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CAPITULO 1

GENERALIDADES




Objetivo del estudio.

El presente trabajo, se refiere a la descripcién de las modi
ficaciones necesarias a efectuar a un sistema de tratamiento quimico -
de salmuera, con el objeto de hacer recuperables los productos de las
reacciones quimicas que se llevan a cabo entre los sélidos en solucién
en la salmuera cruda, y los reactivos precipitantes.

Asi mismo, se citardn las ventajas que pueden obtenerse al-
efectuar el cambio de los medios y condiciones de precipitacién de las
substancias originalmente presentes en la salmuera.

Descripcién de los productos terminados.

a). - Actuales. -

La planta que se estudia, es una planta destinada al proceso
de evaporacién donde se obtiene como producto:

Sal comin o cloruro de sodio y sulfato de sodio anh.

El proceso de elaboracién de los productos se basa en una --
cristalizacién fraccionada, de una salmuera saturada en las dos sales.

Por el hecho de elaborarse un producto destinado al consu--
mo humano, la presencia de substancias contaminantes debe evitarse -
al mdximo; sin embargo, estd permitida la presencia en el cloruro de
sodio de compuestos antihumectantes tales como fosfatos y silicatos --
ademds de que por ley, la sal debe llevar yodato de pot;sio. La pre-
sencia de alguna otra substancia estd muy delimitada por cuestiones sa
nitarias, a la vez que la competencia entre las compafifas productoras
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de sal, obliga a mantener un grado de pureza elevado.

El grado de pureza del sulfato de sodio anhidro, no estd tan
delimitado como el de la sal, siendo el factor que obliga a obtenerlo de
buena calidad, la competencia entre las plantas productoras.

b). - Productos futuros.

También es posible que a partir de la salmuera, se obtenga -
como subproducto, un fertilizante del tipo ACCION LENTA constituido
principalmente por: »

MgNH,PO, H,O 6 fosfato doble de amonio y magnesio monohidratado.
2Ca0. H;0. P,0; (CaHPO, 2H,0) 6 fosfato dicdlcico.

Este fertilizante, posee un elevado porcentaje de nutrientes
(P05, NHy, Ca, Mg), lo cual lo hace econémicamente atractivo.

La principal diferencia entre los fertilizantes del tipo "AC--
CION LENTA'" vy los fertilizantes normales, es que estos dltimos tie-
nen un producto de solubilidad elevado, y por tal motivo pueden ser la-
vados completamente de las tierras a las que son aplicadas, en un tiem
po relativamente corto.

En el caso del fosfato doble de amonio y magnesio monohi--
dratado y que es el principal constituyente del fertilizante, el producto
de solubilidad es sumamente bajo, y de hecho estd comprobado que es -
mediante un ataque microbiolégico mediante el cual el cristal se disuel
ve y llega a las raices de las plantas.

La eficiencia de este tipo de fertilizantes, se mide en base -
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a su capacidad de proporcionar P,0g5 & pentéxido de f6sforo, asi co--
mo amoniaco 6 NHj.

En América, se acepta como razonablemente comercial la -
solubilidad de un fertilizante en una solucién especifica de citrato de -
amonio y como base legal para determinar la eficiencia del contenido -
de P,0Og de un fertilizante, puesto que se cree que este procedimiento
es el més probable de semejarse a las condiciones del campo.

Los compuestos realmente presentes en los fertilizantes fos
f4ticos son extremadamente dificiles de identificar; durante los anili-
sis quimicos, las fases inicialmente presentes pueden ser alteradas -
por la presencia de agua agregada u otros reactivos quimicos. Asi, -
la determinacién de tales caracteristicas como solubilidad en el agua,
en citrato, y en 4cido libre son en cierta forma empiricas, pues los -
resultados obtenidos dependerédn en parte de la técnica empleada. Sin
embargo, se puede obtener algin conocimiento del sistema, a partir de
los estudios de los compuestos puros que se saben estdn presentes, y-
del comportamiento de los mismos.

Afectacién en el proceso por las modificaciones.

El nuevo tratamiento quimico tiene por objeto eliminar por -
completo las principales impurezas presentes en la salmuera, que son
sales solubles de calcio y magnesio.

La dureza ocasionada por la presencia de estas sales se re-
ducird a cero mediante el nuevo tratamiento, quedando como dnicos --
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subproductos en solucién después de las reacciones quimicas:

Na,HPO, & fosfato monoécido de sodio, NapCOj3 6 carbo-
nato de sodio, NaOH &6 hidréxido de sodio.

Independientemente del hecho de que la salmuera necesita —
mantener una determinada concentracién de iones oxhidrilo y de iones
carbonato al salir del 4rea de tratamiento, es indispensable que el pH
de la salmuera sea elevado, con el fin de evitar subsecuentes probie--
mas de corrosién en el equipo.

De hecho, a los niveles a los cuales se mantendrian las con-
centraciones de hidréxidos y carbonatos, serian los mismos con los -
que actualmente se trabaja, y hasta la fecha no se han registrado casos
de contaminacidén en los productos terminados. Esto se debe a que --
aln cuando la planta trabaja a ciclos cerrados de evaporacién, existe -
una recirculacién de aguas madres hacia el 4rea de tratamiento para -
su reaprovechamiento, y puesto que tanto el carbonato de sodio como -
el hidréxido de sodio poseen un producto de solubilidad mayor que el -
del sulfato y del cloruro de sodio, todas estas alcalinidades invariable
mente se encuentran en dicha corriente de recirculacién.

En caso similar se encuentra el otro sub-producto, el fosfa
to monoédcido de sodio, cuya solubilidad es aiin mayor que la de todas -
las substancias ya mencionadas. Ademés ya se ha mencionado que la
presencia de fosfatos controlada, no causa deterioro alguno a la cali--

dad de los productos terminados.



Por otro lado se sabe que en algunos procesos de cristaliza
cién, la presencia de fosfatos en la solucién ayuda a mejorar la cali--
dad de los cristales, al hacer que la velocidad de crecimiento de los =

mismos sea mayor que la de nucleacién, con lo cual es posible obtener

un cristal de mayor tamafio.



CAPITULO II

DESCRIPCION DEL PROCESO ACTUAL




Localizacién de la planta (diagrama II-1)

Para la obtencién del cloruro de sodio y del sulfato de sodio,
la salmuera proveniente de las zonas de explotacién, es sometida a cin
co pasos que a saber son:

1). - Area de abastecimiento y de evaporacién solar. -

La salmuera proveniente de los pozos, es recibida en un eva
porador solar, aprovechando las condiciones semidesérticas en las ---
cuédles se encuentra localizada la planta.

2). - Area de tratamiento quimico. -

Las sales de calcio y magnesio reaccionan con cal y carbona
to de sodio, produciéndose lodos de carbonato de calcio e hidréxido de
magnesio, los cuales son enviados a una zona de desperdicios.

3). - Area de concentracién. -

La salmuera tratada pasa a un sistema de evaporacién, cons
titufdo por un quintuple efecto a contracorriente, y que opera con vapor
proveniente de las calderas o con vapor de escape de turbo-generado--
res. La salmuera es evaporada hasta un poco antes de su punto de sa
turacién a las condiciones de operacién.

4). - Area de cristalizacién del sulfato de sodio. -

La salmuera se enfria para lograr la precipitacién del sul--
fato de sodio decahidratado. EIl magma obtenido se somete a un siste
ma de sedimentacién donde se separan los cristales del hidrato men--
cionado y la salmuera desulfatada. El sulfato de sodio decahidratado
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se funde y se alimenta a un evaporador para hacer cristalizar el sulfa
to de sodio anihidro.

5). - Area de cristalizacién del cloruro de sodio. -

La salmuera desulfatada, que es rica en Na Cl1, s;a introdu-
ce a un triple efecto de evaporacién para lograr la cristalizacién de la
sal comin.

Materias primas.

La salmuera es extraida de dos zonas de explotacién cerca-
nas a la planta, en cada una de ellas la relacién de sales, de cloruro -
a sulfatos, se mantiene constante e inversa con respecto a la otra.

El anélisis quimico de la salmuera que entra a la planta es -
en general muy variado, ya que depende tanto de cuestiones climatolé-
gicas, como de la operacién de las zonas de abastecimiento de la sal--
muera cruda, sin embargo, podemos tomar el siguiente andlisis como
representativo de las condiciones de operacién durante un cierto perio
do de tratamiento quimico normal:

dureza total Ht = 9500 p. p. m. como Ca COj

dureza al calcio HCa = 1200 p.p. m. como Ca COj3
dureza al magnesio HMg = 8300 p.p.m. como Ca COg
alcalinidad P = O

alcalinidad M = 180 p.p. m. como Ca CO4

PH = 7.4-17.5

10



Método de andlisis.

Para la determinacién de la dureza total se efectda una titu-
lacién con una solucién tipo de la sal disédica bihidratada del dcido --
etilendiamino tetracético. Este andlisis se hace empleando como in--
dicador eriocromonegro T en presencia de una solucién buffer.

La dureza al calcio se determina en forma similar a la du--
reza total pero empleando murexide como indicador en presencia de --
una solucién buffer, que forma hidréxido de magnesio insoluble dejan—
do Gnicamente al calcio en solucién.

La dureza al magnesio se determina por diferencia entre la
dureza total y la dureza al calcio.

Las alcalinidades se determinaron con una solucién tipo de -
dcido sulfdrico, usando como indicadores fenolftaleina y anaranjado de
metilo.

Tratamiento actual.

Es costumbre identificar los procedimientos del ablanda - --
miento de liquidos por el nombre de reactivos usados en el proceso. -
De tal forma que podemos denominar al actual tratamiento quimico co-
mo un proceso ''cal-sulfato-carbonato en frio'. La diferencia de este
método contra el ''cal-carbonato en frio', radica en que el ablanda---
miento se efectda en dos pasos:

Mg SO4 + Ca (OH)Z _) Mg (OH)Z + Ca 504,
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Los productos de esta reaccién son separados de la salmue-
ra, dejando a la misma saturada en hidréxido de magnesio y sulfato de
calcio, en cantidad dada de acuerdo al producto de solubilidad de cada
uno de éstos compuestos. La salmuera clarificada es reaccionada --
con carbonato de sodio para la conversién del sulfato de calcio soluble
en sulfato de sodio soluble y carbonato de calcio insoluble, mediante la
siguiente ecuacién:

CaSO4 + Nap;CO3 ———3) Ca COj3 + Na; SOy4.

Si el ablandamiento se realizara en un solo paso, es decir -
que tan pronto como se fuera formando el Ca SOy de acuerdo a la pri-
mera reaccién y sin ser separado reaccionara con el Na, CO3, el con
sumo de este dltimo reactivo seria elevadisimo. El anterior proceso
de ablandamiento seria Cal-Carbonato en frio, y fue utilizado durante -
algin tiempo en la planta, y an cuando la produccién de Na, SOy se
vefa aumentada, el costo del NaCO; era demasiado alto.

Mediante cualquiera de estos dos procesos de tratamiento, -
la dureza total en la salmuera cuando mucho puede ser reducida hasta
20-30 p. p. m. expresados como Ca CO3, esto es debido al producto de
solubilidad que tienen Mg (OH) , y el Ca CO3. Es realmente dificil -
de precisar la contribucién de cada una de estas substancias a la dure-
za residual, porque dependerd de la operacién en si del drea de trata—

miento.
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Cédlculo de los reactivos quimicos necesarios:

Para determinar la cantidad de Na; COj3 necesario, debe to
marse en cuenta que no todo el Mg SOy es convertido a2 hidréxido de -
magnesio en el floculador, sino que aproximadamente dejan de conver-
tirse 1600 p.p. m., ésto se debe a que los cristales de Ca CO3 que se
formarén en la subsecuente reaccién con Na, COj, son muy ligeros y
no asientan ficilmente; al hacer la conversién de éstas 1600 p. p.m. -
de Mg SOy junto con la del Ca SO4 es posible formar un fléculo de --
mayor peso y tamafio que asienta mds fdcilmente.

Consumo de Ca ( OH ), (primer paso):

(8300 - 1600) x 0.74 = 4.958 Kg./m3

Consumo de Ca ( OH ), (segundo paso):

1600 x 0.74 = 1.186 Kg./m3

Consumo total de Ca ( OH ), = 6. 144 Kg./m3

Consumo de NaZCO3 $

(1200 + 1600) 1.06 = 2.97 Kg./m3.

Los reactivos que se adicionan en exceso para mantener las
alcalinidades y el pH en su valor deseado, no se consideran como un -
consumo real, ya que regresan al 4rea de tratamiento mediante la re-
circulacién de aguas madres.

Descripcién del diagrama de flujo (diagrama II-2)

La salmuera llega del evaporador solar al floculador (F) y
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desciende hasta la cdmara de reaccién, y en donde es mezclada con --
una lechada de cal. La agitacién expulsa a la salmuera de la cdmara
de reaccién; debido a que la velocidad de ascenso es muy lenta los ---
cristales de Mg (OH );, CaSO4 y Ca (OH ), sedimentan y son recogi
dos por un anillo recolector de lodos, siendo bombeados hacia el 4rea
de desperdicios. El derrame del floculador pasa por gravedad hacia -
el reactor nimero I, donde se le adicionan las lechadas de cal y de car
bonato, asi como la purga de aguas madres provenientes del 4rea de -
cristalizacién del cloruro de sodio. En este primer reactor la agita-
cibén es més vigorosa que la que tiene el reactor nimero II y éste a su
vez tiene mayor agitacién que la del nimero III. A estas velocidades
decrecientes, los cristales de Ca CO3 y Mg ( OH ), tienen tiempo de -
formarse y de crecer sin que se rompan los fl6culos grandes. A con-
tinuacién, del tanque nimero III, la salmuera pasa a un sedimentador -
""Dorr Oliver' en donde se separan los lodos y son enviados a la zona -
de desperdicio. El efluente es una salmuera entre 20-30 p.p.m. de
dureza total, y con un contenido de sélidos en suspensién insignifican-
te y no hay necesidad de filtrarla.

Los problemas de las rebotadas, tanto en el floculador como
en el sedimentador, se controlan por medio de excesos de reactivos, -
porcentajes de lodos, flujos y coagulantes, principalmente.

Efectos de los residuos del tratamiento actual en la opera--

cién del equipo. -
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Los principales problemas que en este aspecto ocasionan --

las impurezas provenientes de las reacciones del ablandamiento son:

1. - Incrustacién verdadera de las superficies de calenta--
miento.

2. - Transtornos en la cristalizacién.

3. - Influencia en la calidad de los productos terminados.

1. - Incrustacién verdadera de las superficies de calenta--
miento. Este tipo de incrustacién la forman en parte, substancias ---
que presentan curvas de solubilidad inversa y por otra parte, substan-
cias relativamente solubles. Se sabe que la verdadera\ estructura de -
una incrustacién sélo la pueden proporcionar sistemas analiticos espe-
ciales, sin embargo, el andlisis quimico rutinario y el conocimiento -
de las impurezas proporcionan una idea de la composicién. Los com-
puestos que se consideran presentes en esta incrustacién especifica --
son:

Carbonato de calcio.
Oxido de magnesio.
Sulfato de sodio.

£1 fenémeno de la incrustacién ocasiona una disminucién en
la velocidad de transmisién de calor y en consecuencia, un descenso -
gradual de la produccién; por ello se hace indispensable la programa-

cién de paros para efectuar la limpieza de los evaporadores.
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Actualmente el 4rea que mis resiente los efectos de la in-—
crustalci6n, es el 4rea de concentracién. De los cinco efectos con los
que se cuenta sélo se trabaja con ;:uatro, mientras que al otro efecto -
se le da servicio, siendo muy frecuente el intercambio de éstos.

La tendencia a operar este equipo a mayor A T acelera la -
incrustacién e impide llegar a operar a los cinco efectos juntos, y si -
bien la capacidad es funcién de la AT y no del 4rea, si existe econo--
mia del vapor, vapor proveniente de las calderas y que cuesta petré--
leo.

2. - Transtornos en la cristalizacidn. -

Cuando se opera con salmueras que contienen impurezas, se
aprecia la interferencia coloidal que afecta al tamafio y estructura de -
los cristales.

3. - Influencia en la calidad de los productos terminados.

La presencia de Mg ( OH )2 en la salmuera, entorpece la --
sedimentacién del sulfato de sodio decahidratado mediante la forma---
cién de un aerogel que engloba al cristal evitando su asentamiento nor-
mal, lo que trae como consecuencia un elevado porcentaje de sulfato —
de sodio en la salmuera desulfatada, el cual al cristalizar junto al clo-
ruro de sodio, lo impurifica, desvia su granometria y en general oca-

siona cambios en su hébito.



CAPITULO I
PROCEDIMIENTOS GENERALES EN LA

PRECIPITACION DE FOSFATOS



Precipitacién del magnesio como fosfato.

El fosfato doble de amonio y magnesio, es una de las formas
de precipitados mds solubles usadas en la cristalizacién por precipita-
cién de este metal.

El equilibrio que se ha encontrado en soluciones de fosfato —
doble de amonio y magnesio es bastante complicade, naturalmente, de
acuerdo a la Ley de Accibén de Masas encontraremos que en cualquier -
solucién saturada de dicha sal la siguiente relacién se mantiene:

(mMgt+) ( nmt) (PO, ) - SMgNH,PO, x H,O
en donde S representa al producto de solubilidad.

En una solucién saturada de la sal en agua, parte de los io--
nes NH, serdn transformados en NH,OH. Este equilibrio estard go
bernado por los iones oxhidrilo, y por consiguiente por la concentra---
cién de iones hidrégeno:

NH‘?— + OH <= NHOH y

+
M, 18 s KN (gt

( NH4OH ) (OH™) KW
en donde KNHj es la constante de ionizacién del hidréxido de amonio
KW es el producto de ionizacién del agua. Los iones de fosfato triva-
lente estdn fuertemente hidrolizados, la cantidad que se transforma en
HPOy = ¥ H,PO4 - depende de la concentracién de iones hidrégeno --
de la solucién y de la tercera y segunda constante de disociacién del --

dcido fosférico:
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PO4-3 + H+ "“:___'9 HPO, R (tercera ionizacién)

HPO4_Z + H+ ;:_9 HZPO4-I (segunda ionizacién)

Luego de acuerdo con lo anterior, una solucién saturada de -
fosfato doble de amonio y magnesio contendrd los siguientes componen
tes:

|

Mt 3, upo,

NH, , NH4OH, PO, , HPO, *°, H,PO,

De lo anterior es evidente que la solubilidad del fosfato do--
ble de amonio y magnesio serd menor en una mezcla de amoniaco, de -
fosfato de amonio, o en general de una sal de amonio, que en agua.

Ademds, la presencia de la sal de amonio evita que el mag-
nesio cristalice como hidréxido al ponerse en contacto con el amonia--
co. Esto se puede explicar si se toma en cuenta la disminucién en la -
ionizacién del hidréxido de amonio por la sal de amonio; en primer lu-
gar el exceso de iones amonio restringen la solubilidad de acuerdo a la
Ley de Accibén de Masas, y ademds el exceso de amoniaco baja la con-
centracién de iones hidrégeno y por lo tanto disminuye la hidrélisis de
los iones POy -3.

La cantidad de magnesio no precipitado estd determinada --
por el producto de solubilidad del fosfato doble de amonio y magnesio,

y de las concentraciones de los iones amonio y fosfato:
SMgNH4PO4. b < Hzo

( Nugt) (PO, )

( Mg++)

Se comprende fdcilmente que con el mismo exceso de amo--
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nfaco y de fosfato total en la solucién la cantidad de magnesio que per-
manece en solucién dentro de un intervalo de pH aumenta de forma li-
neal con la concentracibén de iones hidrégeno.

Para evitar pérdidas debidas a la solubilidad, la precipita--
cién del fosfato doble, deberd hacerse en volimenes relativamente pe-
quefios de solucién. Puesto que el precipitado tiende a formar solucio
nes sobre saturadas, a la mezcla en la cual se ha efectuado la precipi-
tacién se le permite reposar por algin tiempo; a este respecto algunos
autores consideran como lapso suficiente entre 4 y 6 horas.

Dependiendo de la temperatura a la cual se lleva a cabo la -
precipitacién, serd el hidrato formado. A temperatura ambiente la -
presencia del fosfato doble serd completamente en la forma de hexahi-
drato; a temperaturas mayores, aumenta la posibilidad de que el mo--
nohidrato se forme. Se ha postulado que la temperatura de transicién
del hexahidrato a monohidrato estd entre 40° y 60° C., el valor exacto
depende de la composicién de la solucién.

No es nada fdcil obtener un precipitado del fosfato doble pu-—
ro, una de las dificultades surge de la co-precipitacién de los fosfatos
de amonio, y de los de magnesio. La substancia o substancias preci-
pitadas dependerédn de los productos de solubilidad de los posibles com
puestos, y de las concentraciones de los iones, fosfatos y amonio.

Es relativamente fdcil arreglar las condiciones durante la -
precipitacién, de forma tal que s6lo el fosfato doble sea el dnico preci
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» pitado por la adicién de amoniaco a la solucién 4cida. Sin embargo, -
es diffcil prevenir la co-precipitacién de otros fosfatos durante la pre-
cipitacién. Entre las substancias contaminantes se encuentran:

H3POy4, (NHy );HPO4, (NHg) HpPOy4 ( NHg )3PO4,
Mg ( HPO4 );, Mg HPO4, Mg HPO,. 3H;0, Mg, ( POg )2,
fosfatos bdsicos de magnesio, Mg (OH );.

Es interesante considerar el efecto de las condiciones de --
precipitacién del fosfato doble, con respecto a la clase de co-precipita
cién. Se analizan tres casos que han sido recomendados por la litera
tura:

I). - Se afiade una solucién de fosfato a una solucién fuerte-
mente amoniacal de magnesio, la cual contiene una concentracién rela
tivamente baja de sales de amonio. En este caso es muy posible que -
se haya precipitado el Mg; ( PO, ), © algin fosfato bdsico de magne
sio.

Es evidente que las condiciones de precipitacién son favora-
bles para la adso?cién y oclusién de estas substancias debido al pH tan
elevado de la solucién. La probabilidad de co-precipitacién del fosfa-
to de amonio es pequefia, debido a que no estd en exceso durante la - --
precipitacién. Un método sencillo para comprobar el producto obteni

do consiste en la calcinacién del precipitado:

2 MgNH,PO, — g Mg, P, O; 4 2 NH; 4 H,0
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observéndose que el producto de la calcinacién pesa menos de lo que -
tebéricamente se espera de la conversién a pirofosfato de magnesio ---
( Mg, Py O7 ).

II). - Se afiade la solucién fosfatada a una solucién neutra o -
ligeramente amoniacal de una sal de magnesio que contiene cantidades
considerables de sales de amonio. Los resultados para el magnesio -
generalmente se encuentran que son més elevados después que el pre--
cipitado ha sido calcinado, como resultado de la co-precipitacién de --
fosfatos de amonio tales como ( NHy4 ), HPO, y NH4H,; PO4. Du--
rante la calcinacién éstos producen el 4cido metafosférico y pentéxido
de f6sforo que son dificiles de volatilizar a la temperatura de ignicién.

III). - Una solucibén 4cida de una sal de magnesio que contie
ne un exceso de fosfato de amonio es neutralizada con hidréxido de ---
amonio o amoniaco.

Después de la calcinacién el precipitado pesa m&s de lo que
deberia. Bajo estas condiciones existe la posibilidad de una copreci-
pitacién de Mg ( H,PO4 ), Mg HPOy4, y fosfatos de amonio; la -—
presencia del Mg HPOy no causa error porque éste compuesto al ser -
calcinado se transforma en pirofosfato. La presencia del Mg (HZPO4)2
produce valores altos para el magnesio, debido a que se descompone a
Mg ( POy )3 al calcinarse y éste fosfato pierde P,Og en forma muy
ligera a temperaturas elevadas, sin embargo, finalmente se transfor-

ma a pirofosfato. Entre mayor sea la concentracién de sales de amo-
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nio en solucién, especialmente de fosfato de amonio, mayor serd la -
tendencia de ésta, a ser co-precipitada y la cual al ser calcinada daréd
valores altos para el magnesio.

Precipitacién del calcio como fosfato.

Cinco fosfatos de calcio que poseen diferentes y especificos
espectros de difraccién a los rayos X pueden ser obtenidos por precipi
tacién a partir de una solucién y, a presiones normales.

Estos son: (1) ortofosf{ato monocélcico monohidratado
Ca ( H, POy )2 . H,0 ; (2) ortofosfato monocélcico Ca (H, PO,),;
( 3) ortofosfato dicdlcico anhidro Ca HPOy ; ( 4) ortofosfato dicdl-
cico dihidratado Ca HPO4 . 2 H,O ; (5) y un precipitado cristalino
de composicién variable que tiene un espectro a los rayos X de una apa
tita.

Es comin que cualquier compuesto en el sistema
Ca O-H;0-P,05 que exhiba un espectro de difraccién similar al de —
la hidroxilapatita, sea llamado una hidroxilapatita, siendo este térmi-
no usado para cubrir una gama de composiciones.

La apatita es un precipitado cuya f6rmula bdsica se escribe
generalmente como Cag ( OH ) ( POy )3, ain cuando en esta f6r-
mula no se toma en cuenta la composicién variable o la cantidad de hi-
dratacién. Un cierto nimero de otros ortofosfatos cristalinos de cal-
cio del sistema Ca O‘HZO"PZOS se dice que han sido preparados a -
partir de soluciones, pero a ninguno de estos materiales se les ha ---
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comprobado su existencia. Varios de éllos, tales como el fosfato tri-
célcico, son designaciones dadas a varias composiciones de la hidroxi-
lapatita que arbitrariamente han sido separadas de esta familia.

No es solamente la terminologia de las hidroxilapatitas pre—
cipitadas la que permanece confusa, sino que diferentes preparaciones
a las cuales se les ha dado el mismo nombre pueden ser muchisimo --
muy diferentes.

De tal forma, se tiene que substancias que muestran un es--
pectro a los rayos X casi idéntico entre si pudieran tener una relacién
mol Ca: P bastante diferente, entre limites aproximados de 1.33 a -
2.0

El ortofosfato monocédlcico ya sea la sal anhidra o el monohi
drato puede ser preparados en forma de cristales puros al bajar la tem
peratura de una solucién dcida. El ortofosfato dicdlcico anhidro puede
cristalizar a partir de soluciones 4dcidas, pero debido a su solubilidad -
inversa la temperatura deberd elevarse. La informacién relativa per
tinente para estas preparaciones se muestra en la figura II-1. El or
tofosfato dicdlcico dihidratado, es sin embargo, més dificil de obtener
en forma pura.

El diagrama de fase para los ortofosfatos de calcio a 25°C.
estd dado por la figura III-2, en el cual los fosfatos de calcio alcalinos
del tipo que poseen un espectro de difraccién similar a los rayos X se
indica por una gran drea indeterminada de composicién variable en la -
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gréifica amplificada (parte B). En la parte A de esta figura, la re---
gién cercana la origen estd amplificada, y de la cual se puede obser--
var que el ortofosfato dicdlcico dihidratado tiene una regién de solubi-
lidad muy limitada a 25° C.; y también que las hidroxilapatitas son --
muy insolubles. Lalﬁnica regibén de alta solubilidad en todo el siste--
ma estd en el lado 4cido, con la mayor solubilidad en el punto que ----
P,05 es 24. 1% CaO 5.79% en peso, correspondiendo al punto inva--
riante en el cual Ca ( HyPOy ), . H,0 y Ca HPO, estén en equili-
brio con esta solucién.

Las dreas de las tres fases estdn enumeradas y son: (1)

Ca (HpPOy ), anhidro mds Ca ( Hp,PO, ), H,0, mis solucién; (2)
Ca (HpPO4 ) © HO0 mds Ca HPOy anhidro, més solucién; (3)
Ca HPO4 * 2 H;O mds hidroxilapatita, més solucién.

Si en lugar de agua, se trata de soluciones, se encuentra --
que las composiciones de ortofosfato dicdlcico y de hidroxilapatita tie-
nen una solubilidad anormal en soluciones de &cidos débiles, asi como
en aquellas de sales sumamente solubles que contienen otros cationes -
que no sea el calcio. Ademds, el diéxido de carbono proporciona una
fuerte accibén disolvedora sobre los ortofosfatos monocédlcico dihidrata
do y anhidro, asi como también sobre la hidroxilapatit# de composicién
fosfato tricdlcico.

La solubilidad de los ortofosfatos de calcio es elevada en las

soluciones de citrato de amonio, y tiende a2 ser mayor que las mostra-
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das en las soluciones de sales simples, tales como cloruro de sodio, -
sulfato de potasio, nitrato de amonio, sulfato de sodio, etc. ...

De la figura III-2 se nota que si el agua se afiade gradualmen
te al ortofosfato monocédlcico anhidro Ca ( H;POy, )2» las condiciones
de equilibrio corresponderdn primero a una mezcla de la sal anhidra y
su monohidrato. Después que la conversién al monohidrato ha sido --
completa, habrd reaccibén con el agua para formar en el equilibrio el -
ortofosfato dicdlcico anhidro de acuerdo a la ecuacién Ill-a:

Ca (HpPOy), . HpO+4 x HyO —) Ca HPO4+ H3PO4+ (x

Al agregar agua, como para seguir hacia abajo la linea que -
correéponde a Ca/P = 1/2 en la figura III-2, se entra a la regién nime
ro 2 en donde Ca ( HpPO4 ), . H;O y Ca HPOy estdn en equilibrio -
con la solucién saturada marcada como ''a''. Afiadiendo méds agua, la
proporcién del Ca HPOy cristalino al Ca ( H,POy ), . H,O aumenta
hasta justo después del punto '"b'" en el cual ya no existe Ca (HZPO4)2 .
H,O0.

Continuando hacia abajo de la linea correspondiente a Ca/P =
1/2, la cantidad de s6lido ahora solamente el Ca HPO,4, disminuye asi
que la solucibén se vuelve més alcalina.

Es aparente, de acuerdo a la parte "A'' de la figura III-2 --
que el ortofosfato dicdlcico su disolucién en el agua es acompafiada por
reaccién de la misma manera que el monocélcico. Sin embargo, cuan
do el ortofosfato dicdlcico reacciona con el agua, forma &cido fosféri-
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co libre més una composicién del tipo hidroxilapatita.
Debido a la dificultad de escribir una fé6rmula sencilla para -
las composiciones de la hidroxilapatita una ecuacién equivalente a la --

III-a no puede darse para esta reaccién.
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CAPITULO 1V

MODIFICACIONES QUE SE PROPONEN



Diferentes posibilidades para la obtencién de lodos fosfata-

dos.

Desde el punto de vista fertilizante el orden en el cual se lle
van a cabo las reacciones entre la salmuera y los diferentes reactivos
no es en si una limitacién fuerte, ya que en todos los casos es posible
obtener un producto con un elevado porcentaje en nutrientes:

P,05, NHj3, Ca, Mg.

Desafortunadamente desde el punto de vista economia del --—
proceso, del de eliminacidn total de las sales incrustantes de calcio y
magnesio, asi como para evitar la formacién de subproductos indesea-
bles en la salmuera, existe muy poco margen dentro del cual pueden --
llevarse a cabo las nuevas reacciones del ablandamiento quimico.

A continuacién se presenta una lista de algunos de los méto—
dos que pueden llevar a la obtencién del fertilizante tipo ''accién lenta''.

a). - Salmuera + fosfato disédico ( Na,HPQ, )+ amoniaco

alcalinidades.

b). - Salmuera + 4cido fosférico - amoniaco 4 hidréxido
de calcio — carbonato de sodio + alcalinidades.

c). - Salmuera 4+ hidréxido de calcio ( 4dcido fosférico
carbonato de sodio 4 amoniaco ) fosfato disédico - alcalinidades.

. d). - Salmuera <4 hidréxido de calcio ( 4cido fosférico
amoniaco ) + fosfato disédico + alcalinidades.

e). - Salmuera 4 hidréxido de calcio + 4cido fosférico
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amoniaco alcalinidades.

Los paréntesis indicados en 'c' y ''d" significan que los pro
ductos de la reaccién con el hidréxido de calcio, son separados en for
ma de lodos y reaccionan con las substancias comprendidas entre ellos,
mientras que la salmuera clarificada se hace reaccionar conforme se-
sefiala después de cerrar el paréntesis.

Seleccién y descripcién del procedimiento mé4s adecuado.

De acuerdo con lo que se establecib en el capitulo ndmero —
III, las bases para seleccién del procedimiento fueron las siguientes:

1. - La precipitacién del magnesio se efectuard en presen-
cia de una sal de amonio.

2.- Esta brecipitacién se déberé llevar a cabo en el menor
volumen de salmuera posible.

3.- Se mantendrd un exceso de amoniaco durante el desa--
rrollo de los puntos 1 y 2.

4. - Durante la precipitacién del ortofosfato de calcio se --
evitard la presencia del diéxido de carbono.

5.- En la precipitacién del calcio como fosfato, no se man
tendrdn excesos de fosfatos para evitar la subsecuente hidrélisis de és
tos, que lleguen a producir 4cido fosférico.

6. - Naturalmente que el cumplimiento de estos puntos de-
berd ser lo mds econémicamente posible, y a su vez, sin que se pro--
duzcan substancias contaminantes.
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De los diferentes procedimientos sefialados al principio de -
este capitulo, el mejor cumplibé con los seis puntos anteriores fue el -
método '"d''.  Tal seleccién fue de forma experimental.

Descripcién del método ''d"

El primer paso consiste en la conversién de todo el magne--
sio a hidréxido mediante la accién de la cal:

MgSO, + Ca ( OH ), —> Mg ( OH ), + CasO,.

Con el fin de poder efectuar esta reaccién en un tiempo razo
nable, es indispensable contar con un exceso de cal de aproximadamen
te 500 p. p. m., expresados como Ca COs.

Cal requerida:

( 83004~ 500 x 0.741

1000 = 6.52 Kg./m°> de salmuera.

A la mezcla se le permite reposar, de forma tal que los s6-
lidos puedan ser separados como lodos, quedando la salmuera clarifi—
cada y sobresaturada exclusivamente en Ca SOy.

Los lodos una vez separados son tratados con dcido fosféri—
co con el cual se efectian las siguientes reacciones:
Mg (OH), 4+ H; PO, ——> Mg HPO, + 2 H,0
Ca SO, ( salmuera) 4 H, PO, ——) Ca HPO, + H, SO,
Ca (OH), + H3 POy ——) Ca HPO; + 2 H,O.

El sulfato de calcio sélido no reacciona con el 4cido fosféri-

co, a menos que este dltimo se encuentre en gran exceso. Bajo estas
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condiciones el Ca SO, es fidcilmente filtrable.

Para determinar el 4cido fosférico requerido, es necesario -
conocer el volumen de lodos a tratar. En base a datos estadisticos so
bre la actual operacién del floculador se sabe que los lodos tienen en -

promedio 21% en volumen de s6lidos, y que de cada m3

de salmuera --
cruda aproximadamente el 8.33% en volumen se convierte en lodos.
El 4cido fosférico requerido es:

a). - Para la cal:

500 .

=0 0.9798 . 0.489 Kg./m3 salmuera

b). - Para el hidr6xido de magnesio:

8300 x 0.9798

s = 8.132 Kg. /m3 salmuera

c). - Para el sulfato de calcio en solucién:

(1600 x 0.9798 100 - 21%, = 0.0833 _ 0.103 Kg. /m>
1000 100 salmuera

Una vez que el sulfato de calcio s6lido ha sido separado del -

seno del liquido, éste queda preparado para el tercer paso del nuevo —

tratamiento quimico:
HpSO4 + 2 NH; —> ( NHy ), SO,
MgHPO, + NH; + 6 H;O0 ———) MgNH, POy - 6 H,O

El consumo de amoniaco seré4:
a). - Para el 4cido sulfdrico:
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1600) x 0.1702 (100 - 21%) x 0.0833 0.0179 Kg.(m3
( 1000 100 salmuera

b). - Para el magnesio:

(8300) x 0.1702 _ 1.412 Kg./m3 de salmuera
1000
c). - Para compensar pérdidas debidas al desprendimiento -

del gas, asi como para mantener un exceso de amoniaco durante las -
reacciones, se considera un 50% de la suma de "'a' més 'b'".

(0.0179 4 1.412) 0.5 = 0.714 Kg./m3 de salmuera.

Al pH de la mezcla resultante todo el calcio ha sido precipi—
tado como fosfato, cosa que no sucede asi con el magnesio, ya que per
manecen en solucién aproximadamente 30 p. p. m., para poder reducir
éstas 30 p.p.m. hasta cero es necesario mantener fuertes excesos de -
amoniaco ( 200 - 300 % ) lo cual ya no es econémico.

Los cristales del fosfato doble, se someten a la deshidrata—
cién a 55° C. una vez que se les ha permitido reposar algunas horas.
Mg NHy POy * 6 H)O———> Mg NHy POy - H;O + 5 HO.

La salmuera ya filtrada que resulta de esta operacién no se
recupera para ser enviada al 4rea de concentracién, sino que deberd -
* utilizarse para preparar los tanques de cal. Las reacciones que se -
efectian en éste, el 40. paso son:

( NHy ), SO4 4+ Ca ( OH ), __>‘ Ca SO4 2 NH,y OH

Mg NH, PO, + Ca ( OH ), ——> Mg (OH), %} Ca HPO,’ 2 H,0 4 NH,
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Por lo tanto el consumo de reactivos: cal, dcido fosférico y
amoniaco aumenta.

La salmuera residual en los lodos es el 89% de la original. -
El aumento en el consumo de reactivos para el magnesio es el siguien-
te:

a). - Para la cal:

30 x 0.741 x 100 - 21 x 0.0833 x 0.89 = 0.0013 Kg. /m3
(To00 ! oo )

b). - Para el 4cido fosférico:

(30 ) x 0.9798 x (100 -21, x 0.0833 x 0.89 = 0.0017 Kg. /m3
1000 100

c). - Para el amoniaco:

30 ) x 0.1702 x  (100-21) x 0.0833 x 0.89 = 0.0003 Kg. /m3
000 100

La recirculacién del sulfato de amonio dnicamente afecta al

hidréxido de calcio:

(1600 x 0.741 x (100 - 21) x 0.0833 x 0.89 = 0.069 Kg. /m3.
1000 1000

La salmuera clarificada y sobresaturada con sulfato de calcio es
tratada con el fosfato disédico de acuerdo a la ecuacién:

Ca SO, + Na, HPO, ——> Na, SO, + Ca HPO,.
El sulfato disédico tuvo que haber sido preparado:
Nap COj + H3 POy —> Na; HPO4 + COZ“."- H,O0.

Luego, el consumo individual de los reactivos serd para el car--

bonato de sodio:
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(1600) 1. 06 (100 - 8.33% ) - 1.554 Kg. /m3 de salmuera
1000 100 B

Para el 4cido fosférico:

(1600y 0.9798 (100 - 8.33% ) . 1.437Kg. /m3 salmuera
1000 100

La precipitacién del calcio no es completa al pH resultante -
de la solucién, por lo que es necesario aumentarlo, esto se logra me--
diante la adicién de cal y carbonato:

Nap, CO3 4 Ca ( OH ), —2——-) Ca CO; 4+ 2 Na OH

Ca HPOy 4 2 H,0 (( CO__3) ; Ca HPO4' 2 H,0 + CO; -+ OH
OH

En teorfa no deberédn registrarse consumo de estos dos reac
tivos, ya que todos los excesos serdn recuperables.
El total de reactivos requeridos es:
Ca (OH),: 6.52 4+ 0.0013 4 0.069 = 6.5903 Kg./m3 salmuera.
Na, COj : = 1.554 Kg./m3 salmuera.
Hy POy : 0.489 + 8.132 + 0.0833 + 0.0017 1.437 = 10. 143 Kg./m3 salm.
NHj3 : 0.0179 + 1.412 4 0.714 + 0.0003 = 2.1442 Kg. /rn3 salmuera.
El fertilizante producido es:
Para el Mg NHy PO4" H,O:

(8300) x 1.55316 = 12.891 Kg./m> de salmuera.
1000

Para el Ca HPO, C 2 H,O0 :

(1600 ) 1.7207 (100 - 21% ) x 0.0833 = 0.131 Kg./m3 de salmuera.
1000 100
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(1600 1.7207 (100 - 8.33) = 2.524Kg /m3 de salmuera.
1000 100

(500 1.7207 = 0.860 Kg. /m3 de salmuera.
1000

(—30) 1.7207 (100 - 21% ) 0.0833x0.89 = 0.003 Kg./m3 de salm.
1000 100

El total de ortofosfato dicdlcico es: 3.568 Kg./m3 de salmuera.
La cantidad del fertilizante tanto de calcio como de magnesio es
de 16.459 Kg. /m3 de salmuera.

Composicién del fertilizante.

El contenido de nutrientes del fertilizante se hizo en base a los -

tres puntos siguientes:

1.~ Contenido de f6sforo total expresado como P,0g.
2. - Porcentaje del f6sforo total soluble en citrato de amonio.
3. - Contenido de nitrégeno amoniacal.

El contenido teérico de cada uno de estos conceptos serd:

l.- 44.7%
2.~ 100.0%
3.- 8.5%

El andlisis real sobre la composicién, se efectué de acuerdo al

manual de procedimientos de Guanos y Fertilizantes de México.

1.- 44.1%
2.- 99.0%
3.~ 8.3%



Se aceptS como razonable, que el fertilizante estuviese com
puesto en su mayor parte por el fosfato doble de amonio y magnesio --
monohidratado, y por el ortofosfato dicdlcico dihidratado.

El 1% de fésforo insoluble en citrato de amonio corresponde

J% gx’c;lpsivamente a los fosfatos de calcio, siendo este porcentaje, alguna
a.pat&ta con un peso molecular muy parecido al del ortofosfato dicdlci--
e

Sobre el magnesio, no se registraron diferencias sensibles -

sc_vbie su composicién, debido principalmente a la presencia del calcio

3

i gpyel momento de precipitacién.

Descripcién del diagrama de flujo (figura IV-1)

La salmuera cruda entra al floculador tal y como se lleva a

bo actualmente, con la dnica diferencia de que todo el sulfato de mag

q@gﬁ‘io es convertido a hidréxido de magnesio y sulfato de calcio, por la

b acmén de la cal. Los sélidos formados son extraidos en forma inter-

s ;ﬁinente, y pasardn a un reactor en donde se les adicionard 4cido fos--
férico, el efluente de este reactor pasa a un filtro en el cual se sepa--
ran los cristales de sulfato de calcio, Unico sélido en suspensién.

A la salmuera filtrada se le hard reaccionmar con amoniaco,
pasando el derrame de este reactor a un tanque sedimentador permi--
tiendo de esta forma que la salmuera repose durante algunas horas, y
a la vez que el fertilizante asi formado pueda ser separado del seno de
la salmuera. Los lodos extraidos del tanque asentador, se someten -
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a un calentamiento para lograr la conversién a monohidrato del fosfa-
to doble hexahidratado previamente formado. La mezcla es filtrada -
junto con los lodos provenientes del asentador '"Dorr-Oliver' que ya —
existe, pasando los sélidos resultantes y con un contenido de humedad
minimo a un secador en donde seréd eliminada ésta.

La salmuera clarificada, proveniente del floculador, pasa --
por derrame a los tanques reactores actuales identificados como I, II -
y II. En el reactor nimero I se le adiciona una solucién de fosfato --
monoécido disbédico, y en el reactor nimero III se le agrega la purga -
de aguas madres provenientes del 4rea de cristalizacién del cloruro de
sodio, y que como ya se ha dicho es rica en iones oxhidrilos y carbona
tos. Estos excedentes de alcalinidades, s6lo hard falta agregarlos di-
rectamente a la salmuera una sola vez, al arranque del tratamiento; —
posteriormente bastard con agregar la purga para mantener los nive--
les de concentracién de alcalinidades deseado. De cualquier fqrma, -
serd conveniente mantener un tanque de reactivo con solucién de carbo
nato de sodio, para compensar las pequefias pérdidas de reactivos que
pudiera haber, asi como para cuando no se tenga dicha recirculacién -
por estar fuera de servicio para mantenimiento y limpieza el drea de -
produccién del cloruro de sodio.

Finalmente la salmuera pasard del reactor nimero III, al --
tanque sedimentador "'Dorr-Oliver'' en donde se separan los cristales
del ortofosfato dicdlcico dihidratado, siendo éstos enviados a la co---

43



rriente que proviene del tanque deshidratador, segin se establecié du-
rante el tratamiento de los lodos.

Como puede observarse los cambios que habrian que efec---
tuarse son a partir de los lodos extraidos del floculador ya que el res-
to del equipo es existente.

Experimentalmente se ha podido observar, que la reaccién -
que se llevaria a cabo en el equipo actual, no presentaria problemas, -
por estar este equipo bastante sobrado en capacidad para los fines que
se persigue. Por tal motivo, a partir de este capitulo no se hard refe
rencia al equipo actual, y solamente se tratard lo concerniente al equi-

po nuevo.
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CAPITULO V

ESTUDIO Y SELECCION DE LOS EQUIPOS

NECESARIOS



Equipos necesarios.

Para la obtencién del fertilizante a partir de la salmuera, -
es indispensable contar con los siguientes equipos auxiliares:
Reactor paré 4cido fosférico.
Fil\tro para yeso.
Reactor para amoniaco.
Sedimentador.
Tanque deshidratador.
Filtro.
Secador.

Reactor para 4cido fosférico. -

Si se considera que este reactor manejard una solucién dilui
da de &cido fosférico, y que se ha encontrado que el acero inoxidable —
A-304 es adecuado para el manejo de estas soluciones, el reactor se —
construird eptonces con este material. Para la reaccién que se lleva-
rd a cabo, se requiere que los lodos que se manejan estén siempre en -
suspensién, para lo cual es necesario una agitacién méds o menos vio--
lenta, la cual puede ser producida por un impulsor agitador de tipo tur
bina, de cuatro hojas planas.

Equipo de filtracién. -

El proceso de la filtracién consiste en pasar un fluido con --
materia en suspensién a través de un medio poroso adecuado, sobre el
cual los sélidos se depositan. -
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El equipo para una filtracién s6lido-liquido puede ser dividi-

do en tres grupos, dependiendo del servicio que prest‘en:
Filtros de gravedad.
Filtros de presién.
Filtros al vacio.

Actualmente en la indu‘stria, se han observado buenos resul-
tados en la filtracién del sulfato de calcio a partir de soluciones fosfé-
ricas empleando filtros al vacio continuos del tipo horizontal, de tal --
forma que éste serd el equipo de filtracién a considerar.

Reactor para amoniaco. -

La absorcién del amoniaco en la salmuera, es seguida por —
una reaccién quimica a medida que las moléculas absorbidas se van di
fundiendo. Al proseguir la absorcién y reaccién, el contenido de séli
dos va en aumento hasta el punto, en que para una relacién constante —
de gastos gas a liquido ya no se forman mds sdélidos.

El contacto entre las fases gas-liquido usual;nente se lleva -
a cabo en las columnas convencionales, o bien, por medio de esparci--
dores absorbedores. Sin embargo, para un sistema que contiene séli-
dos, y que por lo tanto ficilmente puede obstruir a las columnas, un -
dispersador de gas tiene mds ventajas en su aplicacién.

En general, el problema de dispersar un gas en un liquido -
puede ser resuelto de dos formas: (1) el gas es introducido en el liqui
do en forma de burbujas del tamafio deseado, o de burbujas pequefias -
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que crecen a e.se mismo tamafio. Dentro de este grupo se encuentran
los Burbujeadores Simples que se utilizan cuando la demanda del gas -
es baja, y para la mayoria de los reactores absorbedores son inade---
cuados; asi mismo comprende el mismo grupo, a los Burbujeadores -
a través de una Membrana Porosa, con los cuales es posible obtener -
burbujas m4s pequefias que las obtenidas en un Burbujeador Simple, te
niendo como desventaja principal que el medio poroso tiende a ser obs
truido. (2) una corriente de gas es desintegrada en el seno del liqui--
do. Pertenecen a este grupo los Agitadores Mecdnicos, usualmente -
impulsores, que constituyen los dispersadores de gas mds efectivos y
de mayor flexibilidad. El tipo de impulsor a emplear, depende del --
servicio a prestar:

Paletas. - Cuando son bien disefiados proporcionan un ser-—
vicio satisfactorio, excepto cuando se desea un mezclado rdpido, o ---
bien preparar dispersiones muy finas.

Propelas. - Son adecuadas siempre y cuando no se necesite
un contacto intimo entre las fases presentes.

Turbinas. - Superan a las anteriores en velocidad de mez--
clado, dispersibén de gases y contacto entre las fases. Son satisfacto-
rios para materigles de todas las consistencias o viscosidades aparen-
tes.

Considerando las caracteristicas de los dispersadores enun
ciados, se cree que la reaccién salmuera-amoniaco serd mé4s conve--
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niente efectuarla en un agitador mecdnico, utilizando una turbina como
dispersador y mezclador.

Sedimentador. - La sedimentacién es la separacién de par-
ticulas sélidas en suspensién en una corriente liquida por medio de la -
atraccién gravitacional. Los equipos para una operacién de sedimen-
tacién pueden dividirse en: (1) espesadores y; (2) clarificadores. —
Los primeros aumentan el contenido de sé6lidos de la corriente de ali--
mentacién, mientras que los segundos, separan los sélidos a partir de
una corriente relativamente diluida.

El equipo en si que se requiere para efectuar una clarifica--
cién es similar al del espesador, sin embargo, debido a la mayor can-
tidad de sé6lidos y peso de los mismos que maneja un espesador, su ---
costo instalado es ligeramente superior al del clarificador.

Hasta ahora, el mejor equipo para lograr una sedimentacién
continua es el espesador mecdnico con rastrillos para lodos. Los tan
ques son a menudo cilindricos, adn cuando los de forma rectangular se
llegan a usar. El rasgo bdsico de un espesador continuo es el siste--
ma de coleccién de lodos, y el de separacién de los mismos, el cual -
estd disefiado para mover al material asentado de forma continua a tra
vés del piso del tanque hasta el punto de descarga.

La alimentacién entra al espesador cilindrico por una boqui-
lla central, la cual distribuye al flujo uniformemente por todo el reci~-
piente. El liquido clarificado pasa a un canal recolector que se en---
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cuentra en la periferia del tanque; mientras que el lodo espeso es ras
trillado hacia el centro del tanque en forma lenta, pasando a un cono -
central y de ahi es descargado por medio de una védlvula, o bien separa
do por una bomba de lodos.

Los tres tipos bdsicos de espesadores difieren esencialmen-
te del método de soportar e impulsar al mecanismo de recoleccién de -
lodos:

(1) El de mecanismo con columna central de soporte y con

duccién central.

(2) El de mecanismo con columna central de soporte, pe-

ro con traccién en la periferia del tanque.

(3) El de mecanismo con super-estructura de soporte.

Los espesadores de mecanismo con super-estructura de so-
porte son los méds comunes cuando el didmetro del tanque es inferior -
a los 60 pies. Puesto que el equipo necesario para este estudio es re
lativamente pequefio, y de didmetro inferior a los 60 pies, se ha consi
derado que la operacién mds econémica se obtendrd a partir de un es--
pesador de este tipo.

Equipo para deshidratacién de lodos. -

Para efectuar la deshidratacién del fosfato doble de amonio -
y magnesio presente en los lodos, es necesario mantener un control --
muy estricto de la temperatura y homogeneidad de ia mezcla. Estos
dos requerimientos se cumplen si la deshidratacién se lleva a cabo --
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en un tanque mezclador.

Adn cuando existen varios métodos para efectuar el calenta-
miento en uno de estos tanques, la disponibilidad en la planta de vapor,
lleva a considerar a éste como medio de calentamiento. La transmi-
sién de calor es por medio de serpentines, o bien de una chaqueta; te-
niendo en cuenta que habrd substancias sumamente incrustantes el uso
de serpentines debe ser evitado.

Si bien el uso de una chaqueta no va a eliminar la incrusta--
cién, si es posible operar durante mayor tiempo al tanque mientras se
efectda la limpieza.

Para mezclas de viscocidad mediana, los impulsores de tipo
paleta, propela y turbina son adecuados promotores de la transferen--
cia de calor. El tipo paleta tiene la ;rentaja de producir giros a velo-
cidades elevadas, pero mantienen un flujo axial muy lento.

El impulsor tipo propela produce un flujo axial que pugde ha
cerse pasar por la superficie de calentamiento.

Finalmente, los de tipo turbina, combinan los giros a altas
velocidades de las paletas con el fuerte flujo axial producido por una -
propela.

Es necesario considerar ademds, que si el tanque no estd —
provisto de mamparas existe la tendencia a desarrollarse un modelo -
de flujo giratorio, independientemente del tipo de impulsor, con lo ---
cual no habria suficiente intercambio de particulas entre las cercanas
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a la superficie de calentamiento y las que se encuentran en el centro -
del tanque, produciéndose sobrecalentamiento en las lineas de flujo --
cercanas a la pared. Para evitar tal inconveniente el tanque deber4 -
estar provisto de dichas mamparas.

Equipo de filtracién para lodos fosfatados. -

Debido a las caracteristicas de los sélidos a separar y a ex-
periencias anteriores, la literatura recomienda el uso de un filtro al -
vacio de tambor de compartimientos miltiples.

Secador. -

El secado generalmente se refiere a la separacién de un 1i--
quido de un sélido por evaporacién, el calor necesario para la evapora
cién es proporcionado por conduccién de una pared sélida, por convec-
cién de un gas caliente o por radiacién. Los secadores se pueden di-
vidir en seis categorias generales: indirectos, directos, de flujo para
lelo y a contracorriente, de unidades rotatorias de concha directa y de
didmetro variable.

Los secadores de calor indirecto tienen una aplicacién limi-
tada, por lo que en este caso se utilizard un secador directo a flujo pa
ralelo, ya que siendo el fertilizante sensible a la temperatura, la ma-
yor diferencial de temperatura se obtiene al introducir el aire caliente
junto a la torta himeda sin peligro de dafiar al producto, ademds de --
que es posible lograr un mejor control del proceso.

Por el mismo concepto de eficiencia térmica, el tiempo de -
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contacto entre aire y sélidos debe ser lo menor posible, y a su vez ---
con la mayor 4rea de contacto.

Lo anterior es posible lograrlo mediante el uso de un seca--
dor "flash'' con flujo paralelo. En este tipo de secadores los sélidos -
son dispersados en una corriente gaseosa a temperaturas elevadas, de
ésta forma los sélidos son transportados debido a la velocidad que tie-
ne el gas, produciéndose a su vez el secado del fertilizante. Adem4s,
teniendo en cuenta que se trata dé un fertilizante granulado, la opera--
cién de secado y seleccién del tamafio de particula puede efectuarse en
el mismo equipo, lo cual lo hace a este tipo de secadores econémica--

mente mé&s atractivo.
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CAPITULO VI

DISENO DEL EQUIPO




Consideraciones generales. -

Para poder establecer las dimensiones del equipo debe con-
siderarse el volumen de operacién de salmuera cruda y de los lodos --
formados por la accién de la cal:

Flujo de salmuera cruda: 1400 m3 por dia

Lodos producidos: 8.33% (v/v) de la salmuera original - --
1400 m3 por dia x 0. 0833 = 116. 62 m3/dfa.

Con esta extraccién de lodos se ha observado buena clarifica
cién durante ia operacién del floculador, la cual tiene un ciclo para ex
pulsar a los lodos de la siguiente manera:

25 minutos de purga
28 minutos de reposo
2 minutos de retrolavado
5 minutos de asentamiento.

Luego, del floculador se extraen:

116.62m3 x 1 dia = 4.859m3
dia 24 hr hr

Estos lodos se descargan en un cdrcamo de retencién, el --
cual tiene una capacidad de almacenamiento:

V =3x3x1.5m3 = 13,5m3

Lo anterior significa, que el cdrcamo puede recibir dos des
cargas consecutivas de lodos del floculador, y adn tener un pequefio --

margen de almacenamiento; por tal motivo, se ha pensado que no es -
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necesario modificar las dimensiones de dicho cdrcamo.

La transferencia de los lodos hacia su posterior tratamiento
con 4cido fosférico se efectuard de forma continua, a pesar del relati-
vamente pequefio volumen. Esto es debido, a limitaciones de tipo eco
némico que se tienen en el subsecuente paso de filtracién del yeso, ya -
que el equipo capaz de efectuar tal operacién es sumamente caro.

Estos lodos serdn transferidos del cdrcamo al reactor con -
4cido fosférico, por medio de una bomba, la cual tiene por objetivos -
ademds del ya mencionado los siguientes:

a). - Recirculacién de los lodos hacia el mismo cdrcamo, --
con el objeto de mantener una homogeneidad de la mezcla que pasard -
al tratamiento, asi como mantener a los sélidos en suspensidn.

b). - Enviar los lodos del floculador a la zona de desperdi--
cios cuando sea necesario y en la misma forma en que se hace actual--
mente.

La potencia de la bomba actualmente instalada en el c4drca--
mo es de 5 HP; entonces, si se estima una cabeza de 55 pies de altura
de columna de agua, la cantidad de lodos que puede manejar la bomba -

es:

HP = ™ Wp

N K
Nomenclatura:
HP = potencia requerida de la bomba en H. P.
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m = masa de la mezcla manejada por unidad de tiempo

en libras por segundo..

Wp = cabeza de la bomba en W - ft/lb
N = eficiencia de la bomba

K = factor de conversién

HP = 5

Wp = 55 l_b-9 - ft/1b

N = 80%

K = 550

i . &4 x\ 555(; x 0.8 _ 40 sl:g'

Estas 40 libras por segundo significan 46.7 m3 por hora de -
lodos; luego, si se recuerda'que para el tratamiento se mantendré un -

flujo de 4. 859 m3/hr, el volumen de lodos que se recircularia es:

3 3
46.7 m - 4.859m e Al B8R s
hr hr “Br

Si a su vez, en el cdrcamo se mantienen de continua dos des

cargas del floculador para tener un nivel, el volimen que ocupan éstos

es:

4.859 x 2 = 9.7 m3.

Luego la recirculacién de lodos que se mantendria seria ---
igual a:

% = 4.3
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veces el volumen que se almacenan en el cdrcamo por hora. Con es-
ta recirculacién, se ha considerado que la agitacién serd suficiente, y
que por tal motivo, no existe la necesidad de cambiar la bomba actual.

Reactor de &cido fosfSrico.

Para que la reaccién sea completa, se requiere un tiempo --
de residencia de 60 minutos, luego, el volumen del reactor por concep
to de lodos es:

116.62m> x dia x 1 hr

3
= 4,85
dta 24 hr 4

A este valor habrd que adicionar el correspondiente al volu-

men que ocupa el dcido fosférico, el cual segin Capitulo IV serd:

1400 m3 x 8.724 Kgde H; PO, x 1 dfa x 1hr

m3 de salmuera 24 hr

La densidad del 4cido es de 1. 62 Kg. por litro:

P =

Y s

"lg <R

M = 508.9 Kg.
P = 1.62 Kg/1

V = 314.1 litros

Habrd que tomar en cuenta que la pureza del 4cido es del --

74.5%, por lo que el volimen de operacién:

314.1 I x 1m3 3
g et —_— = . 422
V = 0.745 1000 I g e
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tor serd:

El volumen de la mezcla total en el reactor es:
4.859 0.422 = 5.282 m3

Dando un factor de seguridad del 25%, el volumen del reac--

Vt = 1.25x5.282 = 6.6 m3

Es comin para estos equipos que se tengan estas relaciones

en las dimensiones: (12)

DW/D = 1/6
D/t = 2/3
Z/t = 1.2

C/t = 0.22

B/t = 0.086

Las dimensiones serédn:
vt = 0.785 t2 Z

Z ® l:2 &

vVt = 0.785 (1.2) t3

3
\/6.6m3 !
t =V0.785 x 1.2 = 1.913m

Z = 1.2 (1.913) = 2.295m

B = 0.086 x 1.913 = 0.164m
C =0.22 x 1.913 = 0.420m
D = 0.666 x 1.913 = 1.274m
DW = 0.166 x 1.274 = 0.211m
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Lb = 2.295 - 0.22x2.295 = 1.790 m

Nomenclatura para el tanque:

D didmetro del impulsor

C ¢ claro entre fondo del tanque y hoja del agitador
Lb : longitud de la mampara

Z $ altura del tanque

t : didmetro del tanque

B 3 ancho de la mampara

DW : ancho del impulsor

vVt volumen

Cédlculo de la potencia del motor para el agitador.
El tanque tiene un motorreductor de velocidad y un impulsor
tipo turbina con cuatro hojas planas verticales, girando a una veloci---

dad de 43 r.p.m. (12):

Np D3 N3 P
3.82 x 109

HP =

Np = f ( Nre )

Para un nimero de Reynolds superior a 106, el valor de Np=3.6
HP = 8.54

Nomenclatura:

Np = ndmero de potencia

P densidad de la mezcla

N

"

revoluciones por minuto
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Np 3.6

D 4,204 ft

N = 43 r.p.m.

P = 87.22 1b/ft3

El equipo necesario para este servicio de acuerdo a recomen
daciones de fabricantes de estos agitadores seria:

Agitador tipo MV - 10 (Philadelphia)

Flecha : A - 304, 21/2" ¢

Motor : 10 HP.

Clase AGMA : II (Factor de servicio 1.4)

Relacién de velocidades : 40.7

Sistema de filtracién para sulfato de calcio. -

Para esta operacién, se han encontrado buenos resultados --
utilizando un filtro Lurgi, el cual difiere de los otros filtros al vacio --
continuos en que la filtracién y el lavado se llevan a cabo sobre una ban
da horizontal de hule sinfin.

En estos filtros se han encontrado capacidades de 2,000 a --
4,000 libras de sulfato de calcio seco por pie cuadrado por dia, siendo
esta drea la que realmente es utilizable. (14)

Para este estudio se considerard que el filtro es capaz de --
manejar 2,000 1b/dfa ft2, debido al gran volumen de salmuera a filtrar.

Si se toma en cuenta que se requiere filtrar durante un dia -
de operacién a 41,286 libras de yeso, el 4rea de filtracién se puede es
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timar en:

_ 41286 ;
A = 5000 " 20. 6 pies cuadrados

En este tipo de filtros aproximadamente el 25% de su drea —
es realmente efectiva, por lo ‘que el drea total serd de 82.4 pies cua--
drados.

Las unidades se construyen empleando una banda de 45 pulga
das de ancho, de las cuales 39.5 representan drea efectiva. Los tama
fios estandar en que se fabrican son: 21.5, 32, 43, 54, 121 pies cua
drados de 4drea efectiva. La capacidad de filtracién se mide por el an
cho de la banda y la velocidad de desplazamiento de la misma; la longi
tud total no tiene influencia en la capacidad para un determinado tipo —
de lodo. (10)

De acuerdo a lo anterior, el largo total de la banda serd de -
26. 14 pies, y la cual se desplazard a una velocidad de 13.07 pies por -
minuto.

Los datos sobre la capacidad de filtracién sélo se manten---
drdn cuando se utilice como medio filtrante una tela de filtro hecha de
Sardn, o bien de un monofilamento de polietileno preparado con calor.

Las entradas de aire durante la filtracién se ha encontrado -
que son moderadas debido al tamafio de particula, y se sabe que son de
1 a 3 pies cibicos por minuto por pie cuadrado de 4rea sometida al va-

cio. Para el presente caso se estiman 2 pies cdbicos por minuto por
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pie cuadrado, de manera que el volumen que manejard el sistema de -

vacio es de:

Vol. aire = 20.6 ft2 x 2 ft3 = 41,2 _ft3

min. x ft min.

La presién de succién en el equipo de vacio serd de 6 pulga-
das de mercurio, mientras que la descarga serd a la atmésfera. El-
equipo de vacio adecuado para este servici§ de acuerdo a proveedores
es:

Equipo : Soplador

Marca : Rootsblower

Presién de succién : Baja, hasta de 4' de mercur'io.
Motor : 7.5 H,P,

Sello : Agua, 3.5 Galones por minuto.

La separacién de la salmuera filtrada del aire se logra me-—
diante un recipiente, que usualmente es cilindrico con su eje mayor en
forma vertical. La salmuera y el aire entran por un lado, separdndo-
se este {ltimo por la linea de vacio, mientras que el filtrado es bom--
beado al recolectarse en el fondo del separador. La bomba de filtra-
do serd del tipo centrifugo con impulsor cerrado unida de la carcaza al
tanque separador por medio de una linea igualadora de presiones. Pa
ra este servicio se deberd utilizar una bomba con una cabeza de 50 --
pies, accionada por un motor de 5 HP. -

Con el fin de evitar que algo del filtrado o de humedad con--
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densada alcance a llegar al soplador se instalard una trampa de hume-
dad. La instalacién deberd hacerse a una altura de 24 pies (presién -
barométrica en el lugar de operacién) entre el fondo de la trampa de -
humedad y el pozo de sello en el cual la pierna termina.

El material de construccibén de todo el sistema serd acero —

inoxidable grado A - 304.

Reactor para Amoniaco

El flujo de salida del tanque reactor de 4cido fosférico seria
de 5.282 m3 por hora, con una variacién del porcentaje de sélidos ori-
ginalmente presentes del 21% al 11% (v/v). Por tal motivo, se tiene
que después de efectuar la filtracién de los cristales del sulfato de cal
cio el flujo ser4:

5.282 m3 x 0.89 . 4.7 m3
hr hr

Experimentalmente se ha podido comprobar que después de -
los 45 minutos la reaccién ha sido completa para la conversién desea—
da, luego el volumen minimo del reactor es:

V = 4.7m3 x 0.75 hr < 3.52m3
hr

Dando un margen de seguridad del 25%, que permita cubrir
el aumento en volumen de la solucién durante la gasificacién del amo--

niaco, asi como para alguna variacién en el flujo de salmuera al reac-
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tor se tendrd un volumen total de:

Vt = 3.52m3 x 1.25 = 4.4m3

Es conocido que para aumentar la absorcién de un gas en una
solucién, la altura del tanque deberd ser mayor al didmetro de éste. --
Es comin que en estos casos la relacién de dimensiones sea: Z = 2.8
T. (12).

Las dimensiones del reactor serdn:

4.4 = 0.785 (2.8) T3

T = 4,026 ft

z

4.026 (2.8) = 11.27 ft
Antes de definir las dimensiones del impulsor, es necesario

calcular la potencia del motor requerida para lograr la absorcién: (10)

0.5 0.4 0.2 _0.6 0.5
H = YsH + 0.0216 E P1 L Vs
vt vt v =

Nomenclatura para la ecuacién:

H fraccién del volumen de amoniaco absorbido

Vs = velocidad superficial del amoniaco, basada en la sec
cién transversal del tanque - cm/seg.

Vt = velocidad terminal de las burbujas - cm/seg.

P = potencia del motor - erg/seg

Vvt = \.rolumen de la masa bajo agitacién - cm3
Pl = densidad de la solucién - g/cm3

T = tensibn interfacial - dinas/cm
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Se considera que del amonfaco que entra al tanque, el 50% -
es absorbido y reacciona, el 25% es absorbido dUnicamente y el otro --
25% se pierde.

En general, la velocidad terminal de la burbuja es imposible

predecirla, pero para fines estimativos se puede usar un valor de ---

Vt = 26 cm/seg. El valor del resto de variables es:
H = 0.25
Vs = 2.7 cm/seg.

Vt = 26 cm/seg.

P = incégnita

Vt = 4400 000 cm3

P1 = 1.4 g/crn3

T = 5 dinas/cm

Una vez transformadas las unidades se tiene que la potencia
calculada es de 3. 88 HP.

Para compensar pérdidas por friccidén y sobrecargas se uti-
lizard un motor de 5 HP.

Una vez definida la potencia, las caracteristicas del imp\ii--
sor se establecen: (10)

P = K N> D°

Nomenclatura:

—_
P = potencia del motor 1b - ft/seg
N = revoluciones por segundo
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D = didmetro del impulsor - ft -
K = constante que depende de las caracteristicas del im
pulsor, asi como del régimen de flujo.
Para un nimero de Reynolds superior a 105, y usando un --
impulsor tipo turbina de 6 hojas planas el valor de K es 6.3 (10).

Estableciendo un valor de N = 2.5 r.p.s., y con lo cual el —

Nre > 105 se calcula D :

D = 1.842 ft.

El didmetro del impulsor es 0.457 veces el didmetro del tan
que, y puesto que es comun que el didmetro de un impulsor tipo turbina
sea de 0.3 a 0.6 veces el didmetro del tanque, se considera satisfacto-
rio este valor.

El reactor estard provisto de 4 mamparas, las cuales ten--—
drén 0. 12 veces el difmetro del tanque:

B = 0.12T = 0.4831 ft.

Tal como se puede apreciar en la figura VI-1, la entrada de
la salmuera se efectda por la parte superior del reactor, descendien--
do a través de un tubo concéntrico con la flecha del agitador hasta la -
zona de mayor agitacién. La entrada del amoniaco se efectda por de-
bajo del impulsor, a través de un tubo perforado, el cual a su vez, es-
t4d conectado a un tanque estacionario de almacenamiento de amoniaco.
La descarga de la salmuera reaccionada, se efectda por la parte supe-
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rior del tanque, el cual se encuentra cerrado de la parte superior, y -
provisto de una védlvula de venteo.

El material de construccién del tanque, asi como de la ﬂe;-
cha del impulsor se ha considerado que es acero grado A-304.

Tanque sedimentador.

Adn cuando para diseflar un sedimentador es necesario consi
derar un gran nimero de conceptos, se cree que los que tienen mayor -
influencia e1; estos equipos son los siguientes: (8)

a). - Dimensiones del tanque

b). - Tiempo de retencién

c). - Mecanismo colector de lodos

d). - Velocidad de flujo

e). - Condiciones meteorolégicas

f). - Caracteristicas del fluido y concentracién sélidos.

Para establecer las dimensiones del tanque hay que tomar --
en cuenta lo siguiente:

1). - El tiempo de residencia minimo serd 6 horas (Cap. III).

2). - En la prédctica se ha determinado que la altura total del
tanque se divide en 4 zonas: de libre asentamiento o de solucién clari-
ficada; de alimentacién; de transicién y la de compactacién. El va--
lor de cada una de estas zonas es de = .33 metros; 0.606 metros; -
0. 606 metros y 0.44 metros respectivamente. (10)

Dandé un margen de seguridad del 40% sobre el tiempo de re
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sidencia minimo:

e’I"= 1.4 x 6 horas = 8.4 hr

. ¥
q

Si T =

© T - 8.4horas
q = 4.7 m3 por hora -~

V-© Txqg= 8.4x4.7 = 39.4m3

Nomenclatura:

e T = tiempo de residencia en horas
q = flujo de entrada en m3 por hora
v = volumen del tanque

Si la altura total del tanque es de 2. 982 metros, el didmetro
del tanque serd:

V = Axh =078 D2 x h

V = 39.4
h = 2.982
D = 4.1m

En un tanque a escala, se determiné qué tan cercanos pue---
den ser los valores anteriores. Ain cuando éste no es el método usual
de establecer las dimensiones del tanque, si se observé buen asenta---
miento, notdndose que para lograr una compactacién satisfactoria el -
fondo deberia ser cénico.

La potencia necesaria para el mecanismo colector de lodos

70



en un sedimentador continuo es casi insignificante, debido ;1 las veloci
dades de rotacién tan bajas. Normalmente el mecanismo se disefia --
para una velocidad periférica de 7.5 m/seg., lo cual en este caso re--
presenta tan solo 0.57 r.p. m.

De forma empirica se ha establecido: (6)
1 HP
929 m? de 4rea

Potencia

Luego se tiene:
1 HP
929 m? de 4rea

Potencia = x 13.2 m? de 4rea = 0.014 HP

La velocidad de flujo en un sedimentador estd dada por el co
ciente q/A, con valores comprendidos entre 0.3 y 3 centimetros por -
minuto. En el presente caso dicharrelacién toma un valor de - - - - -
0.55 cm/min. Lo cual significa que el equipo se encuentra dentro del
lado seguro. (8)

Dado el margen de seguridad tomado en las dimensiones del
tanque, las variaciones ambientales, asi como variaciones en la con--
centracidén de s6lidos pueden ser corregidos durante la operacién, ya -
sea por medio de floculantes, o bien, variacién de flujos.

La salmuera clarificada, derrama al canal periférico el ---
cual debe tener la suficiente profundidad como para almacenar salmue
ra necesaria para que el operador pueda estabilizar la capacidad de la
bomba que conducird a esta salmuera a los tanques de reactivos, evi--

tando que la bomba succione aire y pueda en un momento dado soltar la
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carga.

La extraccién de lodos se efectuard de forma intermitente -
con los siguientes ciclos de operacién:

tiempo de reposo : 5.5 horas

tiempo de extraccién : 2.5 horas

Los lodos obtenidos estardn compuestos por un 70% de séli—
dos y 30% en salmuera (v/v), (8):

Sa = Vy (100 - Gy)

Se = V, (100-Gy)

Sa = Se

V]. (100 G Gl) = VZ (IOO-GZ)

Y1 . 100-S% .| g

V., 0.6, s
Nomenclatura: |

Sa : sélidos alimentados al sedimentador
Se : s6blidos extraidos del sedimentador

\2E volumen de liquido tratado en 16 horas

V, : volumen de lodos extraidos en 16 horas

G, : % de salmuera en el fluido alimentado

G, : % de salmuera en los lodos extraidos

g, : % de sélidos en el fluido alimentado al sedimentador

g2 : % de s6lidos en los lodos extraidos

v, = 75.2 m3
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g = 10%

g, = 70%
v, x_V1L 8 _ 75.2x10
. .

g, 70
V, = 10.74 m3

El volumen de lodos extraidos por turno es de 5. 37 m3, y --

puesto que por cada turno se extraen durante 2.5 horas, por cada hora
de extraccién se tendrédn 2.14 m3,

El 75% de estos lodos, se transferenciarédn del cércamo de -
retensién al tanque deshidratador en un lapso de 1 hora, usando para -
ello una bomba centrifuga con impulsor de cromo para tener resisten-—
cia a la abracién. La cabeza de la bomba serd de 40 pies del fluido, -
y serd accionada por un motor de 15 HP.

La salmuera ya clarificada, se bombeard a partir del canal
de derrame del sedimentador a los tanques de reactivos por medio de -
una bomba centrifuga con una cabeza de descarga hasta de 150 pies, --
accionada por un motor de 5 HP.

Tanque deshidratador.

La operacién de este equipo serd intermitente, ya que estd -
condicionada a la extraccién de lodos del sedimentador; se ha conside
rado que Unicamente se operard cada 4.5 horas, tiempo durante el --
cual el tanque puede entrar a servicio.

Luego, si como ya se vio anteriormente, del sedimentador -
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se extraen 5.37 m> durante 8 horas de operacifn, en un dia se tiene:
2.5 hr de extraccién 2.5 hr de extraccién 2.5 hr de extraccién

5.5 hr de reposo 5.5 hr de reposo 5.5 hr de reposo

ler turno 20. turno 3er. turno
(8 horas) (8 horas) (8 horas)

Entonces, para poder someter a la deshidratacién vohimepes
iguales de lodos, al tanque deshidratador se deberédn enviar los lodos de
todo un turno, més la mitad del volumen correspondiente al siguiente --
turno de extraccién:

5.374 0.5 (5.37) = 8.05m3

Puesto que el tanque operard cada 4.5 horas, durante el ---
tiempo que se encuentre fuera de servicio éste, del sedimentador se --

3 con lo cual ya estd completa la siguiente carga

extraerdn otros 5.37 m
de operacién.

Lo anterior significa que el cdrcamo a partir del cual se en-
viardn los lodos para su deshidratacién deberd tener un volumen mini-

3 o sea de 16 horas de -

mo de capacidad de almacenamiento de 10. 74 m
operacién del sedimentador. Se cree que serd necesario contar con —
una capacidad equivalente a 2.5 descargas consecutivas del sedimenta-
dor por lo que el volumen total:

Vt = 2.5x5.37 = 13.42m?>

La forma de mantener a los s6lidos en suspensién serd la —

misma que se vio para los lodos del floculador, es decir, mediante --
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una recirculacién con la misma bomba que los transferenciard. Para
este caso se ha pensado que la relacién de volumen de lodo recircula--
do a lodo almacenado serd de 6, estando la bomba ya mencionada ante-
riormente calculada de acuerdo al volumen y descarga requeridos.

Entonces, el volumen del tanque, asi como sus dimensiones
dando un margen de seguridad del 25%, suficiente para cubrir el au---
mento en volumen de los lodos serd:

vVt 8.05x 1.25 = 10.06 m3

Vt = 0.785 T% Z

Si T = Z

Vt = 0.785 T3

T = (10.06/0.785)"/3 - 2.34m
Z = 2.34m

Nomenclatura:

vVt = volumen total del tanque

T = didmetro del tanque ‘

Z altura del tanque

"

La geometria de este equipo proporciona las dimensiones --

faltantes: (10), (12)

DW/D = 1/6

D/T = 2/3

C/T 0.22
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B/T = 0.086

D = 2/3x2.34 = 1.56m
DW = 1/6x1.56 = 0.26m
C = 0.22x2.34 = 0.51m
B = 0.086x2.34 = 0.20m

Nomenclatura:
D = didmetro del impulsor

DW

ancho del impulsor
Cc = claro entre el fondo del tanque y hoja del impulsor
B = ancho de la mampara

Calor requerido para la deshidratacién:

Qp = M CP (T -T)

Q, = M, CP, (T, - Ty

Q3 = M3 CP3(T; - Ty

Q" = 0+ Q, +Q3 + QL
Nomenclatura:

M; = masa de Mg NH,PO, . 6 H,0

CP; = calor especifico del Mg NH4PO, . 6 H,O

M; = masade Ca HPO, . 2 H,0

CP; = calor especifico del Ca HPO, . 2 H,O
M3 = masa de salmuera

CPy = calor especifico de la salmuera
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temperatura final

H
3]
"

T} = temperatura inicial

O
E?*
1]

pérdidas de calor
Qt = calor total

M; = 31 392 1b

CP;= 1.45 BTU/hr °F
M, = 1619 1b

CP,= 3.7 BTU/hr °F
M, = 48391b

CP,= 0.8 BTU/hr OF
T, = 132°F

Tl = 77 OF

QL . o0.10 @t

Se ha considerado que el calentamiento se efectia en 2.5 ho-

ras, con el fin de no requerir demasiada superficie de transferencia.

Q, = 2503512 BTU

Q, = 329 467 BTU

Q; = 212907 BTU

Qp, = 0.10(Q; 4 Q + Q3) = 304588 BTU
Qt = 3350474 BTU

Qt = 1340190 BTU/hr

La cantidad de vapor a utilizar:
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Hv - Hl
Nomenclatura:
Wv = masa de vapor
Qt =  calor total requerido
Hv =  entalpia del vapor
Hl =  entalpfa del l{quido

Hv/23 psig. = 1165 BTU/Ib
Hl = 220 BTU/Ib

Ot = 1340 190 BTU/hr
Wv = 1418 1b/hr
Potencia del agitador

El nimero de Reynolds serd: (3)
i D% PN
Nre= 5 0404 M

Nomenclatura:
D =  didmetro del impulsor en pulgadas
= densidad de la mezcla

P
M = viscosidad de la mezcla

N = revoluciones por minuto
D - 62.7 in
P = 115.0 Ib/ft3
M = 100 C. P.
N = 50 R. P. M.
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Nre = 1.1 x 107

Para este nimero de Reynolds, asi como para un impulsor -
tipo turbina con 6 hojas curvas se tiene que K = 4;:HP = K DoN3

Nomenclatura:

K

constante y f(Nre) = 4.0

D =  didmetro del impulsor en pies

N = revoluciones por hora

K = 4.0

D = 5.2 pies

N = 0.83 r.p-h.

HP = 16. 4

Para compensar pérdidas por friccién, asi como para prote-
ger contra cargas excesivas del agitador se usard un motor de 25 HP.

Célculo del 4rea de calentamiento requerida.
Para el célculo del coeficiente individual de transferencia de

calor del lado de los lodos, se utilizard la siguiente ecuacién: (3)

n - K c. MY/? M O-14
i = o — (2—) (=)
i k Mw

Nomenclatura:

o<

constante, en funcién del nimero de Reynolds modi-

ficado
k = constante de conductividad térmica de los lodos
T = didmetro del tanque
Ep = calor especifico promedio de los 1oqos
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M = viscosidad de los lodos

Mw = viscosidad de los lodos a la temperatura de la pared
o< = 425
M = 100 c.p.

Mw = 75 c. p.

Cp = 1.46 BTU/hr °F

k = 0.33

hj = 107.6 BTU/hr ft%> °F

El coeficiente de transferencia en la chaqueta, del lado del -

vapor hio = 1500 BTU/hr ft2 °F

Ue . i hio
hj 4+ hio

Uc = coeficiente de transferencia global, limpio
Uc = 100, 4

El coeficiente de transferencia sucio es:

e hd
Ud = —_—
Uc « hd
en donde hd = 200 = factor de ensuciamiento o de incrustacién
Ud = 66.9

La fuerza motriz de transferencia, puede ser representada -

por la media logaritmica de la diferencia de temperatura

LMTD = (To - t2) - (T2 - t1)
TZ - tz
) s &
Nomenclatura:

T1 = temperatura de entrada del vapor
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T, = temperatura de salida del vapor condensado
t2 = temperatura final de los lodos
t; = temperatura de entrada de los lodos

255 °F

e |
o~
u

T); = 255 OF
t, = 132 °F
t; = 77 °F

LMTD = 172 °F

g ¢
Areq. = Q
Ud AT L.M.T.D.
A requerida = _1340190
66.9 x 172
A requerida = 116 pies cuadrados

El 4rea de la seccidn cilindrica en contacto con los lodos es
de:

Ad = T Dz (f) = 150 ft°
en donde ''f'' es la fraccién de la altura total del tanque en contacto --
con los lodos.

Puesto que Ad = A req. se consideran satisfactorias las
medidas del tanque ya dadas.

Una vez efectuada la deshidratacién, el magma resultante —
serd descargado durante las siguientes ocho horas, por medio de una -
~bomba centrifuga, con una cabeza de descarga de 25 pies del fluido, --

accionada por un motor de 5 HP.
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Durante todo el tiempo que dura la descarga del tanque, se-
rd necesario mantener un flujo de vapor a la chaqueta con el fin de ---
mantener la temperatura de 55.5 °C. Se ha estimado que este consu
mo de vapor serd del 10% del vapor requerido para efectuar el calenta
miento:

Wv = 0.1Wv

Wy = 118.2 1b/hr

Los condensados provenientes del vapor de calentamiento se
retornardn a las pilas de almacenamiento de condensados, por medio -
de una bomba centrifuga, con una cabeza de 100 pies, y accionada por
un motor de 5 HP.

El material de construccién del tanque serd de acero inoxi--

dable a trabajar a una presién de 50 Psig.

Sistema de filtracién de lodos fosfatados.

Para llevar a cabo esta separacién, tanto de los sélidos pro
venientes del tanque &eshidratador como de los sblidos extraidos del -
sedimentador actual, la literatura recomienda el uso de los filtros al -
vacio de tambor de compartimientos miltiples, y en especifico el cons
truido por la compaifiia Dorr Oliver. (10) (14).

Se ha encontrado, que la capacidad de este tipo de filtros es
t4 entre 155 y 175 libras por hora por pie cuadrado, usando un valor -

promedio de 160 1b/hr ftz., la superficie de filtracién serd:
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WiE
160 x Ks.

Nomenclatura:
Wi = masa de sélidos a filtrar
Ks = fraccién de la superficie del tambor sumergida en -
los lodos.
Se recomienda que para Ks se asigne un valor comprendido
entre 0.4 --- 0.5, para el presente caso se considerard de 0.45.(10)
De acuerdo al balance de lodos fosfatados en el Capitulo IV.

se tiene que en total se filtrardn:

16.459  Kg Fert. 1400 m3 . ldfa 1 1b Fert .
w3 salon, salm/dia 2 turnos 0. 454 Kg Fert

25 385 1b. Fert
turno

Puesto que un turno de operacién es de 8 horas:

25 385 o 3173 12 1b. de Fert.
W « 2382 L
8 hr

Luego "A' serd4:

3173.12
160 x 0.45

= 44 ft2

Considerando que los filtros Oliver se construyen en tamafio
estandar, y siendo el mds cercano en 4rea total de filtracién el que tie
ne las medidas 3 pies de didmetro por 6 pies de largo, con un 4rea de

54 pies cuadrados, se piensa que este serd el filtro adecuado para la -

operacibn.
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Uno de los métodos para estimar las entradas de aire al sis
tema de filtracién, consiste en relacionar el volumen total del sistema
que se encuentra sometido al vacio contra la presién de operacién. --
Para este caso se deberd operar a una presién no menor de las 13 pul-
gadas de mercurio, debido 2 que el fosfato doble de amonio y magnesio
monohidratado tiende a formar una torta compresible a presién de suc-
cién més elevadas, haciendo méds dificil su filtracién. Se han estima-
do de esta forma una infiltracién de aire de 30 pies cibicos por minu--
to. Se ha seleccionado para este servicio una bomba Nash accionada -
por un motor de 5 HP.

El material de construccién del sistema deberd ser acero --
inoxidable, previniendo la operacién defectuosa que implique la presen
cia de 4cido fosférico en la salmuera caliente.

Secador neumético.

En este tipo de secadores la remocién de humedad se lleva -
a cabo por dispersién del material que va a ser secado en una zona de
gases calientes seguida de la transportacién de los sélidos a velocida—
des elevadas.

Cuando los materiales a secar tienen una consistencia pasto
sa, para poder efectuar la dispersién es necesario mezclarlos con pro
ducto seco hasta obtener una consistencia manejable. Para el manejo
de los gases y transportacién de los sélidos se utiliza un ventilador de

tiro inducido que permite operar bajo una ligera presién negativa evi-—
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tando asi que el polvo y los gases calientes escapen del sistema. Co-
mo medio de calentamiento del aire, se considerari el uso de diesel -

centrifugado.
Calor necesario para efectuar el secado:

Los lodos provenientes del filtro son 3173 1b/hr con una hu-

medad del 6% B.H. La cantidad de salmuera a evaporar por hora es:

X

508 = iy =
X = 203 lb/hr humedad

Debido a que el producto es sensible a temperaturas cerca--
nas a los 131 °F, se ha fijado una temperatura de salida de los sélidos
de 124 °F con lo cual el aumento de temperatura es de solo 9°F.

Q; = M; Cpy (T, - T,)

Q, = M X3

Q3 = Ms CPS (T3 - Tl)

Nomenclatura:

Q = calor necesario para elevar la temperatura de la --
salmuera en los sélidos hasta el punto de ebullicién.

Q = calor necesario para evaporar la humedad presente

Q3 = calor necesario para aumentar la temperatura de —
los sélidos hasta su valor fijado.

M; = masa en lb/hr de humedad

Cp; = calor especifico de la salmuera
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temperatura de ebullicién

H
[
u

T, = temperatura inicial

X = calor latente de vaporacidn
Ms = masa de lb/hr de sélidos

Cps = calor especi'fico de los sdélidos
T3 =  temperatura final de los sélidos
M, = 203 1b/hr

Cp; = 0.8 BTU/lb °F

TZ = 205 °F

Ty, = 115 OF

X; = 1100 BTU/1b

Ms = 3173 Ib/hr

Cps = 1.8 BTU/1b °F_

T3 = 124 OF

Q; = 14616 BTU/hr

Q, = 223300 BTU/hr

Q3 = 51403 BTU/hr

@)
o
"

289 319 BTU/hr
Aire requerido:
Debido a que durante la ev;poracién de la humedad, los séli
dos se mantienen a la temperatura de bulbo himedo de los gases, se -

ha fijado una temperatura inicial del aire de 550 °F de tal forma que la
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de los sélidos no exceda a los 124 °F.
La temperatura final del aire serd de 395 °F, de tal forma -

que el cambio de entalpia de 1 lb. de aire seco es de 38.3 BTU.

Wa.s = %

Nomenclatura:

Wa.s = masa de aire seco

Qt = calor total transferido

AH = cambio de entalpia entre aire caliente y aire frio

Qt = 289319 BTU/hr

AH = 37.4 BTU/1b a.s.

Wa.s = 7736 1b/hr

El aire caliente, tiene una humedad de 0. 011 1b agua por 1b.
de aire seco;

Wa = 7736 x 0.011 = 85 lb/hr de agua

El peso total del aire caliente serd de 7821 1lb/hr, y el del —
aire frio serd de 8024 lb/hr, el cual a las condiciones de operacién ocu
pa un volumen a la salida de 34.1 pies cdbicos por lb.‘, de aire seco.

Dimensiones del Secador. -

El 4rea de la seccién transversal del secador se determina-
rd a partir del flujo de gas a las condiciones de salida, y a la velocidad
del mismo. Lo usual es estimar que la velocidad del aire en estos

equipos es de 75 pies por seg. (10)
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A = Fg
Vs

Nomenclatura:
A = 4rea de la seccién transversal en pies cuadrados

Fg = flujo de aire a las condiciones de salida en pies ci-
bicos por seg.

Vs =  velocidad del gas a la salida

Fg = 13.3 ft3/seg.

Vs = 175 ft/seg.

A = 0.978 2

El ducto bien puede ser rectangular o circular, en este caso

se ha considerado que es circular

(0.785\ a)"/2

D =
D = didmetro del ducto en pies
D = 0. 99 ft.

En vista de que el volumen del secador, y por lo tanto la lon
gitud del mismo, estd dado en funcién del coeficiente de calor volumé-
trico, primero se determinard este {ltimo a partir de la siguiente ecua

cién empirica: (10)

1 0.16
Ua 05
D
Nomenclatura:
G = masa velocidad del aire en lb. por hora por pie cua

drado de seccién transversal.

D = didmetro del secador en pies
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G = 8205 lb/hr ft%
D = 0.99ft
Ua = 42.29 BTU/hr #3 °F

La ecuacién que relaciona al volumen con estos datos es: (10)
Qt = Vv Ua A Tm
Nomenclatura:
Qt - calor total transferido en BTU/hr
V =  volumen del secador en pies cibicos
Ua = coeficiente volumétrico de transferencia de calor
A Tm=  diferencia media logaritmica entre las temperatu--

ras de entrada y salida del aire, y de los sélidos, -

en °F,
ot - 289319 BTU/hr
Ua = 42.29 BTU/hr ft3 °F

/A Tm= 348 °F

Vo= 19.65 ft3

El secador deber4 tener 19. 65 ft3 de volumen y una longitud
de 20 ft.

Sistema de coleccién

Se ha considerado que la separacién del producto de la co--
rriente gaseosa, se logrard exclusivamente por medio de un separa--—
dor ciclénico. En estas unidades (Ver figura VI-2) el gas, asi como
los s6lidos suspendidos entran tangencialmente a la seccién cilindrica
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de la unidad, descendiendo luego en espiral de tal forma que
la materia en suspensién, més pesada, es forzada hacia la pared per-—
mitiendo su separacibén del gas, el cual puede salir por la parte» supe--
rior de la unidad.

Con el fin de determinar las dimensiones de uno de estos --
equipos, se recomienda seleccionar un didmetro de salida del ciclén, -
que proporcione una velocidad de 20 pies por segundo, quedando todas
las otras dimensiones del recipiente fijas de acuerdo a la geometria --
del equipo. (5)

As = EX.

Ve

En donde:

As = 4rea de la seccién transversal del ducto de salida

Fg = flujo de aire en pies cubicos por seg.

Vc =  velocidad de salida del ciclén

Fg = 73.3 ft3/seg.

Ve = 20 ft/seg.

As = 3,66 ft?

Las otras dimensiones, referidas a la Fig. VI-2 se determi
nan de la siguiente forma: (5), (10).

Dc = 2 Ds

W, = Dc/4

Hc = Dc/2
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Lec = 2 Dc
Sc = Dc/8
Zc = 2 D¢
Jc = Dc/4
Ds = (a/0.785)1/2

2. 16 ft

@)
«
"

Caida de Presién
La caida de presién total, serd la suma de cada uno de los -

siguientes conceptos: (10)

1. - Para acelerar el gas hasta la velocidad de transporta-
cidn.

2. - Para acelerar a las particulas sélidas.

3. - Para cubrir las fricciones entre gas y tuberia.

4. - Para cubrir la friccién combinada entre particulas, y

particulas tuberia.

5. - Para soportar la columna de gas.

6. - Para soportar a los sélidos.

7. - Para vencer todas las fricciones durante el paso por -
el ciclén.

La suma de todos estos conceptos da como resultado unaA P
calculada de 8 pulgadas de agua, considerando que existird una recircu
lacién de producto seco a producto himedo de 1:1. = La potencia del -—
ventilador en estas condiciones deberd ser de 15 HP,
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CAPITULO VI

ASPECTO ECONOMICO




Para establecer el Presupuesto General de la empresa dedi-
cada a la produccién de fertilizantes, se determinardn previamente una
serie de presupuestos parciales que en intima conjuncién integrarédn el

general y los cuales son:

1. - Adquisiciones de Activo Fijo.
2. - Costo de materia prima.

3. - Costo de mano de obra.

4. - Gastos generales de f4brica.
5. - Gastos de administracién.

6. - Gastos financieros.

7. - Gastos de ventas.

8. - Ventas.

Adquisiciones de Activo Fijo

Puesto que se trata de una ampliacién a una compafiia exis--
tente, se ha considerado que bdsicamente las adquisiciones serdn para
el equipo de proceso descrito en el Capitulo V, asi como para el equi--
po requerido para el envasado del producto terminado.

En base a lo anterior, los conceptos que se determinardn --
son los siguientes:

a). - Costo del equipo de proceso y envasado.

b). - Instalacién del equipo.

c). - Costo de tuberia ya instalada (instalacién 35% del to--

tal).
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d). - Costo de la instrumentacién ya instalada (instalaci6n -
35% del total).

e). - Equipo eléctrico e instalacién (costo del equipo equiva
lente al 65% del total).

Costo del equipo de proceso y envasado.

Se efectuaron estimados del costo de cada uno de los equipos

requeridos, en base a su capacidad y materiales de construccién: (9),

(10) y (11). |

Reactor Acido Fosférico $ 118, 000
Filtro Sulfato de Calcio 1,017,000
Reactor Amoniaco 100, 000
Sedimentador 233,000
Deshidratador 162, 000
Filtro Lodos Fosfatados 452, 000
Secador 339,000
Tanque Almacenamiento Diesel 40,000
M4édquina Cosedora Bolsas 70,000
Béscula | 24,000
Total $ 2,555,000

Los estimados de los incisos (b), (c), (d) y (e), tienen una -
misma base, todos ellos se determinaron por porcentajes del costo del
equipo. Se recurrié a tres fuentes diferentes de elaboracién, una de -
ellas determina los costos en base a equipos individuales, mientras --
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que las otras dos los estima en base al costo total de los equipos com-
prados: (9), (10)y (11).

En los tres métodos anteriores se encontraron resultados -
bastante cercanos entre si para los incisos (c) y (e); en dos de los mé
todos hubo gran aproximacibn en la determinacién de los incisos (b), -
(c), (d) y (e). Con el fin de evitar la seleccién de un método en parti-

cular se sacaron promedios, los cuales son:

Instalacién del equipo $ 434,000
Tuberia y accesorios 513, 000
Instrumentacién 243,000
Equipo eléctrico 287,000

Luego, la suma de los valores obtenidos en los incisos (a), -
(b), (c), (d) y (e) proporciona la inversién fija, la cual se estima que -
serd del orden de $ 4,032, 000.00 M.N. Este valor conviene presen--
tarlo de la siguiente manera:

Costo del equipo y accesorios: $ 3,233,000

Costo de la instalacién total: 799, 000

Costo de Materia Prima

Debido a la actual disponibilidad de salmuera, Unicamente —
se calculard el costo de reactivos del nuevo tratamiento relativo al del
tratamiento existente, por lo que interesa conocer lo que cuesta este -

dltimo:
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Consumo de Ca .(OH); en el floculador:

4. 958 Kg. x 511,000 m3 Salm. x 1 (Pureza) x 0.20095
Afio 0.92

m3 de Salm.

L. * B smy isy
Kg. Afio

Consumo de Ca (OH), en los reactores:

1.186 Kg. x 511,000 m3 Salm. x 1 (Pureza) x 0.20095
m3 de Salm. 0. 92
$ .. % 132,375
Kg. " Afo 3

Consumo de Na2C03 en los reactores:

K g 3
2.97 X 511,000 m> de Salm. x 1
m3 de Salm. Afio - (Pureza)
$ $
X 0.97825 = 1'546,521
¥ ( K g Afio Gy 52

Luego, puede deducirse que el producir los lodos actualmen-
te cuesta $554, 133 al afio, mientras que el costo de tratamiento de la -
salmuera equivale a $1'768, 896 en los reactores.

De acuerdo a lo indicado en el Capitulo IV, la conversién del
magnesio a hidréxido deberd completa, por lo que se tendrd un costo -

en el floculador de:

6.5903 Kg x 511,000 m> salm. x 0.20095 ($) _ _$ 735,574
M3 salm. afio Kg afio

El cambiar el tratamiento actual significard un aumento de -
$181,445 al afio en el floculador, que es lo que realmente costaréd efec-

tuar las modificaciones.
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Similarmente, en los tanques reactores se tendréd:

1.554 Kg Na,CO3 x 511,000 m3 salm. x 1 x 0.97825 ($

m3 salm. afio 0. 96
($ . 809,190
Kg Nazco3 afio
1.437 Kg H3PO4 x 511,000 m3 salm. x 1 1.1 (% ) .

m3 salm. 4 afio 0. 745 Kg H3P04

$ 1,084,212
afio

En total se tendrdn $1'893,402 al afio, y considerando que ac
tualmente se gastan $1'678,896 al afio, el costo por las modificaciones
serd de $214,506.

Por otro lado, el tratamiento sobre los lodos significa de --

acuerdo al Capitulo IV:

8.7 Kg de H3POy x 511,000 m3 de salm. x 1 x1.1 ($ )
m3 de salm. afio 0. 745 Kg H,PO,

- $ 6564121
afio

2.1442 Kg de NH3 x 511,000 m3 de salm. x 0.625 ( $ )
m? de salm. afio Kg

. _$ 684,804
afio
En total, los reactivos requeridos para la conversién de los -
lodos es igual a $ 7'248, 925 al afio.
Entonces, el costo de reactivos para el nuevo tratamiento --

quimico al ablandamiento actual serd de $ 7'644, 872 al afio.

98



Costo de Mano de Obra

Para determinar el nimero de operadores que se requieren
es necesario recordar que parte de los equipos trabajardn en forma --
continua (Grupo I), mientras que los restantes lo hardn en forma inter-
mitente, o sea, alternadamente por turno (Grupo II). En base a lo an-

terior, se puede escribir:

Grupo I:
Reactor Acido Fosférico 1 Operador A
Filtro Sulfato de Calcio (Muestrero)
Reactor Amoniaco 1 Operador B
Tanque Sedimentador 1 Operador C
Grupo II:
Tanque Deshidratador 1 Operador B
Filtro Lodos Fosfatados 1 Operador C
Secador 2 Envasadores A

Del Grupo kI, en un dia laboran 3 operadores de cada una de -
las categorias, mientras que del Grupo II, en promedio laboran 1.5 --
operadores para las categorias B y C, asi como de 3 envasadores con
categoria A.

Tomando en cuenta que el salario por dia es de $55, $48 y-

$41 para las categorias C, B y A respectivamente, al afio representa:

4.5 Operadores Cx55 ( _$_ )x365 (di2), _$ 90, 000
dia Afio Afio
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4.5 Operadores Bx48 ( _$ ) x 365 (Dia)_ _$ 79, 000
Dia Afio Afio

6 Operadores A x 41 (% ) x 365 (Dia )= _$ 90,000
‘ Dia Afio Afio

Total durante un afio de operacién: $259,000

Ademds, es necesario tomar en cuenta que la empresa debe-
rd pagar al I. M. S.S. una cantidad semanal que se determina en base -
al salario de cada trabajador, asi como un porcentaje adicional de ----
acuerdo a la clase y grado de riesgo segin la actividad de la industria.

Cuota semanal para:

$46. 60

Categorfa C: $ 39.38 + (0.07875 + 0.0525) 55 =
Categoria B: $ 29.56 + (0.07875 + 0.0525) 43 = $35.85
Categoria A: $ 29.56 + (0.07875 + 0.0525) 41 = $34.95

Por lo que durante un afio de operacién se tiene:

Categoria C: 4.5 x 46.60 x 52 = $ 10,900
Categoria B: 4.5 x 35.85 x 52 = $ 8,400
Categoria A: 6 x 34.95 x 52 = $ 10,900

Total  $ 30,200

Para el INFONAVIT, la empresa pagaria el 5% bimestral so
bre el salario, o sea el 2.5% mensual, por lo que al afio se tiene:

$ 259,000 x 0.025 = $ 6,475

Finalmente se tiene que adicionar el 1% sobre remuneracio-
nes pagadas, que es igual a:

$ 259,000 x 0.01 = $ 2,590
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Total por mano de obra al afio: $ 298,265

Castos generales de fdbrica

Los conceptos que se incluyen en los Gastos Generales son:
a) Depreciacién.- Al 10% anual
b) A.mortizaci6n. - Al 5% anual
c) Mantenimiento. - Se ha estimado que serd del orden del
5% sobre las adquisiciones de Activo -
Fijo.
d) Seguros. - Se consideran como el 0.7% sobre las -
adquisiciones de Activo Fijo.
e) Combustible. - De acuerdo al Capitulo VI se requiere -
combustible para:
Generacién de vapor para la deshidratacién de los lodos y --
efectuar el secado del producto terminado.
Generacibén de vapor para la deshidratacién de los lodos.
Efectuar el secado del producto terminado.
Segin se ha visto en el Capitulo VI, durante la deshidratacién
de los lodos se necesitan 1,418 1b/hr durante 2.5 hrs., y 118.2 lb/hr -
durante 8 hrs. Como la operacién del equipo es intermitente, es un --

dia de operacién se consumirdn en promedio:

12 hrs. con 118.2 1b/hr = 1,418 1b
3.75 hrs. con 1,418 1b/hr = 5,318 1b
Total 6,736 1b
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Por medio de datos estadisticos de la operacién actual de la

planta, se sabe que un litro de petréleo genera 22 1b de vapor:

1b vapor 1 It. petr. dia
6736 (Tam )X 22 (lbvapor b E 368 (g )

= 112,000 .lt_'.thr_'
afio

Tomando en cuenta que el precio del petréleo es de $0.32/ 1t:

112,000 1t petr. » $ 0.32 _ & 30 060 anyales
afio 1t. petr.

Para efectuar el secado del producto, se requieren (Capitulo
VI) aproximadamente 290,000 BTU/hr durante turnos de 8 hrs. alterna

dos, por lo que en promedio se necesitan:

hrs BTU BTU
12 — x 290,000 ——— = 31480, —
afa s hr 3'480, 000 i

El precio del diesel es de $ 0.40 /lt. del cual un litro genera

aproximadamente 15,500 BTU:

3'480, 000 BTUX 365 di'a x 1 1t. diesel x $ 0.40
dia afio _ 15,500 BTU 1t diesel

$ 33,000
afio

Por lo que el combustible representa un total durante un afio
de operacién $69, 000

f) Energia eléctrica.- En base a los tiempos de operacién
de cada uno de los motores indicados en el Capitulo V'. se tiene que du
rante un dia de operacién, habrd un consumo de 1,339 KW. Tomando -

un costo unitario de $0.24/Kw:
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Kw $ x_L (Fp )y 365 dias
1,389 - = 0.24 2 x = ( ) —

$ 135,000
afio

g) Envase del producto terminado. - Se ha considerado --
que el fertilizante serd envasado en bolsas de 50 Kg., las cuales valen

$ 1.40/bolsa:

8'410,550 EgFert. x 1 Bolsa x 1.4 $ - $ 236'000
afio 50 Kg Fert. Bolsa afio

Resumiendo los Gastos Generales como sigue:

Depreciacién ) $ 323, 300
Amortizacién ’ 39,900
Mantenimiento 201, 600
Seguros 28,200
Combustible 69, 000
Energia eléctrica 135, 000
Bolsas 236, 000
Otros (25% anteriores) 258, 000

Total $ 1'291, 000

Gastos de administracién.

Se ha considerado que el personal requerido es:

1 Administrador con sueldo de $ 12,000 al mes
1 Secretaria con sueldo de 3,500 al mes
1 Ayudante de contabilidad 4,000 a2l mes

Por lo que el sueldo de un afio seria $ 234, 000
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De igual forma en que se determiné el presupuesto para la -

Mano de Obra Directa, las prestaciones que se tendrédn:

I.M.S,S5. con $ 8,000 al afio
INFONAVIT con 6,000 al afio
1% s/remuner. con 2,400 al afio

Para cubrir otros gastos tales como luz, papeleria, tels., -
etc., se considera un 25% sobre la suma de los gastos anteriores. De

tal forma, los gastos de administracién se pueden resumir:

Sueldos $ 234,000
1. M.S.S, 8,000
INFONAVIT 6, 000
1% s/remuneraciones 2,400
Otros 62,600
Total 313,000

Gastos Financieros

En virtud de que la inversidén fija requerida para llevar a ca-
bo las modificaciones del presente estudio no es por su magnitud, difi-
cilmente aportable en su totalidad por la empresa, es posible que no --
llegue a requerirse financiamiento externo, con lo cual la utilidad neta
seria mayor. Sin emba‘rgo, es conveniente considerar una aportacién
del 60% de la inversién fija procedente de un financiamiento, a un plazo
de 10 afios a una taza de interés anual de 9% sobre saldos insolutos - —

anuales:
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Inversidn fija $ 4,032,000
Monto financiado $ 2,419,200

Monto aportado por la
empresa. $ 1,612,800

Los pagos de los intereses por concepto de financiamiento —

serian:
Afio 1 : 2,419,000 x 0.09 = 217,710
Afio 2 : 2,177,100 x H = 195, 939
Afio 3 : 1,935,200 =x oy = 174,168
Afio 4 : 1,693,300 x “ = 152,397
Afio 5 : 1,451,400 x 1 = 130, 626
Afio 6 : 1,209,500 x " = 108,855
Afio 7 : 967,600 x il = 87,084
Afio 8 : 725,700 x " = 65,313
Afio 9 : 483,800 x H = 43,542
Afio 10 : 241,900 x 18 = 21,771
TOTAL $1,197,405

En base a lo anterior, se puede deducir que el pago por con-
cepto de interés anual serd de $119, 741.

Gastos de ventas

A fin de estimar los gastos de ventas, es necesario sefialar -
que se ha considerado que toda la produccién de fertilizante al afio 8411

toneladas métricas, serd vendida a Guanos y Fertilizantes de México,
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en su planta de Torreén, y la cual se encuentra a 85 Km., de la plan-
ta sujeta a estudio.

Luego, los gastos de ventas se pueden resumir:

a. - Transportaciémn.

b. - Impuesto sol;re ingresos mercantiles.

a). - En base a las tarifas autorizadas por la S. C. T., para —
transporte de l'ertilizantés a una distancia de 90 Km., se tiene que los
fletes son de $60/Ton. Con el fin de cubrir las maniobras de carga y
descarga del producto, se ha estimado que se tendrd un costo de - - - -
$70/Ton.

ga11 Tom. . 70 _$ _ _$ 588, 770

ano Ton. afio

b). - El impuesto sobre ingresos mercantiles se calcula en --

base al 4% sobre los ingresos por ventas:

$ 13,457600 x 0.04 = $ 538, 304
afio afio

Por lo que se estima que los gastos de ventas serdn de - - —
$1,127,000 al afio.

Presupuesto de Ventas

Tal como fue enunciado con anterioridad, la evaluacién de --
los ingresos por ventas tiene como base el que la produccién serd ven-
dida en su totalidad a Guanos y Fertilizantes de México, y que el pre--
cio de venta del producto seria de $1. 6/Kg., que es el precio de un fer

tilizante con la composicién sefialada en e. Capituio TV :
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$ 1600 x 8411 Ton. _ $ 13,457,600
Ton afio afio

Inversién Total

La suma de la inversién fija méds el capital de trabajo propor

ciona la inversién total. La determinacién de este Gltimo puede hacer

se:
Seguros (por un afio) $ 28,200
Combustible (por un mes) $ 5,700
Energia eléctrica (por un mes) $ 11,200
Sueldos (por un mes) $ 21,600
Reactivos (por diez dias) $ 274,000
Bolsas (por un mes) $ 19,600
Inventarios (20% de los anteriores) $ 72,000
TOTAL $ 432,300

Los reactivos requeridos se han determinado bajo la base de
consumo en diez dias de operacibén normal, y no en los reactivos relati
vos al tratamiento actual.

La inversidn total seria entonces del orden de: $4,464,300

Rentabilidad

La aplicacibén a los presupuestos calculados con anteriori---
dad, se haya en el poder conocer la rentabilidad de la empresa; pudien
do definir para el presente estudio a dicha rentabilidad como la rela--
cién de utilidad neta a inversidén total:
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Ingresos por ventas $ 13,457,600
- Costo de materia prima $ 7,644,872
= Costo de mano de obra $ 298,265
- Gastos generales de fdbrica $ 1,291,000
- Gastos de administracién $ 313,000
= Gastos financieros $ 119, 741
- Gastos de ventas $ 1,127,000
Utilidad antes de impuestos $ 2,663,722
— Impuesto sobre la renta $ 1,118,763
Utilidad después de impuestos $ 1,544, 959
- Reparto de utilidades $ 44,000
Utilidad neta $ 1,500, 959
Inversién total $ 4,464,300
Rentabilidad sobre inversién total $ 33.62%
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES




El estudio comparativo de costo de operacién entre el trata-
miento actual y el propuesto da por conclusién que este dltimo tiene --
una rentabilidad relativa al primero de aproximadamente 34%. Asi —
mismo, las ventajas que se obtendrian al contar en un proceso de eva-
poracién con una salmuera sin dureza residual son obvias, y represen
tan una ganancia adicional que ain no ha sido debidamente considerada
en el andlisis econémico.

Por lo anteriormente expuesto, es recomendable que el nue-
vo tratamiento propuesto Cal-Fosférico-Amoniaco, sea sometido a un -
estudio riguroso, con el fin de poder evaluar con exactitud todas las --
ventajas tecnicoeconémicas que resultan de su aplicacién.

Cabe hacer mencién, que la composicién de la dureza pre---
sente como sulfatos, hace mds dificil la conversibén hasta el fertilizan-
te, ya que en algunos otros casos el tratamiento se puede realizar en -
un solo paso, sin pecesidad de tener un tratamiento para los lodos y --
otro para el liquido, con lo cual la inversién necesaria es sensiblemen-

te menor.
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