacion de esta tecnologia para desalinizacion. El apoyo del proceso de CF de
la industria e muy bajo comparado con los procesos de Osmosis inversa o multiple
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etapa instantanea. Esto ha creado un ambiente que ha conducido a faciles
explicaciones y a generalizaciones. Conceptos erroneos o mitos persistentes han
resultado perjudiciales para el desarrollo comercial de la congelacion como un
proceso de desalinizacion competitivo, (Wiegandt y Von Berg, 1980). Los autores
exploran 10 de estos mitos con relacion a su validez ingenieril y se realiza una
comparacion entre el proceso CF con otros importantes procesos de desalinizacion.
Esto podria reducir aun mas dano a la tecnologia CF ya que todos representan, el
pensamiento incompleto, confuso o totalmente incorrecto.

4.3 Técnicas hibridas para usarse en la industria de la desalinizacion.

Existe un gran potencial para combinar el proceso CF con otras técnicas de
desalinizacion. Este enfoque hibrido podria proveer una sinergia al proceso de
desalinizacion. Una de las mas promisorias es la combinacion de osmosis inversa y
CF. Una congelacion por contacto directo y un evaporador solar se proponen
como un sistema eficiente para reducir el impacto ambiental de le expulsion de la
salmuera de las plantas de desalinizacion de agua de mar. Este método propuesto
produce agua fresca, sales de sodio, magnesio y potasio y bromo (Madani, 1992).
Hanafi (1994) identifica diferentes posibles técnicas de desalinizacion en asociacion
con las energias del viento, mareas y solar. Un analisis economico muestra que CF
puede ser competitivo con la destilacion solar en localidades convenientes. Los
metodos de coleccion de hielo, lavado por drenaje natural y el acoplamiento de CF
con la destilacion solar debe ser mas estudiado (Wankat, 1973). (EI-Nashar, 1984
presenta un analisis de diseno y evaluacion econdmica de un sistema de
congelacion al vacio por ejecto-absorcion de una planta de desalinizacion en Abu
Dhabi. Los parametros que afectan el disefio y los costos de la planta son: la
salinidad del agua de mar y la temperatura y la temperatura de salida del captador
solar, establecidaa 90 °C o 120 °C usando captadores planos y tubos evacuados, El
absorbedor del sistema de absorcion utiliza una solucion de hidroxido de sodio n
un dominio de concentraciones de 0,5% (corriente diluida) y 0.6% (corriente
concentrada). El costo del capital del sistema se incrementd con la salinidad del
agua de mar, mientras que se redujo sustancialmente con la temperatura de salida
del captador de 120 °C asi comparado a 90 °C. Los ahorros del ciclo de vida en
costos de combustible del sistema de absorcion apoyado con energia solar se
estimaron usando un sistema de reglas basicas economicas con el objetivo de
especificar el area optima de captacion la cual produjera los maximos ahorros del
ciclo de vida. Se observd que esta area oOptima se incrementa cuando se
incrementa la salinidad. Abdul-Fattah (1987) evalud la alternativa de un sistema de
potencia solar compatible con el proceso de CF considerando el caso de Arabia
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Saudita. El puntualizo que CF puede ser un sistema viable a partir de que unidades
de congelacion de pequena escala han probado la tecnologia. La decision se tomo
sobre la base de un analisis de un conjunto difuso de criterios que rodearon a la
eleccion. Tomando el caso de Arabia Saudita como un ejemplo, congelacion con
operacion indirecta fotovoltaica parece ser la tecnologia mas promisoria. En
segundo lugar es la congelacion por medio de la absorcion dual de vapor, usando
colectores termicos. Combinando viento o potencia de las mareas con sistemas
desalinizacion incluyendo compresion de vapor, 0smosis inversa, electro dialisis y
técnicas de CF.

La energia solar térmica en su forma directa o a través de su conversion a
potencia eléctrica tiene el potencial de usarse con casi todas las tecnologias de
desalinizacion. La potencia solar fotovoltaica se puede usar con el proceso de CF,
(Hanafi, 1994). Schwartzberg (1990) sugiere que la combinacion de osmosis
inversa y un Cf econdmica puede proveer una alternativa economica para la
concentracion de liquidos. La disponibilidad de la expulsion de salmuera
concentrada de las plantas de osmosis inversa puede causar serios impactos
ambientales. Se han adoptado diferentes maneras de manejar estos residuos,
incluyendo bombeo hasta las pozas de evaporacion, inyeccion a formaciones
rocosas bajo tierra o esperado en tierras aridas sin uso. Todas esta son soluciones
en el corto plazo debido a la gran cantidad de salmuera rechazada (Al-Mutaz,
1987) La cantidad de salmuera rechazada por las plantas de osmosis inversa se
puede minimizar por medio de una siguiente desalinizacion de la salmuera
rechazada. La alta concentracion limita la unidad de la segunda etapa de
desalinizacion. La eficiencia energética de CF hace una seleccion promisoria en
donde el proceso es independiente de las incrustaciones y baja corrosion debido a
la operacion a bajas temperaturas. Madani y Aly (1989), realizaron comparaciones
entre los sistemas combinados y separado Osmosis inversa y unidades de CF
directa de 200 m?/h. El sistema combinado reduce los consumos de energia de
cercade un 13% Yy 17% comparada con separar las plantas de Ro y directas de CF,
respectivamente. El sistema combinado puede reducir la salmuera rechazada sobre
un 90% que la planta de RO a la misma produccion de agua. El uso de campo
eléctrico y ultrasonido se puede usar en las unidades de congelacion con el objeto
de mejorar la eficiencia. Sin embargo, todas estas adiciones podrian hacer el
proceso mas complicado.
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PERSPECTIVAS Y CONCLUSIONES

Se realizd un extenso analisis bibliografico sobre los diferentes métodos de
desalinizacion con el objetivo de evaluar el estado del arte presente y futuro del
proceso de Congelacion/Fusion. La desalinizacion se refiere a un proceso de
tratamiento de agua que separa el agua de una solucion de sal, en donde su uso
de ha incrementado de manera constante desde los anos sesentas. Sin embargo,
la tecnologia CF para la desalinizacion esta actualmente a la zaga desde un punto
de éxito comercial.

La eleccion de la tecnologia se basa generalmente en la calidad del producto, la
economia de la operacion, el costo de la energia, la inversion inicial y la
complejidad del proceso. Los principales factores que afectan el proceso de CF son
el costo del capital y la complejidad del proceso. Esto se evidencia claramente en la
amplia variedad de alternativas disponibles en el estado de arte.

La tecnologia ha resultado exitosa solo cuando los dos factores mencionados
anteriormente se compensaron por otras ventajas. En primer lugar se tiene que
identificar que industrias estan utilizando actualmente con éxito esta tecnologia y
conocer sus posibles razones. Algunos sectores de las industrias de alimentos y
quimica han usado la tecnologia con éxito

En la industria alimentara se ha utilizado comercialmente para la concentracion
de los jugos de frutas y citricos, vinagre, café, té y extractos, jarabe de azucar,
lacteos, concentracion de suero de leche, cervezas, vinos y en general extractos de
aromas.

En este caso solo se ha utilizado el proceso de CF para evitar la contaminacion
del refrigerante. El éxito se debe principalmente a su capacidad de produccion de
productos de alta calidad en comparacion con la tecnologia térmica disponible en
el mercado. Ademas los alimentos tienen un valor agregado mas importante
comparado con el agua.

En el caso de su aplicacion en la industria quimica, se adopto principalmente
cuando no hay otras alternativas, En este caso, el principal atractivo de la
aplicacion del proceso CF es su capacidad para la concentracion de mezclas
sensibles al calor, sin causarles dano y la separacion de productos quimicos
peligrosos e inflamables y fluidos azeotropicos. Es dificil de utilizar estas ventajas
para avanzar en el desarrollo de esta tecnologia para desalinizacion

Adicionalmente, conceptos erroneos y actitudes negativas han afectado el
progreso del proceso CF. En el caso de la desalinizacion existen un gran numero de
tecnologias disponibles.

Las dificultades practicas de CF que han limitado su éxito comercial son la
complejidad del proceso y los altos costos de capital. En conclusion, las razones del
fracaso son multiples, son técnicas, politicas y financieras
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Los estudios pilotos en varios paises han indicado que las técnicas hibridas en
donde se combina el proceso de CF con otros métodos de desalinizacion tienen un
alto potencial para su futuro desarrollo. En este caso, los sistemas con asistencia
solar presentan una gran perspectiva.

Se proponen ciertas estrategias que pudieran considerarse para segura el éxito
comercial del proceso de CF en el sector de la desalinizacion, tales como:

Desarrollo de estudios conducentes a optimizar la formacion de cristales de
hielo

Estudiar los fenomenos asociados a la difusion salina con el proposito de
poder controlarla y disminuir los procesos de separacion de la salmuera
durante la congelacion.

Analizar el potencial de integracion de ciclos de refrigeracion térmica como
los de absorcion, adsorcion, eyecto-compresion, entre otros, con el objeto de
evitar el uso de compresores.

Aprovechar el potencial de utilizacion del calor de fusion y el agua fria para
procesos colaterales con el mismo consumo energeético.

Desarrollo de un proceso de CF sencillo e integral, minimizando el numero
de componentes, incrementando la eficiencia energética de cada uno de
ellos. Cabe mencionar que se han realizado un numero importante de
ensayos en el caso de la CF al vacio.

El proceso de CF que esta disponible comercialmente y que se utiliza en la
industria alimentaria y quimica debera de probarse en la desalinizacion.
Realizar un analisis economico completo del proceso de Cf con el objeto de
identificar claramente los beneficios economicos en la industria de la
desalinizacion y conducir campanas a esta industria para el desarrollo de
actitudes positivas hacia la tecnologia de CF

Desarrollar técnicas hibridas para asegurar la sinergia de los procesos.
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