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Escalamiento teórico de una celda electroquímica para la 

obtención de litio metálico mediante electrólisis de sales fundidas 

 

El aumento en la demanda de energía a nivel mundial, junto con el cambio climático, 

provoca un interés por buscar nuevas fuentes de energía con un menor impacto 

ambiental. En este contexto, se espera que la industria automotriz desarrolle vehículos 

que ocupen baterías recargables con ánodos de litio puro, por lo que se proyecta que la 

demanda por este metal aumente en los próximos años.  

SQM Salar S.A. es una empresa líder en la producción de sales de litio, la cual busca 

producir litio metálico a partir de la electrólisis de sales fundidas. Por esta razón, el 

objetivo general de esta memoria de título fue realizar un escalamiento teórico de una 

celda de electrólisis de sales fundidas (eutéctico LiCl/KCl) para la obtención de litio, 

incluyendo el estudio de su factibilidad económica e impacto ambiental. Para esto se 

implementó un modelo cero dimensional que representa la fenomenología electroquímica 

de una celda en función de la temperatura y potencial de operación, y se estimaron los 

costos asociados. El caso base considera una producción de 14.700 t año-1 de este metal.  

Los resultados del modelo cero dimensional muestran que el potencial de celda depende 

principalmente del potencial de Nernst y de los sobrepotenciales de activación, siendo 

responsables de aproximadamente el 80% del potencial total. Además, para una corriente 

de operación de 5.000 A, el potencial de celda disminuye desde los 13,41 V hasta los 

5,77 V al aumentar la temperatura desde 400 °C a 600 °C. Por otro lado, los 

sobrepotenciales de concentración son despreciables dada las altas concentraciones de 

las especies iónicas. El principal problema en la capacidad predictiva del modelo radica 

en los datos experimentales usados para determinar los sobrepotenciales de activación. 

El balance de energía indica que los flujos más relevantes son los asociados al efecto 

Joule y a calentar el flujo de entrada a la celda. Las condiciones de operación que 

minimizan el flujo de calor neto asociado a la celda son para una densidad de corriente 

de 6.600 A m-2, una temperatura de 401,51 °C y un potencial de celda de 16,40 V. Con 

esto, el número total de celdas requeridas para cumplir con el caso base es de 1.171. 

El análisis económico para las condiciones escogidas muestra que el CAPEX es de 

aproximadamente USD 108.000.000 mientras que el OPEX alcanza un costo anual en 

torno a los USD 569.000.000. De este último, el mayor costo es por calentar el flujo de 

cloruro de litio. Por otro lado, el análisis ambiental indica que el cloro gaseoso, que es el 

principal subproducto generado, debe ser licuado y vendido para su disposición final. 
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1. Introducción 

 

1.1. Antecedentes 

El litio es un metal blanco, blando y el más liviano de todos los metales, con una densidad 

de 0,534 g cm-3. Sus principales usos son [1]: 

• Catalizador en la polimerización de caucho sintético, como butil-litio. 

• Refrigerante en equipos de acondicionamiento de aire, como bromuro de litio. 

• Fundente de esmaltes y enlozados de alta calidad en la industria de la cerámica, 

como carbonato de litio. 

• Construcción de baterías de litio para automóviles. 

• Aditivo al electrolito de criolita en la electro obtención de aluminio, como carbonato 

de litio. 

Este elemento se extrae a partir de dos fuentes: rocas pegmatitas y salmueras de 

yacimientos petroleros. Chile posee un 52% de las reservas de litio en el mundo en forma 

de salmuera, siendo uno de los principales productores de este metal a nivel mundial, 

con un flujo anual de 77.284 toneladas de LCE1, abarcando un 38% del mercado 

internacional [2]. Además, se espera que para el 2021 la producción de este elemento en 

el país alcance las 147.000 toneladas de LCE [2]. Los principales compuestos de litio 

comercializados corresponden al carbonato de litio (Li2CO3), hidróxido de litio (LiOH) y 

cloruro de litio (LiCl). El primero representa el 91% de la producción minera de 

compuestos de litio en Chile, el segundo un 7% y finalmente el último solo un 2% [2]. 

El constante aumento de la demanda de energía a nivel mundial, unido a la problemática 

del cambio climático, ha provocado un interés creciente por las energías renovables. 

Entre los años 2004 y 2014, la producción mundial de energía a partir de fuentes no 

convencionales experimentó un aumento de un 5%, lo que comparado con el aumento 

del consumo total de energía en este mismo periodo de tiempo, que es de un 2%, muestra 

un escenario donde las fuentes renovables tendrán un rol preponderante en la 

conformación de la matriz energética mundial [3]. En este contexto, el desarrollo de 

vehículos eléctricos representa una respuesta tecnológica por buscar alternativas que 

mitiguen el consumo de combustibles fósiles. 

Los automóviles eléctricos poseen baterías recargables constituidas principalmente de 

compuestos de litio que funcionan como una combinación de celdas electroquímicas en 

paralelo, las cuales están constituidas de un cátodo de un óxido de litio y otro metal, un 

ánodo de grafito, un separador y un electrolito de una sal disuelta de litio. Los tipos de 

 

1 LCE: siglas en inglés para “carbonato de litio equivalente”. Por convención, la producción y demanda de 
litio se reportan en esta unidad. Su equivalencia correspondiente se presenta en el Anexo 8.1. 
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baterías de ion litio que se han desarrollado durante el último tiempo y sus características 

más importantes se resumen en la Tabla 1 [4]. 

Tabla 1. Características más relevantes de los tipos de baterías de ion litio. 

Cátodo Ánodo 
Potencial de 
celda /V v/s 

EHE2 

Capacidad 
energética / Ah kg-1 

LiCoO2 Grafito 3,8-4,5 

140-170 
LiNiO2 Grafito 3,5-4,4 

LiMn2O4 Grafito 3,6-4,5 

LiFePO4 Grafito 3,7-4,5 

 

En la Figura 1 se muestra el pronóstico para el aumento de la demanda de compuestos 
de litio a nivel mundial, asociado principalmente a la fabricación de baterías recargables 
para vehículos eléctricos [5]. 

 

Figura 1. Pronóstico para la demanda de litio en los próximos años [5].  

El litio es un elemento de interés en la construcción y desarrollo de baterías recargables 
debido a su bajo peso atómico, su alta capacidad energética3 (3.860 Ah kg-1) y su bajo 
potencial de óxido-reducción (-3,04 V versus EHE) [6]; sin embargo, esta última propiedad 

 

2 EHE: electrodo de hidrógeno estándar. 

3 La capacidad energética se define como la cantidad de carga que puede almacenar una unidad y 
teóricamente se determina a partir de la Ley de Faraday. El cálculo se presenta en el Anexo 8.2. 



 

3 

 

hace que este elemento sea inestable [2]. En particular, el litio reacciona 
espontáneamente en presencia de agua según la siguiente reacción [7]: 

2𝐿𝑖(𝑠) + 2𝐻2𝑂(𝑙/𝑔) → 2𝐿𝑖𝑂𝐻(𝑠) + 𝐻2(𝑔) (1) 

Esta condición es una de las razones por las cuales actualmente no existen baterías de 
vehículos eléctricos que utilicen litio metálico como único elemento en la construcción de 
sus electrodos; sin embargo, se están realizando investigaciones para la fabricación de 
ánodos de litio para este tipo de baterías a escala de laboratorio [6][8]. La implementación 
de esta tecnología permitiría contar con sistemas de almacenamiento de energía más 
eficientes. 

SQM Salar S.A. es una compañía mundial con sede en Chile y fundada en 1968 que 
cuenta con una línea de negocio relacionada con el litio y sus derivados. En sus plantas 
en el norte de Chile, SQM procesa salmueras de sal para la producción de compuestos 
de litio, abarcando el 25% del mercado mundial [5]. Dentro de su misión y visión 
corporativa, SQM busca ser una empresa líder en la extracción y procesamiento de 
minerales, por lo que se encuentran trabajando en alternativas para poder responder de 
manera oportuna al crecimiento de la demanda por compuestos de litio [9]. Una de las 
alternativas existentes es la producción de litio metálico de alta pureza a partir de la 
electrólisis de sales fundidas usando cloruro de litio como materia prima, lo que motiva 
este trabajo de título. 

1.2. Objetivo general 

El objetivo general de este trabajo de título fue realizar un escalamiento teórico de un 
sistema de electrólisis de sales fundidas (eutéctico LiCl/KCl) para la obtención de litio 
metálico, incluyendo un estudio preliminar de su factibilidad económica e impacto 
ambiental. 
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2. Revisión bibliográfica 

 

2.1. Producción de litio metálico a partir de electrólisis de sales fundidas 

La electrólisis corresponde a una reacción de óxido-reducción de carácter no espontáneo 

donde mediante la aplicación de una energía externa sobre un sistema se logra disociar 

una molécula en sus elementos constituyentes [10]. Por ejemplo, la electrólisis del cloruro 

de litio en sales fundidas corresponde a: 

𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑙) → 𝐿𝑖(𝑙) +
1

2
𝐶𝑙2(𝑔) 

(2) 

Este tipo de reacciones ocurre en celdas electroquímicas provistas de dos electrodos 

llamados cátodo y ánodo donde ocurren las semirreacciones de reducción y oxidación, 

respectivamente. Son estas estructuras las que proporcionan la superficie de contacto 

para que se produzca la transferencia de electrones. Un esquema simplificado de una 

celda de electrólisis de sales fundidas se presenta en la Figura 2. 

 

Figura 2. Esquema simplificado de una celda de electrólisis de sales fundidas. 

Las semirreacciones asociadas a la Ecuación (2) son: 

Cátodo: 

2𝐿𝑖+(𝑙) + 2𝑒̅ → 2𝐿𝑖(𝑙) (3) 

Ánodo: 

𝐶𝑙2(𝑔) + 2𝑒̅ ← 2𝐶𝑙−(𝑙) (4) 

Cada reacción química tiene asociada una variación en la energía libre de Gibbs del 

sistema que da cuenta si esta es espontánea o no termodinámicamente. Las reacciones 
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con una variación en la energía libre negativa son espontáneas mientras que el resto son 

no espontáneas. Para estas últimas es necesario aplicar un trabajo externo sobre el 

sistema para que ocurran. Se puede relacionar la energía libre de Gibbs con el potencial 

de óxido-reducción a partir de la Ecuación (5) [10]: 

∆𝐺 = −𝑧𝐹𝐸 (5) 

donde: 

• ∆𝐺: energía libre de Gibbs, en J mol-1. 

• 𝑧: número de electrones transferidos en la reacción. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝐸: potencial de óxido-reducción de la reacción, en V. 

Los potenciales de óxido-reducción estándar4 para distintas semirreacciones se 

encuentran reportados respecto a un electrodo de referencia, donde el más utilizado es 

el EHE. Los potenciales estándar de óxido-reducción para la electrólisis de cloruro de litio 

en la mezcla de sales fundidas de cloruro de litio y cloruro de potasio (KCl) son [11]: 

𝐸𝐿𝑖+/𝐿𝑖
° = −3,304 𝑉 𝑣/𝑠 𝑃𝑡 (6) 

𝐸𝐶𝑙2/𝐶𝑙−
° = 0,322 𝑉 𝑣/𝑠 𝑃𝑡 (7) 

El potencial al que ocurre una reacción global se puede escribir en función de los 

potenciales en los electrodos según la Ecuación (8) [10]: 

𝐸𝑟𝑥𝑛 = 𝐸𝑐 − 𝐸𝑎 (8) 

donde: 

• 𝐸𝑟𝑥𝑛: potencial al que ocurre una reacción, en V. 

• 𝐸𝑐: potencial al que ocurre la semirreacción de reducción, en V. 

• 𝐸𝑎: potencial al que ocurre la semirreacción de oxidación, en V. 

Así, para la electrólisis de cloruro de litio en la mezcla de sales fundidas de LiCl/KCl, el 

potencial estándar de la reacción global es: 

𝐸𝑟𝑥𝑛,𝐿𝑖𝐶𝑙
° = −3,304 − 0,322 = −3,626 𝑉 𝑣/𝑠 𝑃𝑡 (9) 

El signo negativo indica que para que esta reacción ocurra es necesario aplicar un trabajo 

externo sobre el sistema. Las celdas donde ocurren reacciones no espontáneas se 

conocen como celdas electrolíticas. 

 

4 Potencial estándar 𝐸°corresponde al de condiciones estándar, que son de 25°C, 1 atm y todas las 
actividades de las especies involucradas iguales a la unidad. 
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Como se aprecia en la Figura 2, una celda de electrólisis de sales fundidas para la 

obtención de litio metálico está compuesta por dos electrodos, una mezcla de sales 

fundidas de cloruro de litio y potasio que actúa como electrolito, una fuente de poder que 

aplica el trabajo externo sobre el sistema y una red conductora que permite cerrar el 

circuito. Las condiciones de operación típicas para la electrólisis de cloruro de litio en la 

mezcla de sales fundidas de LiCl/KCl se presentan en la Tabla 2 [12][13][14]. 

Tabla 2. Condiciones de operación de una celda de electrólisis de sales fundidas. 

Parámetro Valor Unidad 

Temperatura 400-500 °C 

Voltaje 6-9 V 

Corriente 10.000-20.000 A m-2 

Consumo de energía 35 KJ-h kg-1 

Eficiencia del proceso 0,9 - 

Tipo de operación Semi batch o continua - 

 

El electrolito usado en este sistema corresponde a una mezcla eutéctica de cloruro de 

litio y cloruro de potasio. Un eutéctico se define como una mezcla entre dos o más sólidos 

fundidos donde el punto de fusión de ella es menor al punto de fusión de cada uno de los 

sólidos por separado. Sobre la temperatura de fusión del eutéctico, la mezcla forma una 

sola fase líquida homogénea [15]. La Figura 3 muestra el diagrama de fases para una 

mezcla de LiCl con KCl [16]. 

 

Figura 3. Diagrama de fases de una mezcla LiCl/KCl, donde la coordenada del punto en rojo corresponde a la 
temperatura de cambio de fase de la mezcla eutéctica [16]. 
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Se observa que, conforme la fracción molar de LiCl en la mezcla aumenta, la temperatura 

de fusión de ella disminuye hasta alcanzar su valor mínimo de 353 [°C] cuando la fracción 

molar es aproximadamente 0,6. Por tanto, operando a una razón constante de LiCl y KCl 

en torno al valor anterior es posible tener un electrolito de sales fundidas a una menor 

temperatura. Por ello es relevante tener un control de este parámetro en este tipo de 

celdas, donde generalmente la composición molar del LiCl en la mezcla es de 55%. Es 

importante destacar que los rangos de temperatura en los cuales opera la celda de 

electrólisis de sales fundidas permite mantener el litio metálico en estado líquido pues su 

punto de fusión es de 181 °C y su punto de ebullición es de 1.336 °C [13]. 

En relación con los electrodos, el cátodo generalmente está hecho de acero inoxidable 

debido a su resistencia a la corrosión, conductividad eléctrica y su alta temperatura de 

fusión, que es superior a los 700 °C (sus propiedades dependen de la proporción de 

carbono en la estructura molecular de la aleación [17]). Por otra parte, el ánodo está 

construido de grafito debido a su alta temperatura de fusión, alta superficie específica, 

propiedades catalíticas y bajos costos [18], además de ser inerte frente al gas cloro en el 

rango de temperaturas de operación [19]. Las posibles reacciones entre el grafito y el 

eutéctico pueden ser: 

𝐶(𝑠) + 4𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑙) → 4𝐿𝑖(𝑙) + 𝐶𝐶𝑙4(𝑔) 

 

(10) 

𝐶(𝑠) + 4𝐾𝐶𝑙(𝑙) → 4𝐾(𝑙) + 𝐶𝐶𝑙4(𝑔) (11) 

Las que tienen una energía libre de Gibbs a 600 °C de 1.372 KJ mol-1 y 1.438 KJ mol-1, 

respectivamente. Dado el signo y magnitudes de estos valores, se puede afirmar que las 

reacciones no ocurren espontáneamente a la temperatura de operación típica del sistema 

de electrólisis y que a menores temperaturas la tendencia debiese ser la misma. Por 

último, el ánodo se encuentra revestido de alúmina, sílice, cuarzo, torio y zirconio que 

actúan como material refractario aumentando así la vida útil del electrodo [14].  

2.2. Problemas en la operación 

El primer problema que se observa en este tipo de celdas es la corrosión producto del 

cloro gaseoso que se genera en el ánodo y por el mismo electrolito de sales fundidas.  El 

fenómeno de corrosión es un proceso electroquímico en donde dos o más 

semirreacciones se acoplan. La Figura 4 ejemplifica el fenómeno de corrosión para el 

caso de hierro en solución acuosa. En este esquema el hierro se disuelve cediendo 

electrones (constituyendo un ánodo) mientras que el oxígeno capta los electrones 

cedidos formando el ion hidroxilo [20]. 
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Figura 4. Esquema de la corrosión de hierro en solución aireada neutra [20]. 

En el caso de las celdas de electrólisis de sales fundidas, para el eutéctico LiCl/KCl el 

potencial estándar para la oxidación-reducción del hierro es [11]: 

𝐸𝐹𝑒2+/𝐹𝑒
° = −1,171 𝑉 𝑣/𝑠 𝑃𝑡 (12) 

Según las Ecuaciones (7), (8) y (12), el cloro gaseoso de manera espontánea oxidará el 

hierro presente en las distintas estructuras que conforman la celda de electrólisis de sales 

fundidas. Además, al ser un gas este puede escapar de la celda y dañar todo el circuito 

eléctrico. En el caso de la corrosión del grafito, este se encuentra recubierto de materiales 

refractarios (por ejemplo cuarzo y sílice) que minimizan el contacto de los agentes 

corrosivos con él, reduciendo así el desgaste de electrodo [14]. Adicionalmente, 

dependiendo del tipo de grafito usado como electrodo, este presenta diferente vida útil 

en el sistema de sales fundidas de LiCl/KCl [19]. 

El segundo problema se relaciona con el control de la temperatura de operación del 

sistema. Según lo expuesto anteriormente, la temperatura es un factor relevante dado 

que se debe operar sobre el punto de fusión del eutéctico para garantizar tener un sistema 

de una sola fase líquida. Adicionalmente, la temperatura incrementa el proceso de 

corrosión de los distintos componentes del circuito debido a que, a mayor temperatura, 

la velocidad de dicha reacción aumenta. Además, conforme mayor es la temperatura de 

operación, mayor es el daño mecánico que puede sufrir la celda durante el enfriamiento 

de ella a la temperatura ambiente. Por otro lado, los costos de operación son función de 

la energía requerida por el sistema, lo que se relaciona con la temperatura a la que opera 

la celda: una mayor temperatura implica un mayor gasto de energía y además en la 

medida en que la temperatura sea mayor, los gradientes de temperatura con el ambiente 

aumentan, lo que se traduce en una mayor pérdida de calor. Esta pérdida se atenúa 

principalmente gracias al efecto Joule que ocurre al momento de aplicar un potencial en 

el circuito, que conlleva a aumentar la temperatura del electrolito [21]. Incluso, en términos 
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de los flujos de calor involucrados en una celda individual, sería posible operar en 

condiciones donde los efectos de calor se atenúen de tal forma que la celda operase de 

forma autógena. 

Por último, según lo presentado en la Ecuación (1), el litio reacciona en presencia de 

agua, por lo que en estas celdas se opera en atmósferas inertes típicamente de argón 

para evitar esta reacción. La atmósfera debe ser de un gas noble debido a que el litio 

metálico también reacciona con nitrógeno y oxígeno según las siguientes ecuaciones [1]: 

6𝐿𝑖(𝑙) + 𝑁2(𝑔) → 2𝐿𝑖3𝑁(𝑠) (13) 

4𝐿𝑖(𝑙) + 𝑂2(𝑔) → 2𝐿𝑖2𝑂(𝑠) (14) 

2.3. Tecnologías para la obtención de litio metálico por electrólisis de sales 

fundidas  

La primera tecnología presentada para la producción de litio metálico se desarrolló en 

1976. Esta se basa en la extracción del metal directamente desde el interior de la celda 

mediante el control del nivel del electrolito, rebalsando del litio metálico producido (ya que 

al ser menos denso que el eutéctico, al variar el nivel del electrolito, el litio es llevado a 

otra cámara) y conduciéndolo a un compartimiento de descarga, todo esto bajo una 

atmósfera inerte de argón (ver Figura 5) [22]. 

 

Figura 5. Diseño de una celda de electrólisis de sales fundidas con extracción interna del litio metálico [22]. 

La celda de electrólisis es de acero inoxidable, con un cátodo del mismo material y que 

rodea al ánodo de grafito. El cátodo cuenta con orificios en la zona inferior, de manera 

que se pueda renovar continuamente la mezcla entre los electrodos. El nivel del electrolito 

es controlado mediante la inyección de aire a una cámara de expansión. El cloro gaseoso 

es diluido mediante inyección de aire y se extrae continuamente a través de un ducto que 

se encuentra sobre la tapa que aísla la celda. La operación es semi batch dado que existe 
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un flujo de cloro gaseoso continuo durante el tiempo de producción de litio metálico y no 

existe una alimentación continua de eutéctico al sistema. 

Otra tecnología similar desarrollada en 1986 se esquematiza en la Figura 6. En esta la 

extracción del litio fundido se realiza junto con el eutéctico por rebalse en el extremo 

superior del cátodo, el cual se encuentra sumergido en el electrolito. La mezcla es 

recolectada en una zona anular que rodea al cátodo, y posteriormente pasa a través de 

un tubo de sifón hacia una cámara de separación, donde el litio es descargado y el 

electrolito es recirculado. Todo el sistema opera bajo una atmósfera inerte. Por otro lado, 

el cloro gaseoso producido durante la reacción es eliminado de la celda electrolítica [23]. 

 

Figura 6. Diseño de una celda de electrólisis de sales fundidas con extracción interna del litio metálico por rebalse 
[23]. 

La tecnología incluye un agitador en la abertura del extremo tubular donde se separa el 

litio metálico de las sales fundidas, de manera que ocurra un efecto centrífuga mientras 

se bombea rápidamente la mezcla de metal y sales fundidas, para así evitar el contacto 

entre el metal fundido y la atmósfera de la segunda cámara.  

Las condiciones de operación de esta celda se resumen en la Tabla 3 [23]. 

Tabla 3. Condiciones de operación de una celda de electrólisis de sales fundidas con extracción interna de litio. 

Parámetro Valor Unidad 

Voltaje aplicado 6,2-9,2 V 

Densidad de corriente 5.000-10.000 A m-2 

Temperatura de operación 400-500 °C 

Eficiencia del proceso5 90 % 

 

5 Para los sistemas de electrólisis de sales fundidas existe una eficiencia del proceso pues parte del litio 
metálico producido reacciona con el cloro gaseoso, volviendo a producir los iones de cloro y litio en el 
eutéctico. 
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La operación es semi batch, teniendo en este caso dos flujos de salidas continuos: el litio 

metálico y el cloro gaseoso. 

Otra tecnología corresponde a la electrólisis continua de sales fundidas, desarrollada en 

1988. Esta celda tiene una alimentación constante que ingresa por la parte inferior del 

reactor. La celda tiene el cátodo en el centro de ella y el ánodo se encuentra rodeándolo, 

tal y como se esquematiza en la Figura 7 [14]. 

 

Figura 7. Esquema de la electrólisis continua de sales fundidas para la obtención de litio metálico [14]. 

El flujo de salida corresponde al litio metálico fundido y las sales fundidas, el cual es 

descargado a un decantador que por diferencias de densidad permite separar el litio de 

las sales. Luego la mezcla de sales va hacia un pozo de descarga donde se bombea y 

se recircula nuevamente a la celda de electrólisis. La velocidad de recirculación del 

electrolito es entre 0,5 y 5 cm s-1. 

Los electrodos utilizados son un ánodo de grafito que se encuentra revestido con alúmina, 

cuarzo, sílice, torio, zirconio u óxido de berilio, en la parte superior de este, que es la que 

se encuentra en contacto con el gas cloro producido por las reacciones, evitando así su 

corrosión. Por otro lado, el cátodo es de acero inoxidable y este se mantiene totalmente 

sumergido en la mezcla binaria, disminuyendo el contacto entre el litio producido y el cloro 

gaseoso. Este último es eliminado por un conducto ubicado en la zona superior de la 

celda. La atmósfera en la cual se realiza este proceso es inerte, generalmente de argón. 

La Tabla 4 resume los parámetros de diseño y condiciones de operación de esta celda 

[14]. 
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Tabla 4. Parámetros de diseño y condiciones de operación de la celda continua de electrólisis de sales fundidas [14]. 

Parámetro Valor Unidad 

Velocidad de recirculación del electrolito 0,5-5 cm s-1 

Voltaje aplicado 6-7 V 

Intensidad de corriente 5.000-12.000 A m-2 

Superficie catódica 1,4 m2 

Superficie anódica 2,0 m2 

Eficiencia del proceso 85-90 % 

Temperatura de operación 400-500 °C 

 

Las ventajas operacionales de esta celda son [14]: 

• Permite operar el sistema de manera continua al separar el litio metálico de la 

mezcla de sales fundidas en un compartimento externo a la celda. 

• La inyección de un flujo constante en la celda permite una mejor agitación de la 

celda, mejorando así la circulación del electrolito al interior de la misma. 

• Su diseño permite disminuir la corrosión del ánodo debido a que la parte que se 

encuentra expuesta al cloro gaseoso (es decir, la parte del ánodo que no está 

sumergida en el electrolito) se encuentra revestida, minimizando así la corrosión. 

Además, el diseño disminuye el contacto entre el litio metálico con el cloro 

gaseoso, aumentando la eficiencia del proceso. 

• El cloro es removido de manera constante junto con el gas inerte, permitiendo su 

utilización industrial de manera directa. 

• Al tener un flujo de litio junto con la mezcla de sales fundidas, estas últimas juegan 

un rol protector sobre el litio fundido, disminuyendo las posibles reacciones que 

puedan ocurrir con el cloro generado.  

Debido a estas características respecto a las tecnologías anteriores, se escoge el sistema 

continuo de obtención de litio metálico mediante electrólisis de sales fundidas como caso 

de estudio para este trabajo de memoria.  

2.4. Transferencia de carga y de masa en un proceso electroquímico 

Como se explicó en la Sección 2.1, un proceso electroquímico es aquel donde ocurre una 

reacción química entre dos especies que involucra una transferencia de electrones entre 

ellas. Estos procesos involucran reacciones de tipo heterogéneas, ocurriendo en 

superficies llamadas electrodos que participan del proceso de transferencia de 

electrones. Una reacción electroquímica se puede estudiar a través de las semi 

reacciones que la componen, las cuales serán de reducción y de oxidación. Cada una de 

ellas ocurre en un electrodo particular, teniendo por tanto un cátodo (donde ocurre la 

reducción) y un ánodo (donde ocurre la oxidación). 
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La velocidad de una reacción electroquímica está relacionada con la corriente que circula 

a través del circuito y depende de variables como la capacidad catalítica de los 

electrodos, las características del electrolito, los gradientes de concentración y la 

temperatura. Estos procesos al ser reacciones heterogéneas involucran en primer lugar 

una migración de la especie desde el seno o bulk de la solución hacia la superficie del 

electrodo, donde ocurre la transferencia de electrones (ver Figura 8). La cinética de 

reacción puede ser controlada por transferencia de carga, por transferencia de masa o 

por ambas (control mixto).  

 

Figura 8. Diagrama de reacción electroquímica donde se aprecia que esta es de tipo heterogénea. En el esquema, la 
reacción que ocurre es 𝑂 + 𝑒̅ ↔ 𝑅 [10]. 

Las reacciones electroquímicas que presentan un control por transferencia de carga son 

aquellas donde la cinética global del proceso está gobernada por las interacciones que 

ocurren en la superficie del electrodo y por tanto el transporte de las especies hacia los 

electrodos no afecta de manera relevante a la velocidad de reacción. Esto se traduce en 

que a medida que aumenta el potencial aplicado sobre la celda, la corriente que circula a 

través de este también aumenta dado que las reacciones de oxido-reducción en los 

electrodos son más rápidas (ver Figura 9). Conforme el consumo de la especie en el 

electrodo es más rápido, se comienza a generar un gradiente de concentraciones cada 

vez mayor entre el seno de la solución y la superficie del electrodo, y por tanto el 

transporte de las especies hacia los electrodos aumenta su influencia en la cinética global 

de proceso. Esto se conoce como control mixto y en un gráfico corriente-potencial se 

observa que el aumento del potencial no se traduce en un aumento considerable de la 

corriente que circula por el sistema (ver Figura 9). Si el potencial aplicado sobre el sistema 

continúa aumentando llegará un momento en que la corriente circulante a través del 

sistema alcanza un valor constante, conocido como corriente límite. En esta condición la 

cinética del proceso está gobernada por el movimiento de la especie desde el seno de la 

solución hacia la superficie del electrodo y por más que el potencial aplicado crezca esto 

no tendrá un efecto en el valor de la corriente circulante (ver Figura 9) pues en esta 
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situación la concentración de la especie en la superficie del electrodo es igual a cero. 

Esto es lo que se conoce como control cinético por transferencia de masa. 

 

Figura 9. Gráfico corriente-potencial donde se aprecian las zonas de control de transferencia de carga (1), control de 
transferencia mixto (2) y control de transferencia de masa (3). Se observa además que se alcanza un valor límite de 

corriente iL. 

La corriente límite se puede determinar experimentalmente y conocer dicho valor es útil 

para evitar gastos energéticos innecesarios. Esta se calcula relacionando el flux con la 

primera ley de Faraday y con la ecuación general de transporte de masa [10]: 

|𝐼|

𝑧𝐹𝐴
= 𝑘(𝑐 − 𝑐∗) 

(15) 

donde: 

• 𝐼: corriente que circula en el circuito, en A. 

• 𝑧: número de electrones transferidos en cada semirreacción. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝐴: área de un electrodo, en m2.   

• 𝑘: coeficiente global de transferencia de masa, en m s-1. 

• 𝑐∗: concentración de la especie reducida u oxidada en la superficie del electrodo, 

en mol m-3. 

• 𝑐: concentración de la especie reducida u oxidada en el seno de la solución, en 

mol m-3. 

En el caso de que la cinética de un proceso electroquímico esté controlada por 

transferencia de masa, se considera que la concentración de la especie en la superficie 

del electrodo es cero (esto sería para el caso catódico; para el caso anódico es análogo, 

pero se asume que la concentración en el seno de la solución es cero, considerando la 

especie producto como referencia). En este caso, la corriente circulante corresponde a la 

corriente límite y se puede calcular a partir de la siguiente relación [10]:  
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𝐼𝐿 = 𝑘𝑐𝑧𝐹𝐴 (16) 

donde: 

• 𝐼𝐿: corriente límite, en A. 

• 𝑧: número de electrones. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝐴: área de un electrodo, en m2.   

• 𝑘: coeficiente global de transferencia de masa, en m s-1. 

• 𝑐: concentración de la especie reducida u oxidada en el seno de la solución, en 

mol m-3. 

El coeficiente global de transferencia de masa abarca los tres tipos de transporte 

involucrados: convección, migración y difusión. 

Como se mencionó anteriormente, en un proceso electroquímico (por ejemplo, una 

electrólisis) existe un consumo o generación de especies en los electrodos. Esto provoca 

una migración hacia o desde los electrodos para satisfacer los balances de masa y de 

carga del sistema. Para ejemplificar, se considera la reacción de electrodeposición de 

cobre desde una solución acuosa de sulfato de cobre (CuSO4). La reacción principal es:  

𝐶𝑢(𝑎𝑐)
2+ + 2𝑒̅ → 𝐶𝑢(𝑠) (17) 

Una parte del transporte de estos iones se debe al fenómeno de migración, asociado a 

los campos eléctricos y balances de carga que se producen en el sistema. Otra fracción 

del transporte se debe al fenómeno de difusión, el cual se produce por la diferencia de 

concentración al existir un consumo del ion cúprico en el cátodo, generando un perfil de 

concentraciones desde la superficie del electrodo hacia el seno de la solución, formando 

una zona espacial conocida como capa difusiva. Finalmente, el transporte por convección 

se debe al movimiento tanto de toda la masa como de la asociada al efecto difusivo. El 

fenómeno convectivo puede ser natural o forzado (mediante un agente externo que afecta 

la fluidodinámica) [24][25]. Además, la convección dependerá de factores como la 

configuración geométrica, el régimen de operación (laminar o turbulento), tipo de 

convección (natural o forzada) y de las propiedades del fluido. En la mayoría de los casos, 

se realizan estudios experimentales para determinar las características del transporte de 

masa y se calculan los parámetros más relevantes mediante el uso de adimensionales 

y/o relaciones semi empíricas.  

Suponiendo una solución diluida, se puede escribir la expresión general para el transporte 
de masa como sigue: 

𝑁𝐴 = −𝐷𝐴∇𝑐𝐴 −
𝐹

𝑅𝑇
𝑧𝐴𝑐𝐴𝐷𝐴∇∅ + 𝑐𝐴𝑣 

(18) 

donde: 

• 𝑁𝐴: flux de una especie A, en mol s-1 m-2. 
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• 𝐷𝐴: coeficiente de difusión de una especie A, en m2 s-1. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝑅: constante de los gases, que vale 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura, en K. 

• 𝑧𝐴: número de electrones transferidos de la especie A. 

• 𝑐𝐴: concentración molar de la especie A, en mol m-3. 

• ∅: potencial eléctrico, en V. 

• 𝑣: velocidad del fluido, en m s-1. 

El primer término corresponde al flux asociado a la difusión, el segundo término es el flux 

por migración y el tercer término es el flux por convección. En los procesos 

electroquímicos en general se asume que los fenómenos de transferencia de masa son 

controlados principalmente por la difusión, por lo que la Ecuación (18) queda de la 

siguiente forma: 

𝑁𝐴 = −𝐷𝐴∇𝑐𝐴 (19) 

donde: 

• 𝑁𝐴: flux de una especie A, en mol s-1 m-2. 

• 𝐷𝐴: coeficiente de difusión de una especie A, en m2 s-1. 

• 𝑐𝐴: concentración molar de la especie A, en mol m-3. 

La expresión anterior se conoce como la primera ley de Fick y su resolución permite 

determinar el perfil de concentración de una especie en una solución. 

Los números adimensionales o simplemente adimensionales se definen como relaciones 

prácticas que relacionan las distintas variables involucradas tanto en los fenómenos de 

transferencia de masa como de calor. En el caso de los procesos electroquímicos, donde 

ocurren ambas transferencias, los adimensionales más relevantes son [25]: 

• Número de Nusselt (Nu), que relaciona la transferencia de calor por convección 

con la transferencia por conducción. También se puede calcular relacionando los 

números de Reynolds y de Prandtl. 

• Número de Prandtl (Pr), que relaciona la difusividad molecular de la cantidad de 

movimiento con la difusividad molecular de calor. Este varía desde 0,01 para 

metales fundidos hasta 100.000 para aceites pesados. 

• Número de Grashof (Gr), que representa el cuociente entre la fuerza de flotabilidad 

y la fuerza viscosa que actúa sobre un fluido, en el caso de presentar convección 

natural. 

• Número de Rayleigh (Ra), que relaciona los números de Prandtl y Grashof. 

• Número de Reynolds (Re), que representa la razón entre las fuerzas de inercia y 

las fuerzas viscosas en un fluido. Este adimensional determina si el régimen del 

es laminar, de transición o turbulento.  
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• Número de Sherwood (Sh), que relaciona la transferencia de masa por convección 

con la transferencia por difusión. También se puede calcular relacionando los 

números de Reynolds y de Schmidt. 

• Número de Schmidt (Sc), que se calcula como el cuociente entre la difusividad 

molecular de la cantidad de movimiento con la difusividad de masa. 

Alguno de estos adimensionales se obtienen a partir de correlaciones sencillas (como por 

ejemplo el número de Reynolds), sin embargo, existen otros que se obtienen a partir de 

relaciones empíricas entre otros adimensionales (por ejemplo, el número de Sherwood 

se puede calcular a partir de la ponderación entre los números de Reynolds y Schmidt, 

considerando coeficientes empíricos característicos para un sistema particular). Por 

tanto, para calcular las propiedades de un sistema electroquímico mediante el uso de 

adimensionales se debe definir previamente las características del proceso en cuestión. 

2.5. Potencial aplicado en una celda electrolítica 

El potencial aplicado a una celda electrolítica se pueden modelar usando la siguiente 

ecuación [10]: 

𝐸𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 = ∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡 + ∑|𝜂𝑖
𝑎𝑐𝑡| + ∑|𝜂𝑖

𝑐𝑜𝑛𝑐| + 𝐼 ∑𝑅𝑘

𝑘𝑖𝑖

 (20) 

donde: 

• 𝐸𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: potencial aplicado a una celda electrolítica, en V. 

• ∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡: potencial de Nernst del sistema, en V. 

• 𝜂𝑖
𝑎𝑐𝑡: sobrepotencial de activación de los electrodos (i= cátodo, ánodo), en V. 

• 𝜂𝑖
𝑐𝑜𝑛𝑐: sobrepotencial de concentración asociado a la interfase 

electrodo/electrolito, en V. 

• 𝐼: corriente que circula por el sistema, en A. 

• 𝑅𝑘: pérdidas óhmicas del circuito (k = resistencia de los electrodos, resistencia del 

electrolito), en V. 

Cada uno de estos parámetros es función de distintas variables como son las actividades 

de las especies participantes en el sistema, la temperatura de operación de la celda, la 

difusión de los iones en el electrolito, la densidad de corriente, el material de los 

electrodos, entre otras. La ecuación anterior por tanto permite relacionar las condiciones 

de operación y el diseño de una celda unitaria con la energía consumida y la cantidad de 

litio generada en una unidad individual, para así poder determinar el número de celdas 

que se requieren para alcanzar cierta producción de litio metálico. Además, teniendo el 

diseño y características de las celdas se pueden calcular los costos de operación 

asociados. 
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2.6. Objetivos específicos 

De acuerdo con lo presentado anteriormente se plantean los siguientes objetivos 

específicos: 

• Construir un modelo matemático que represente la fenomenología electroquímica 

de una celda para la obtención de litio metálico en función de las variables de 

operación del sistema (por ejemplo, temperatura y potencial aplicado).  

• Estimar los costos de capital y operación de un reactor de electrólisis de sales 

fundidas para la producción de litio metálico a nivel industrial.  

• Analizar las posibles emisiones del proceso de electrólisis de sales fundidas para 

la obtención de litio metálico y el impacto ambiental asociado a estas.  
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3. Metodología 

 

3.1. Caso base 

El caso base considera que SQM espera producir una cantidad de litio metálico 

equivalente al 10% de la producción de los compuestos de litio proyectado al 2021, lo 

que se traduce en un flujo anual de 14.700 t (el cálculo se presenta en el Anexo 8.3) de 

litio metálico. Estimando la producción de litio en una celda unitaria, se determinó el 

número de celdas de electrólisis de sales fundidas necesarias usando la siguiente 

ecuación: 

𝑁𝑐 =
𝐹𝑖𝑛

𝑚𝑑
 (21) 

donde: 

• 𝑁𝑐: número de celdas. 

• 𝑚𝑑: producción de litio metálico en una celda electrolítica individual, en kg año-1. 

• 𝐹𝑖𝑛: producción esperada de litio metálico mediante la electrólisis de sales 

fundidas, que corresponde a 14.700 t año-1.   

Por otro lado, usando la Ecuación (20) es posible relacionar el voltaje de operación con 

la corriente que circula por la celda, lo cual permite determinar la energía requerida por 

celda unitaria. A su vez, la corriente de operación se relaciona con la producción de litio 

mediante la Ley de Faraday [10]. 

Para determinar los costos de operación de la celda se estimaron los costos por consumo 

eléctrico y por consumo de calor. A partir de la corriente que circula a través del sistema 

y el voltaje aplicado, se determinó el consumo eléctrico de una celda unitaria según la 

Ecuación (22) [10]: 

𝑃𝑒 = 𝑉𝐼 (22) 

donde: 

• 𝑃𝑒: potencia eléctrica, en W. 

• 𝑉: voltaje de operación de la celda, en V. 

• 𝐼: corriente que circula por la celda, en A. 

Para determinar el flujo de calor necesario para mantener la celda a su temperatura de 

operación, se estableció el balance de calor en la celda. Por una parte, esta se calienta 

producto del efecto Joule: 

𝑃𝑐 = 𝐼2 ∑𝑅𝑘

𝑘

 (23) 
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donde: 

• 𝑃𝑐: flujo de calor entregado a la celda por efecto Joule, en W. 

• 𝐼: corriente circulante por la celda, en A. 

• 𝑅𝑘: resistencia del electrolito, en Ω. 

Puesto que el electrolito se encuentra completamente caracterizado en términos de su 

composición y temperatura, por datos bibliográficos se estimó el flujo de calor por efecto 

Joule.  

El balance de calor al interior de la celda en estado estacionario es: 

𝑄̇𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 + 𝑃𝑐 = 𝑄̇𝑑𝑖𝑠𝑖𝑝𝑎𝑑𝑜 + ∑𝑚̇𝑜𝑢𝑡𝐶𝑝𝑖
𝑇𝑜𝑝

𝑖

− ∑𝑚̇𝑖𝑛𝐶𝑝𝑘
𝑇𝑖𝑛

𝑘

+ 𝑄̇𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜 (24) 

donde: 

• 𝑄̇𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜: flujo de calor transferido al sistema para alcanzar la temperatura de 

operación, en W. 

• 𝑃𝑐: flujo de calor entregado a la celda por efecto Joule, en W. 

• 𝑄̇𝑑𝑖𝑠𝑖𝑝𝑎𝑑𝑜: calor disipado al ambiente, en W. 

• 𝑚̇𝑜𝑢𝑡: flujo másico de salida de la celda, en kg s-1. 

• 𝐶𝑝: calor específico del flujo de alimentación/salida, en J kg-1 K-1. 

• 𝑇𝑜𝑝: temperatura de operación, en K. 

• 𝑚̇𝑖𝑛: flujo másico de alimentación a la celda, en kg s-1. 

• 𝑇𝑖𝑛: temperatura de la alimentación, en K. 

• 𝑄̇𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜: flujo de calor asociado a la formación de litio metálico, en W. 

Despejando el flujo de calor transferido, se obtuvo el consumo de calor del equipo. Cabe 

destacar que dependiendo del signo del calor transferido será necesario calentar o enfriar 

la celda para que esta opere en estado estacionario. El calor disipado al ambiente será 

por convección y por radiación, los cuales se determinaron a partir de la composición y 

propiedades del electrolito, así como las características de la celda de estudio. 

Finalmente, sumando el consumo eléctrico con el calórico se determinó el consumo total 

de energía de una celda. Ponderando esto por el número de celdas se calcularon los 

costos de operación de todas ellas. 

Para el diseño de la celda de electrólisis a simular, se escogió la celda continua de 

electrólisis de sales fundidas (ver Figura 7) debido a que opera en régimen continuo. 

Además, se asumió que la celda opera en estado estacionario.  

3.2. Modelo cero dimensional 

Un modelo cero dimensional considera que los parámetros del modelo, como son por 

ejemplo la temperatura, la corriente, el potencial y la concentración de las especies 
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participantes, no dependen del sistema de coordenadas escogido. Esto se representa 

según la siguiente relación [10]: 

𝑓𝑖(𝑡, 𝑥, 𝑦, 𝑧) = 𝑓𝑖(𝑡) (25) 

Para cualquier variable, esta no depende de la ubicación espacial donde se mida dicho 

valor. En particular, para el modelo de electrólisis de sales fundidas, esta simplificación 

se traduce en las siguientes características: 

• Los electrodos se pueden considerar como partículas puntuales. 

• La corriente no depende de la configuración espacial de la celda, siendo constante 

en cualquier punto. 

Este modelo representa una manera sencilla de describir el comportamiento de la celda 

usando un modelo electroquímico analítico, el cual corresponde al presentado en la 

Ecuación (20). 

3.3. Sistema de estudio 

La configuración de la celda individual de electrólisis de sales fundidas sobre la cual se 

aplicó la Ecuación (20) se presenta en la Figura 10. 

 

Figura 10. Configuración de la celda de electrólisis de sales fundidas para la obtención de litio metálico. 

Las dimensiones se escogieron respecto a los valores reportados en bibliografía, a 

excepción del diámetro de las tuberías de entrada y de salida [14][26][27]. La Tabla 5 

resume los parámetros de diseño y condiciones de operación determinados a partir de 

bibliografía y los cálculos presentados en el Anexo 8.4:  

 

 

 

 

𝐶𝑙2(𝑔)

𝐿𝑖(𝑙)

 𝑎 = 0,1   𝑚 

 𝑐 = 0,17  𝑚 

 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 = 1  𝑚 
 𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑑𝑜𝑠 = 0,44  𝑚 

 𝑡𝑢 𝑒𝑟 𝑎 = 0,07  𝑚 
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Tabla 5. Parámetros de diseño y condiciones de operación en el sistema de estudio. 

Parámetro Valor Unidad 

Corriente  5.000 A 

Eficiencia del proceso 89 % 

Temperatura de operación 400 °C 

Presión de operación 1 bar 

Flujo de KCl de entrada 11.111 mol h-1 

Flujo de LiCl de entrada 18.518 mol h-1 

Diámetro de la celda 0,7 m 

Área del cátodo 0,47 m2 

Área del ánodo 0,41 m2 

Volumen de la celda 0,39 m3 

Producción de litio 167 mol h-1 

Producción de cloro gaseoso 83,5 mol h-1 

Flujo volumétrico de sal fundida de entrada 1.007 l h-1 

Flujo volumétrico de sal fundida de salida 1.003 l h-1 

 

Los supuestos utilizados para calcular el potencial de celda a partir de la Ecuación (20) 

son: 

• El cloruro de potasio no participa de la reacción, sólo se disocia en la sal fundida.  

• El sistema opera en estado estacionario. 

• Las pérdidas de carga son despreciables en la celda. 

• No existe difusión al interior de los electrodos. 

3.4. Potencial de Nernst de una celda 

El potencial de Nernst o potencial de circuito abierto se define como el potencial de 

equilibrio cuando las actividades de los reactantes o productos son distintos a la unidad. 

Este potencial se expresa mediante la siguiente relación [28]: 

𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡 = 𝐸 −
𝑅𝑇

𝑧𝐹
ln

∑ 𝑝𝑖𝑖

∑  𝑖𝑖
 (26) 

donde: 

• 𝐸: potencial de equilibrio estándar para la temperatura de operación, en V. 

• 𝑅: constante de los gases ideales, igual a 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura de operación, en K. 
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• 𝑧: número de electrones transferidos. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝑝𝑖: actividad de los productos. 

•  𝑖: actividad de los reactantes. 

En particular, para la celda en estudio la Ecuación (26) queda de la siguiente forma: 

∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡 = 𝐸 −
𝑅𝑇

2𝐹
ln

(𝑃𝐶𝑙2(𝑔), 𝑢𝑙𝑘) (𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
)
2

(𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
+ )

2

(𝑎𝐶𝑙(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
− )

2  (27) 

donde: 

• 𝑃𝐶𝑙2(𝑔), 𝑢𝑙𝑘: presión parcial del cloro gaseoso en el seno de la solución, en bar. 

•  𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
: actividad del litio metálico en la solución. 

• 𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
+ : actividad del ion litio en la solución. 

• 𝑎𝐶𝑙(𝑙),𝑏𝑢𝑙𝑘
− : actividad del ion cloruro en la solución.  

El potencial estándar para una temperatura de operación entre 600 K y 800 K es de 

aproximadamente 3,5 V [29]. Para encontrar la relación entre el potencial de equilibrio y 

la temperatura se consideró que la variación del potencial es lineal [12][29]. Estimando el 

potencial en función de la temperatura, se estimó el potencial de Nernst de la reacción 

conociendo las presiones y actividades de las especies involucradas. Es posible 

relacionar las actividades con las concentraciones molares según la Ecuación (28): 

𝑎𝑖 = 𝛾𝑖𝑀𝑖 (28) 

donde: 

• 𝛾𝑖: coeficiente de actividad, en L mol-1.  

• 𝑀𝑖: concentración molar, en mol L-1. 

Para soluciones diluidas se considera que los coeficientes de actividad son cercanos a la 

unidad, por lo que se puede aproximar la actividad a la concentración molar [30]. Las 

concentraciones molares están dadas por las condiciones de operación de la celda y para 

determinar los coeficientes de actividad es necesario encontrar modelos matemáticos 

que permitan estimarlos a partir de las condiciones del sistema, pues el sistema de 

estudio se aleja de las características de una solución diluida. Los modelos matemáticos 

reportados para el cálculo de actividades ocupan el eutéctico de LiCl/KCl como solvente 

para la obtención de tierras raras [31] o en el procesamiento de residuos nucleares 

[32][33]; sin embargo, no existen estudios abundantes para la actividad del ion litio y del 

ion cloruro en el eutéctico de interés. No obstante, existen softwares como FACT6 que 

 

6 Facilities for the analysis of chemical thermodynamics. 



 

24 

 

ocupan bases de datos para soluciones de sales fundidas multicomponentes y permiten 

simular las actividades de cualquier ion en un solvente dado [34]. Los modelos 

matemáticos que ocupan son complejos y por tanto su uso escapan del alcance de este 

trabajo. 

Por lo anterior, se consideró la ecuación de Le Chatelier-Shreder que permite calcular la 

actividad de un componente en fase líquida para sistemas binarios en función de la 

temperatura [35][36]: 

ln 𝑎𝑙,𝐴 =
∆𝑓𝑢𝑠𝐻𝐴

𝑅
(

1

𝑇𝑓𝑢𝑠,𝐴
−

1

𝑇
) +

∆𝑠
𝑙
𝐶𝑝

𝑅
(
𝑇𝑓𝑢𝑠,𝐴

𝑇
− 1 − ln

𝑇𝑓𝑢𝑠,𝐴

𝑇
) (29) 

donde: 

• 𝑎𝑙,𝐴: actividad de un componente A en un eutéctico a una temperatura T. 

• ∆𝑓𝑢𝑠𝐻𝐴: entalpía de fusión del componente A, en J mol-1. 

• 𝑅: constante de los gases ideales, que es igual a 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇𝑓𝑢𝑠,𝐴: temperatura de fusión del componente A puro, en K. 

• 𝑇: temperatura del eutéctico, en K. 

• ∆𝑠

𝑙
𝐶𝑝: diferencia de calores específicos entre el estado sólido y el líquido para la 

mezcla binaria, en J mol-1 K-1. 

Con la ecuación anterior, tomando como supuesto que los calores específicos son 

constantes en el rango de temperatura de operación de la celda, es posible determinar la 

actividad de uno de los componentes de una mezcla binaria. En el caso del eutéctico de 

sales fundidas de LiCl/KCl, a partir de datos bibliográficos se determinó la actividad del 

LiCl en la solución de interés. Finalmente, asumiendo que los coeficientes de actividad 

de todos los iones son similares y que la actividad de cualquiera de los dos componentes 

de la mezcla binaria es igual a la multiplicación de la actividad de los iones [37], se 

plantean las siguientes ecuaciones: 

𝑎𝐿𝑖𝐶𝑙 = 𝑎𝐿𝑖+𝑎𝐶𝑙−  (30) 

𝑎𝐿𝑖𝐶𝑙 = 𝛾2𝑀𝐿𝑖𝑀𝐶𝑙 (31) 

donde: 

• 𝑎𝐿𝑖𝐶𝑙: actividad del cloruro de litio fundido. 

• 𝑎𝐿𝑖+: actividad del ion litio en el eutéctico. 

• 𝑎𝐶𝑙−: actividad del ion cloruro en el eutéctico. 

• 𝛾: coeficiente de actividad, en L mol-1. 

• 𝑀: concentración molar, en mol L-1. 

Estas relaciones permiten estimar un coeficiente de actividad para los iones en el 

eutéctico. Por otro lado, para determinar la presión del cloro gaseoso se asumió que esta 
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es igual a la máxima saturación que puede alcanzar el cloro en el electrolito a la 

temperatura de operación [38]. Finalmente, la actividad del litio metálico al estar en su 

estado fundamental se asumió igual a la unidad [30].  

Como se aprecia en la Ecuación (27), el potencial de Nernst depende de las actividades, 

las cuales cambian a lo largo de la celda debido al avance de la reacción. Por esto, se 

calculó el potencial de Nernst promedio entre la entrada y la salida que refleje de mejor 

manera el comportamiento de la celda: 

𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡
̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅ =

𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑖𝑛 − 𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑜𝑢𝑡

ln
𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑖𝑛

𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑜𝑢𝑡

 
(32) 

donde: 

• 𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑖𝑛: potencial de Nernst a la entrada de la celda, en V. 

• 𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑜𝑢𝑡: potencial de Nernst a la salida de la celda, en V. 

3.5. Pérdidas por sobrepotencial de activación en los electrodos 

Las pérdidas por activación corresponden a caídas en el voltaje de la celda debido a que 

parte de la energía suministrada se ocupa en la transferencia de electrones en los 

electrodos, que son los que actúan como superficies para llevar a cabo las reacciones 

electroquímicas. Estas pérdidas se pueden determinar usando la ecuación de Butler-

Volmer, asumiendo que la cinética del proceso es controlada por transferencia de carga 

[10]: 

𝑗𝑖 = 𝑗𝑜,𝑖 [𝑒
(
𝛼𝑐,𝑖𝑧𝐹𝜂𝑖

𝑎𝑐𝑡

𝑅𝑇
)
− 𝑒

(
−𝛼𝑎,𝑖𝑧𝐹𝜂𝑖

𝑎𝑐𝑡

𝑅𝑇
)
] (33) 

donde: 

• 𝑗𝑖: densidad de corriente que circula por el electrodo (i = cátodo o ánodo), en A m-

2. 

• 𝑗𝑜,𝑖: densidad de corriente de intercambio en el electrodo, en A m-2. 

• 𝛼𝑐,𝑖: coeficiente de transferencia para la semirreacción en el electrodo en el sentido 

de la reducción. 

• 𝛼𝑎,𝑖: coeficiente de transferencia para la semirreacción en el electrodo en el sentido 

de la oxidación. 

• 𝑧: número de electrones transferidos. 

• 𝑅: constante de los gases ideales, que es igual a 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura de operación, en K. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝜂𝑖
𝑎𝑐𝑡: sobrepotencial de activación en el electrodo, en V. 
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La corriente de intercambio es una medida de qué tan rápida es una reacción 

electroquímica y se puede estimar a partir de estudios de laboratorio o a escala piloto 

para estas celdas. El factor 𝛼𝑐 se asume similar a 𝛼𝑎 e igual a 0,5 para la mayoría de los 

procesos electroquímicos [28]. Sin embargo, existen estudios donde se reportan valores 

bajos de coeficientes de transferencias en electrolitos con una alta conductividad [39].  

Conociendo la corriente de operación de la celda se pueden determinar los 

sobrepotenciales de activación por un ajuste de parámetros. Además, los coeficientes de 

transferencia deben satisfacer la siguiente relación [10]: 

𝛼𝑐 + 𝛼𝑎 = 1 (34) 

donde: 

• 𝛼𝑐: coeficiente de transferencia para la semirreacción en el electrodo en el sentido 

de la reducción. 

• 𝛼𝑎: coeficiente de transferencia para la semirreacción en el electrodo en el sentido 

de la oxidación. 

Para encontrar las densidades de corriente de intercambio y los coeficientes de 

transferencia se toma un set de mediciones experimentales de densidades de corrientes 

de operación versus potencial aplicado para cada electrodo, para luego construir una 

tabla de datos de densidades de corriente de operación versus sobrepotencial. Luego de 

esto se calculan las densidades de corriente teóricas a partir de la Ecuación (33) y se 

hace un ajuste de parámetros para encontrar la densidad de corriente de intercambio 

teórica y los coeficientes de transferencia. Se puede determinar la dependencia de la 

corriente de intercambio respecto a la temperatura realizando un ajuste de tipo Arrhenius. 

Dado que no se encontraron datos bibliográficos para densidades de corriente versus 

potencial en cada electrodo, para determinar las densidades de corriente de intercambio 

en el sistema de estudio de electrólisis de sales fundidas, se tomó la información 

reportada para el voltaje de celda en función de la temperatura y la densidad de corriente 

promedio en ambos electrodos [40] y se determinó la suma de los sobrepotenciales de 

activación usando la Ecuación (20), calculando las pérdidas óhmicas, despreciando los 

sobrepotenciales de concentración  y despejando el término de interés. 

3.6. Pérdidas por sobrepotencial de concentración  

Las pérdidas por sobrepotencial de concentración se relacionan con el transporte de los 

iones hacia la superficie de los electrodos, lo que conlleva un gasto de energía del 

sistema. Esta cantidad se puede determinar a partir de la siguiente relación: 

|𝜂𝑒𝑙𝑒𝑐
𝑐𝑜𝑛 | = |𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐 − 𝐸 𝑢𝑙𝑘| (35) 

donde: 

• 𝜂𝑒𝑙𝑒𝑐
𝑐𝑜𝑛 : sobrepotencial de concentración, en V. 
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• 𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐: potencial de Nernst medido en la superficie del electrodo, en V. 

• 𝐸 𝑢𝑙𝑘: potencial de Nernst medido en el bulk o seno de la solución, en V. 

El flux por difusión de una especie en una solución se puede representar a partir de la 

primera ley de Fick [41]: 

|𝑁𝑖| = −𝐷𝑖∇𝐶𝑖 (36) 

donde: 

• 𝑁𝑖: flux de la especie i, en mol m-2 s-1. 

• 𝐷𝑖: coeficiente de difusión de la especie i, en m2 s-1. 

• ∇𝐶𝑖: gradiente de concentración de la especie i, en mol m-3. 

El flux mide la cantidad de moles de especies que fluyen a través de una unidad de área 

durante una unidad de tiempo. Es posible relacionar el flux de una especie en la celda 

con la corriente que circula a través de esta a partir de la ecuación de Faraday [10]: 

|𝑁𝑖| =
|𝑗𝑖|

𝑧𝑖𝐹
 (37) 

donde: 

• 𝑁𝑖: flux de la especie i, en mol m-2 s-1. 

• 𝑗𝑖: densidad de corriente asociada a uno de los electrodos, en A m-2. 

• 𝑧𝑖: número de electrones transferidos durante la reacción de oxidación/reducción 

de la especie i. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

Conociendo la densidad de corriente de operación en los electrodos, se estimó el flux de 

las especies hacia los electrodos. Con esto, se determinó el perfil de concentraciones de 

las especies. Luego se obtuvo la función de concentración respecto a la distancia al 

electrodo y con esta la concentración de la especies en la superficies de los electrodos, 

para así estimar los sobrepotenciales de concentración. 

El procedimiento para estimar la concentración de las especies en las superficies de los 

electrodos en primer lugar consideró el uso de coordenadas cilíndricas, dada la geometría 

del sistema de estudio, como muestra la Figura 11. Además, en el eje radial se escogió 

el cero en el sistema de referencia en el centro del reactor.  
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Figura 11. Esquema de coordenadas cilíndricas usada como sistema de referencia. 

Luego de fijar el sistema de referencia, es necesario encontrar una expresión para la 

concentración en función del eje radial. Para esto, se consideró la segunda ley de Fick 

[24]: 

 𝐶𝑖

 𝑡
= 𝐷𝑖

 2𝐶𝑖

  2
 

(38) 

donde: 

• 𝐶𝑖: concentración de la especie i, en mol m-3. 

• 𝑡: tiempo, en s. 

• 
𝑑2𝐶𝑖

𝑑𝑟2 : gradiente de concentración de la especie i, en mol m-3. 

• 𝐷𝑖: coeficiente de difusión de la especie i, en m2 s-1. 

Considerando que el sistema en estudio opera en estado estacionario se tiene que: 

 𝐶𝑖

 𝑡
= 0 (39) 

Se puede encontrar la expresión de la concentración de la especie de interés en función 

del eje radial, la cual corresponde a la siguiente expresión [24]: 

𝐶𝑖( ) =
𝐾1

𝐷𝑖
ln  + 𝐾2 (40) 

donde: 

• 𝐶𝑖( ): concentración de la especie i en función de la coordenada radial, en mol m-

3. 

•  : radio, en m. 

• 𝐾1: constante de integración del problema. 

• 𝐾2: constante de integración del problema. 

Derivando la Ecuación (40) respecto al radio se obtuvo lo siguiente: 
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 𝐶𝑖

  
=

𝐾1

𝐷𝑖

1

 
 (41) 

La que se reemplaza en la Ecuación (36): 

|𝑁𝑖| = −𝐷𝑖 (
𝐾1

𝐷𝑖

1

 
) (42) 

Como se aprecia en la ecuación anterior, es necesario determinar el valor de la constante 

de integración. Para esto, se evaluó la Ecuación (40) en dos límites: el primero en la 

superficie del electrodo, mientras que el segundo en el seno o bulk de la solución. A 

continuación, se presenta el desarrollo para determinar la concentración en la superficie 

del cátodo para el ion litio (en el caso del cloruro se sigue un procedimiento similar):  

𝐶𝐿𝑖+( 𝑐) = 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝 =
𝐾1

𝐷𝐿𝑖+
ln( 𝑐) + 𝐾2 (43) 

𝐶𝐿𝑖+( 𝑐 − 𝛿) = 𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 =
𝐾1

𝐷𝐿𝑖+
ln( 𝑐 − 𝛿) + 𝐾2 (44) 

donde: 

• 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝: concentración molar del ion litio en la superficie del cátodo, en mol m-3. 

• 𝐷𝐿𝑖+: coeficiente de difusión del ion litio, en m2 s-1. 

•  𝑐: radio del cátodo, en m. 

• 𝛿: espesor de la capa límite, en m. 

• 𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘: concentración molar del ion litio en el seno de la solución, en mol m-3. 

Despejando K1 de las dos ecuaciones anteriores: 

𝐾1 =
(𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 − 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝)𝐷𝐿𝑖+

ln
 𝑐 − 𝛿

 𝑐

 (45) 

Reemplazando la constante K1 en la Ecuación (42) se obtiene: 

|𝑁𝐿𝑖+| = 𝐷𝐿𝑖+ (
(𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 − 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝)

ln
 𝑐

 𝑐 − 𝛿

1

 
) (46) 

donde: 

• 𝑁𝐿𝑖+: flux del ion litio desde el seno de la solución a la superficie del cátodo, en mol 

m-2 s-1. 

Para relacionar el flux con la corriente que circula por la celda se evaluó el flux en la 

superficie del cátodo, que es donde se produce la reacción. Así se tiene que: 
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|𝑗𝑐|

𝐹
= 𝐷𝐿𝑖+ (

(𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 − 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝)

ln
 𝑐

 𝑐 − 𝛿

1

 
) (47) 

donde: 

• 𝑗𝑐: densidad de corriente catódica, en A m-2. 

De manera análoga para el ánodo: 

|𝑗𝑎|

2𝐹
= 𝐷𝐶𝑙− (

(𝐶𝐶𝑙−,𝑠𝑢𝑝 − 𝐶𝐶𝑙−, 𝑢𝑙𝑘)

ln
 𝑎

 𝑎 + 𝛿

1

 
) (48) 

De la expresión anterior se aprecia que es necesario conocer el espesor de la capa límite. 

Para determinar este término se expresa el flux en función del coeficiente global de 

transferencia de masa [25]: 

|𝑁𝐿𝑖+| = 𝑘𝑐,𝐿𝑖+(𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 − 𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝) (49) 

donde: 

• 𝑘𝑐,𝐿𝑖+: coeficiente global de transferencia de masa del ion litio, en m s-1. 

Igualando las Ecuaciones (46) y (49) se deduce que: 

𝑘𝑐,𝐿𝑖+ =
𝐷𝐿𝑖+

( 𝑐 ln
 𝑐

 𝑐 − 𝛿
)

 (50) 

Para el caso del cloruro la expresión queda de la siguiente forma: 

𝑘𝑐,𝐶𝑙− =
𝐷𝐶𝑙−

( 𝑎 ln
 𝑎 + 𝛿

 𝑎
)

 (51) 

La Ecuación (50) indica que es necesario conocer el coeficiente global de transferencia 

de masa. Para esto se ocupó el adimensional de Sherwood [25]: 

𝑆 =
𝑘𝑐𝐿

𝐷𝑖
 (52) 

donde: 

• 𝑆 : número de Sherwood. 

• 𝑘𝑐: coeficiente global de transferencia de masa, en m s-1. 

• 𝐿: largo característico, en m. 

• 𝐷𝑖: coeficiente de difusión de la especie i, en m2 s-1. 
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A su vez, es necesario establecer correlaciones que involucran el uso de otros 

adimensionales para determinar el número de Sherwood. En el caso de electrodos 

cilíndricos para electrólisis de sales fundidas para la producción de litio no existen 

estudios de transferencia de masa en el sistema de estudio, por lo que se ocupó la 

correlación más parecida a la de interés, la cual es válida para electrodos cilíndricos 

rotatorios en sales fundidas [42]:   

Para régimen turbulento (Re > 2.000): 

𝑆 = 0,079(𝑅𝑒0,7)(𝑆𝑐0,356) (53) 

Para régimen laminar: 

𝑆 = 0,97(𝑅𝑒0,64)(𝑆𝑐0,33) (54) 

donde:  

• 𝑆 : número de Sherwood. 

• 𝑅𝑒: número de Reynolds. 

• 𝑆𝑐: número de Schmidt. 

Los números de Schmidt y de Reynolds se determinaron mediante las siguientes 

expresiones, respectivamente [25]: 

𝑆𝑐 =
𝜐

𝐷
 (55) 

donde: 

• 𝑆𝑐: número de Schmidt. 

• 𝐷: coeficiente de difusión, en m2 s-1. 

• 𝜐: viscosidad cinemática, en m2 s-1. 

𝑅𝑒 =
𝑣𝑒𝐷𝑡𝑢 

𝜐
 (56) 

donde: 

• 𝑅𝑒: número de Reynolds. 

• 𝑣𝑒: velocidad de circulación del fluido, en m s-1. 

• 𝐷𝑡𝑢 : diámetro de la tubería donde circula el fluido, en m. 

• 𝜐: viscosidad cinemática, en m2 s-1. 

Suponiendo que no existen pérdidas de carga significativas en el fluido cuando este 

ingresa a la celda, se modeló la celda como una tubería de un diámetro mayor y así poder 

calcular el adimensional de Reynolds para el flujo dentro de la celda. De manera similar, 

conociendo la temperatura y composición de la sal fundida se calculó la viscosidad 

cinemática del eutéctico [27]. En el caso de los coeficientes de difusión, estos se 
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estimaron a partir de los coeficientes de difusión de los iones tanto en el LiCl como en el 

KCl, dado que no existen datos reportados para los coeficientes en el eutéctico. 

Las viscosidades y los coeficientes de difusión de los iones usados en la determinación 

de los adimensionales se reportan en bibliografía [27][12]. Cabe destacar que los 

coeficientes de difusión no cambian apreciablemente con la variación de la composición 

del eutéctico producto de la generación de litio metálico, por lo que sólo se reportan en 

función de la temperatura. Como se considera que la celda opera a temperatura 

constante, los coeficientes de difusión son constantes. Además, dado que los coeficientes 

de difusión de los iones no se encuentran reportados en el eutéctico, como supuesto se 

tomó que los coeficientes de difusión se aproximan a los de los iones en el LiCl y KCl 

fundido. 

Finalmente, una vez calculado el número de Sherwood, se determinó el coeficiente global 

de transferencia de masa y con este se calculó el espesor de la capa límite. Estos valores 

se reemplazan en las Ecuaciones (47) y (48) para encontrar las concentraciones de los 

iones en la superficie de los electrodos y así mediante la Ecuación (35) determinar los 

sobrepotenciales de concentración.  

De esta manera, los sobrepotenciales de activación en cada electrodo se pueden escribir 

como sigue: 

𝜂𝑖
𝑐𝑜𝑛𝑐 = −

𝑅𝑇

𝐹
ln (1 −

𝑗𝑖
𝑗𝑙 𝑚,𝑖

) (57) 

donde: 

• 𝜂𝑖
𝑐𝑜𝑛𝑐: sobrepotencial de concentración asociado al electrodo, en V (i=cátodo o 

ánodo). 

• 𝑅: constante de los gases ideales, que es igual a 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura de operación, en K. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝑗𝑖: densidad de corriente en el electrodo, en A m-2 (i=cátodo o ánodo). 

• 𝑗𝑙 𝑚,𝑖: densidad de corriente límite asociada a la reacción que ocurre en el 

electrodo, en A m-2 (i=cátodo o ánodo). 

La suma de ambos sobrepotenciales de concentración corresponderá a la pérdida total 

por concentración. 

3.7. Pérdidas por resistencias óhmicas  

Esta pérdida se relaciona con la resistencia que ejercen los distintos componentes del 

circuito eléctrico al paso de la corriente. En la Figura 12 se aprecia un esquema 

simplificado que representa las principales resistencias presentes: los electrodos, el 

electrolito y el sistema que cierra y conecta los componentes del circuito. 
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Figura 12. Esquema pérdidas óhmicas tanto en el electrolito, como en el resto del circuito de la celda. 

La caída de voltaje por resistencias óhmicas se calculó a partir de la siguiente ecuación 

[28]: 

𝑉 = 𝐼 ∑𝑅𝑘

𝑘

 (58) 

donde: 

• 𝑉: caída de potencial por resistencias óhmicas, en V.  

• 𝐼: corriente que circula por el circuito, en A. 

• 𝑅𝑘: suma de las resistencias de los distintos componentes del circuito, en Ω. 

Además: 

∑𝑅𝑘

𝑘

= ∑
𝑡𝑘

𝜎𝑘𝐴𝑘
𝑘

 (59) 

donde: 

• 𝑡𝑘: largo del camino que recorre la corriente del componente k del circuito, en m. 

• 𝜎𝑘: conductividad del componente k, en S m-1. 

• 𝐴𝑘: es el área transversal al camino que recorre la corriente, en m2. 

En el caso de los electrodos, el camino que recorre la corriente corresponde al largo de 

los electrodos, mientras que para el electrolito este término corresponde a la distancia 

entre los electrodos. Ambos valores son parámetros conocidos para el diseño de una 

celda. Las conductividades del electrolito y de cada uno de los electrodos se encuentran 

reportados en bibliografía [43][44][45]. 

Simulando la Ecuación (20) en Matlab, considerando todas las ecuaciones, variables y 

datos bibliográficos pertinentes, se determinó la relación entre la temperatura de 

operación, las concentraciones de los iones en el eutéctico, el diseño de la celda, el 

potencial y la corriente que circula por el sistema. 
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3.8. Balance de energía en el sistema de electrólisis de sales fundidas 

La celda de electrólisis de sales fundidas junto con el decantador y el sistema de tuberías 

se representan en la Figura 13. En este esquema se visualiza que se debe calentar 

previamente el flujo de eutéctico que ingresa al sistema hasta su temperatura de fusión. 

Dicha transferencia de calor se lleva a cabo en el decantador. Cabe destacar que se 

agrega este flujo para reponer la cantidad de litio metálico que se produce en la celda de 

electrólisis.  

 

Figura 13. Esquema de celda de electrólisis de sales fundidas, decantador y sistema de tuberías. 

En primer lugar, se determinó el calor necesario para elevar la temperatura de la sal de 

cloruro de litio que ingresa al decantador hasta el punto de fusión del eutéctico. Esto se 

realizó usando la Ecuación (60) asumiendo que el calor específico se mantiene constante 

en el rango de temperatura:  

𝑄1̇ = 𝑚̇1 (𝐶𝑝𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 − 273)) (60) 

donde: 

• 𝑄1̇: flujo de calor que se aplica sobre el cloruro de litio que ingresa al sistema de 

sales fundidas, en W. 

• 𝑚̇1: flujo molar de cloruro de litio que ingresa al sistema de sales fundidas, en mol 

s-1. 

• 𝐶𝑝𝐿𝑖𝐶𝑙: calor específico de cloruro de litio, en J mol-1 K-1. 

• 𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜: temperatura de fusión del eutéctico, en K. 

Cabe destacar que la temperatura de cambio de fase del eutéctico es función de la 

fracción molar de LiCl en la mezcla binaria, la cual es un parámetro de operación 

conocido. A partir de la producción de litio metálico en la celda de electrólisis se estimó 

por balance de masa el flujo de LiCl que debe ingresar. Los valores para las entalpía 

estándar y calor específico se reportan en bibliografía [27][46].   
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De manera similar se determinó el flujo de calor necesario para calentar el eutéctico que 

ingresa al sistema cuando una celda individual comienza a operar. Dado que el reactor 

opera en estado estacionario esta energía sólo se debe suministrar cada vez que el 

equipo se detiene por mantenciones y se coloca en funcionamiento nuevamente. Esto se 

explicita en la siguiente ecuación: 

𝑄2̇ = 𝑚̇2 (𝐶𝑝𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜(𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 − 273)) (61) 

donde: 

• 𝑄2̇: flujo de calor que se aplica sobre el eutéctico que ingresa al sistema de sales 

fundidas una vez que se comienza a operar el equipo, en W. 

• 𝑚̇2: flujo molar de mezcla de sal fundida que ingresa al sistema de sales fundidas 

una vez que se comienza a operar el equipo, en mol s-1. 

• 𝐶𝑝𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜: calor específico del eutéctico en estado sólido, en J mol-1 K-1. 

• 𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜: temperatura de fusión del eutéctico, en K. 

Por otro lado, es necesario realizar el balance de calor en la celda de electrólisis de sales 

fundidas para determinar si se debe calentar o enfriar el reactor para que este opere a 

temperatura constante. Los flujos de calor considerados se esquematizan en la Figura 

14.  

 

Figura 14. Flujos de calor considerados para el balance de energía en la celda de electrólisis de sales fundidas. 

Para la figura anterior: 

• 𝑄̇3 corresponde al flujo de calor de reacción asociado a la formación del litio 

metálico, según la Ecuación (2). 

• 𝑄̇4 es el flujo de calor que calienta la celda por efecto Joule. 

• 𝑄̇5 es el flujo de calor que se pierde por convección con el aire. 

• 𝑄̇6 es el flujo de calor que la celda transfiere por radiación. 

• 𝑄̇7 es el flujo de calor asociado a las entalpías de los flujos de entrada y salida del 

reactor. 

Para calcular 𝑄̇3 se usó la siguiente ecuación: 
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𝑄3̇ = 𝑚̇3 (∑𝐻𝑝 − ∑𝐻𝑟) (62) 

donde 

• 𝑄3̇: flujo de calor por reacción asociado a la formación del litio metálico, en W. 

• 𝑚̇3: flujo de litio metálico producido en una celda, en mol s-1. 

• 𝐻𝑝: entalpía de los productos, que en este caso se asumen cercanas a cero, en J 

mol-1. 

• 𝐻𝑟: entalpía de los reactantes, que es igual a la entalpía de formación del LiCl a la 

temperatura de operación, en J mol-1. 

Considerando la Ecuación (2) y tomando como supuestos que tanto los calores 

específicos del cloro gaseoso y del litio metálico como las entalpías de cambio de fase 

son constantes en el rango de temperaturas, el flujo de calor asociado será igual a la 

diferencia entre las entalpías de los productos (litio metálico y cloro gaseoso). La entalpía 

de formación del cloruro de litio a la temperatura de operación del equipo se calculó de 

la siguiente forma: 

𝐻𝐿𝑖𝐶𝑙 = 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛 (63) 

 donde: 

• 𝐻𝐿𝑖𝐶𝑙: entalpía de formación del LiCl, J mol-1. 

• 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛: entalpía de fusión del cloruro de litio, en J mol-1. 

En el caso del litio metálico, su entalpía se determinó a partir de la siguiente expresión: 

𝐻𝐿𝑖 = 𝐶𝑝𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 𝑇1 + 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛,𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 + 𝐶𝑝𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜 𝑙 𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑇2 (64) 

donde: 

• 𝐻𝐿𝑖: entalpía asociada a la formación del litio metálico fundido a la temperatura de 

operación de la celda, en J mol-1. 

• 𝐶𝑝𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜: calor específico del litio metálico en estado sólido, en J mol-1 

K-1. 

•  𝑇1: diferencia de temperatura entre las condiciones estándar, que son 298 K y la 

temperatura de fusión del litio metálico, en K. 

• 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛,𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜: entalpía de cambio de fase del litio metálico, en J mol-1. 

• 𝐶𝑝𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 𝑚𝑒𝑡á𝑙𝑖𝑐𝑜 𝑙 𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜: calor específico del litio metálico fundido, en J mol-1 K-1. 

•  𝑇2: diferencia de temperatura entre la temperatura de fusión del litio metálico y la 

temperatura de operación de la celda, en K. 

El calor específico del litio metálico sólido es igual a 24,77 J mol-1 K-1 [47], la entalpía de 

fusión de este equivale a 45.000 J kg-1 K-1 y el calor específico del litio metálico fundido 

es de 4.169 J kg-1 K-1 [48]. Por otro lado, el calor específicos del cloro gaseoso equivale 



 

37 

 

a 33,91 J mol-1 K-1 [47]. Por último, la entalpía del cloruro de litio fundido se encuentra 

reportado en bibliografía y también se asumió que no cambia apreciablemente con la 

temperatura [27]. El signo de este valor determina si este flujo contribuye a calentar o 

enfriar la celda. 

Por otra parte, 𝑄̇4 se determinó a partir de la Ecuación (23). En este caso, este término 

contribuye a calentar la celda. 

Para la determinación de 𝑄̇5 se consideró la transferencia de calor desde el interior de la 

celda hasta el aire como una suma de resistencias, tal y como muestra la Figura 15. 

 

Figura 15. Representación de la suma de resistencias para determinar el flujo de calor transferido con el aire por 
convección, donde: (1) es el electrolito; (2) es el espesor de la celda; (3) es el espesor del material refractario y (4) es 

el aire. 

Para estimar el coeficiente de convección del eutéctico se consideró convección forzada 

pues este ingresa a la celda debido a la energía que suministra una bomba al fluido. En 

primer lugar, se calculó el número de Prandtl a partir de la Ecuación (65) [25]: 

𝑃 =
𝐶𝑝𝜇

𝑘
 (65) 

donde: 

• 𝑃 : número de Prandtl. 

• 𝐶𝑝: calor específico del eutéctico, en J kg-1 K-1. 

• 𝜇: viscosidad dinámica del eutéctico, en kg m-1 s-1. 

• 𝑘: conductividad térmica del eutéctico, en J m-1 s-1 K-1. 

Cabe destacar que los valores para estimar este adimensional se encuentran reportados 
en bibliografía [27]. Luego, se calculó el número de Nusselt para el eutéctico. Se asume 
que, dada la geometría de la celda, la fórmula para determinar este adimensional es 
análoga al caso de un flujo laminar completamente desarrollado en un tubo para el caso 
de temperatura superficial constante (si es que el valor del número de Reynolds es acorde 
a este supuesto) [25]: 
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𝑁𝑢 = 3,66 +
0,06 (

𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎

 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
) 𝑅𝑒𝑃 

1 + 0,04 (
𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎

 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
𝑅𝑒𝑃 )

2/3
 (66) 

donde: 

• 𝑁𝑢: número de Nusselt. 

• 𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: diámetro de la celda, en m. 

•  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: altura del reactor, en m. 

• 𝑅𝑒: número de Reynolds. 

• 𝑃 : número de Prandtl. 

Finalmente, con el número de Nusselt se determinó el coeficiente de convección [25]: 

𝑁𝑢 =
 𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎

𝑘
 (67) 

donde: 

• 𝑁𝑢: número de Nusselt. 

•  : coeficiente de convección, en J m-2 s-1 K-1. 

• 𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: diámetro de la celda, en m. 

• 𝑘: conductividad térmica del eutéctico, en J m-1 s-1 K-1. 

Por otro lado, para determinar la resistencia asociada al espesor de la celda se necesita 

la conductividad térmica del material, que en este caso corresponde a acero inoxidable 

316 que se usa para la construcción de reactores que trabajan a altas temperaturas por 

su estabilidad [45]7. De la misma forma, para estimar la resistencia asociada al refractario, 

se escogió el material PCOCAST 135SK que se ocupa en hornos de fundición en la 

industria del aluminio, que también operan a altas temperaturas [49].  

Por último, se calcula el coeficiente de convección del aire. Para este caso, se consideró 

que la transferencia es por convección natural dado que el aire externo a las celdas no 

está sometido a efectos forzados. En primer lugar, se determinó el número de Grashof 

[25]: 

𝐺 =
𝑔𝛽(𝑇𝑠 − 𝑇𝑖𝑛𝑓) 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎

3

𝑣2
 

(68) 

donde: 

• 𝐺 : número de Grashof. 

• 𝑔: aceleración de gravedad, cuyo valor es 9,8 m s-2. 

 

7 El acero inoxidable tiene una alta estabilidad térmica debido a su contenido de cromo, níquel y 
manganeso.  
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• 𝛽: coeficiente de expansión volumétrica, que equivale a T-1 para gases ideales, en 

K-1. 

• 𝑇𝑖𝑛𝑓: temperatura del aire, en K. 

• 𝑇𝑠: temperatura en la superficie del material refractario, en K.  

•  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: altura de la celda, en m. 

• 𝜐: viscosidad cinemática, en m2 s-1. 

Se asumió que la temperatura del aire es constante e igual a 298 K y que este se 

comporta como un gas ideal. Las propiedades del aire se encuentran en bibliografía [50].  

Posterior a esto, se calculó el número de Rayleigh a partir de la siguiente relación [25]: 

𝑅𝑎 = 𝐺 𝑃  (69) 

donde: 

• 𝑅𝑎: número de Rayleigh. 

• 𝐺 : número de Grashof. 

• 𝑃 : número de Prandtl. 

El número de Prandtl para el aire a 298 K se encuentra en bibliografía [50]. Luego, se 

calculó el número de Nusselt del aire a partir de la siguiente ecuación [25]: 

𝑁𝑢 =

(

 
 
 

0,82 +

(

 
 0,387𝑅𝑎1/6

(1 + (
0,492
𝑃 )

9/16

)

8/27

)

 
 

)

 
 
 

2

 (70) 

Esta relación se puede ocupar cuando se cumple que: 

𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 ≥
3  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎

𝐺 1/4
 (71) 

donde: 

• 𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎: diámetro de la celda junto con el espesor del material refractario, 

en m. 

•  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: altura de la celda, en m. 

• 𝐺 : número de Grashof. 

Tanto el espesor de la celda como el del material refractario se determinaron de forma 

arbitraria dado que en la patente de la tecnología de electrólisis de sales fundidas para la 

obtención de litio metálico no se reporta esta información. Se escogieron arbitrariamente 

los espesores tanto para la celda como para el material refractario, que son de 10 cm y 

30 cm, respectivamente. Finalmente, con la Ecuación (67) se calculó el coeficiente de 

convección del aire. 
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Una vez estimados todos los valores anteriores, se calculó el flujo de calor transferido 

como una suma de resistencias, donde se cumple que: 

𝑄̇5 =
𝑇𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 − 298

𝑅1 + 𝑅2 + 𝑅3 + 𝑅4
 (72) 

donde: 

• 𝑄̇5: flujo de calor que se pierde por convección con el aire, en W. 

• 𝑇𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛: temperatura de operación del reactor, en K. 

• 𝑅1: resistencia a la transferencia de calor asociada al eutéctico, en K W-1. 

• 𝑅2: resistencia a la transferencia de calor asociada al espesor de la celda, en K W-

1. 

• 𝑅3: resistencia a la transferencia de calor asociada al refractario, en K W-1. 

• 𝑅4: resistencia a la transferencia de calor del aire, en K W-1. 

A su vez, las resistencias de cada una de las secciones se definen como: 

𝑅1 =
1

2𝜋 𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑒𝑢𝑡
 (73) 

𝑅2 =
ln

 𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 

 𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
 

2𝜋 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎𝑘𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
 

(74) 

𝑅3 =

ln
 𝑒𝑥𝑡,𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜 

 𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
 

2𝜋 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎𝑘𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜
 

(75) 

𝑅4 =
1

2𝜋 𝑒𝑥𝑡,𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜 𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑎𝑖𝑟𝑒
 (76) 

donde: 

•  𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: radio de la celda hasta su pared interna, en m. 

•  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: altura del reactor, en m. 

•  𝑒𝑢𝑡: coeficiente de convección del eutéctico, en W m-2 K-1. 

•  𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 : radio externo de la celda, en m. 

• 𝑘𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: conductividad térmica de la celda de acero inoxidable, en W m-1 K-1. 

•  𝑒𝑥𝑡,𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜 : radio externo del material refractario, en m. 

• 𝑘𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜: conductividad térmica del material refractario, en W m-1 K-1. 

•  𝑎𝑖𝑟𝑒: coeficiente de convección del aire, en W m-2 K-1. 

En estado estacionario, el flujo de calor calculado será igual a 𝑄̇5 para cada una de las 

secciones definidas previamente, lo que permite determinar el perfil de temperaturas en 

el eje radial. 
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Por otro lado, para la estimación de 𝑄̇6, que es el flujo de calor que pierde la celda por 

radiación, se consideró la Ecuación (77): 

𝑄̇6 = 𝜎𝜀𝐴(𝑇𝑜𝑝
4 − 2984) (77) 

donde:  

• 𝑄̇6: flujo de calor que la celda transfiere por radiación, en W. 

• 𝜀: emisividad del material refractario. 

• 𝐴: área de transferencia de la pared externa del refractario, en m2. 

• 𝜎: constante de Stefan-Boltzmann, que vale 5,67∙10-8 W m-2 K-4.   

• 𝑇𝑜𝑝: temperatura de la pared externa del refractario, en K.  

Como la emisividad del material refractario no se encuentra reportada, se asumió que 

esta es similar a la de la alúmina, que es el principal componente del PCOCAST 135SK 

(cerca del 40% de este material es alúmina) [49]. La emisividad de la alúmina es función 

de la temperatura, donde su dependencia se representa a partir de la siguiente ecuación 

[51]: 

𝜀𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜(𝑇) = −0,3 7 ln 𝑇 + 2,8288 (78) 

donde: 

• 𝜀𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜(𝑇): emisividad del material refractario PCOCAST 135SK. 

• 𝑇: temperatura de la pared externa del refractario, en K. 

Donde el índice de determinación es de 0,999. Cabe destacar que se despreciaron la 

radiación transferida por el eutéctico mismo dado que los compuestos de litio y el litio 

metálico presentan una baja emisividad [51][52]. Además, la temperatura en la pared 

externa se obtiene a partir del balance de calor por conducción/convección. 

Finalmente, se calculó el flujo de calor asociado a las corrientes que entran y salen del 

reactor a partir de la siguiente relación: 

𝑄̇7 = ∑𝑚𝑜𝑢𝑡̇ 𝐶𝑝𝑖
𝑇𝑜𝑝

𝑖

− ∑𝑚𝑖𝑛̇ 𝐶𝑝𝑘
𝑇𝑖𝑛

𝑘

 (79) 

donde: 

• 𝑄̇7: flujo de calor asociado a las entalpías de los flujos de entrada y salida del 

reactor, en W. 

• 𝑚̇𝑖𝑛: flujo másico de alimentación a la celda, en kg s-1. 

• 𝐶𝑝: calor específico del eutéctico, en J kg-1 K-1. 

• 𝑇𝑖𝑛: temperatura de la alimentación, en K. 

• 𝑇𝑜𝑝: temperatura de operación, en K. 

• 𝑚̇𝑜𝑢𝑡: flujo másico de salida de la celda, en kg s-1. 
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Debido a la diferencia entre las magnitudes de los flujos de entrada y de salida del 

eutéctico en comparación de los flujos de gas y litio metálico en la salida (ver Tabla 5), 

sólo se consideraron las entalpías asociadas a la mezcla binaria que entra y sale del 

reactor. 

Finalmente, el balance de energía en la celda para que esta opere a temperatura 

constante se hizo mediante la siguiente ecuación: 

𝑄𝑡
̇ = ∑𝑄̇𝑖

7

𝑖=3

 (80) 

donde: 

• 𝑄𝑡
̇ : flujo de calor que se debe suministrar o retirar de la celda, en W. 

• 𝑄̇𝑖: flujos de calor calculados anteriormente, en W. 

El signo del valor obtenido a partir de la ecuación anterior determina si la celda debe 

enfriarse o calentarse. Además, cada uno de estos flujos tendrá un signo dependiendo si 

contribuyen a calentar la celda o a enfriarla. 

3.9. Costos de capital y de operación 

La planta de producción de litio metálico estaría ubicada en la zona del Salar del Carmen, 

a 14 km al este de la ciudad de Antofagasta, en la región del mismo nombre. Aquí SQM 

Salar S.A. tiene sus plantas de producción de carbonato de litio e hidróxido de litio, por lo 

que es la zona que la empresa define como la más adecuada para la generación de litio 

metálico [53]. 

Los costos de capital (CAPEX) consideraron los siguientes aspectos: 

• Construcción e instalación de las celdas de electrólisis de sales fundidas, las 
cuales tienen un valor unitario de 13 MM de CLP8. Este costo incluye la validación 
técnica, ingeniería básica y de detalles, además de equipos e infraestructura 
asociada (incluye sala control, tanque de almacenamiento de suministros, 
decantador, etc.). 

• Capital de trabajo9, que se calculó como un porcentaje de los costos de operación. 
Generalmente se encuentra entre el 10% y el 20% de los costos de operación de 
una planta química de procesos [54]. En este caso, se tomó un 15% de los costos 
de operación para determinar este costo. 

 

Por otra parte, los costos de operación (OPEX) abarcan los siguientes puntos: 

 

8 Información proporcionada por Braulio Morales, Ingeniero de Procesos de SQM Salar S.A. 

9 El capital de trabajo se define como el total del dinero invertido en materias primas y suministros en stock; 
productos terminados o semi terminados del proceso de producción; cuentas por cobrar; dinero en efectivo 
para el pago mensual de gastos operativos, como por ejemplo salarios; cuentas por pagar, etc. [54]. 
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• Consumo eléctrico de la planta de electrólisis de sales fundidas: SQM cuenta con 

un precio preestablecido para la electricidad10 proporcionado por el sistema 

interconectado del Norte Grande (SING) de 0,1572 USD kWh-1. A partir del voltaje 

aplicado a una celda unitaria, el número de celdas y la corriente que circula por 

una celda, se determinó el consumo eléctrico usando la siguiente ecuación [55]: 

𝑃𝑡 = 𝑁𝑐𝐼𝑉𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 (81) 

donde: 

o 𝑃𝑡: potencia eléctrica de todo el circuito, en W. 

o 𝑁𝑐: número de celdas. 

o 𝐼: corriente que circula por una celda, en A. 

o 𝑉𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎: voltaje de operación, en V. 

 

Ponderando el precio de la electricidad en KW-h por la potencia eléctrica total se 

calcula el costo de operación respectivo. 

• Consumo de calor: éste está asociado principalmente a la celda y que es resultado 

del balance de calor sobre ella. Si la celda requiere calentarse, se considera que 

este calor se provee a partir de la combustión de gas natural, dado que es la fuente 

de energía fósil de mayor uso en el Salar del Carmen [53]. El precio establecido 

para el gas natural11 por SQM es de 6.998 USD (MM BTU)-1. Si la celda debe 

enfriarse se ocupan refrigerantes para mantener la temperatura de operación del 

equipo. El refrigerante más común usado en la industria es el R-134a12 debido a 

su nulo impacto sobre la capa de ozono y su bajo punto de ebullición, que es de -

26,14 °C a 1,0 atm de presión [56]. El precio de este compuesto es de 2,5 USD 

kg-1 [57]. Las propiedades físicas más relevantes de este refrigerante se presentan 

en el Anexo 8.5. También se debe considerar un gasto de calor para calentar el 

LiCl que se alimenta al decantador para reponer el litio metálico que se genera de 

forma continua y el flujo de calor para volver a calentar el eutéctico que se recircula 

luego de los periodos de mantención y reparación de las celdas. Estos flujos de 

calor se determinaron a partir de la Ecuaciones (60) y (61) y, sabiendo el precio 

del gas natural, se determinó el costo asociado.   

• Costos de transporte de materias primas: en el caso de las sales de potasio y litio 

estos se estiman en 200 USD (tLi2CO3eq)-1. Por otro lado, para el costo de compra y 

transporte de argón es de 851 MCLP por una unidad de 56 litros [58]. A partir del 

volumen de la celda que no contiene mezcla binaria y el número de celdas se tomó 

un consumo semestral de argón y con esto se calculó el gasto anual.   

• Los sueldos: estos se estiman en 500 MUSD año-1, considerando siete personas. 

Este costo incluye capacitaciones, alojamientos, alimentación, transporte, etc. Los 

 

10 Información proporcionada por Braulio Morales, Ingeniero de Procesos de SQM Salar S.A. 

11 Información proporcionada por Braulio Morales, Ingeniero de Procesos de SQM Salar S.A. MM BTU es 
equivalente a 1,055∙109 J. 

12 El nombre del compuesto químico corresponde al 1,1,1,2-Tetrafluoretano. 
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profesionales serían: un jefe de planta, dos jefes de turno, dos operadores líderes 

y dos operadores de turnos 7x713. 

• Costos de mantención y reparación de equipos: se estimaron como un 11% del 

capital de trabajo en el caso de procesos industriales, donde los equipos estén 

sometidos a condiciones de corrosión, como es el caso del sistema de electrólisis 

de sales fundidas [54].  

Para los cálculos se consideró que la planta opera 342 días de manera continua en el 

año, que es un valor promedio para plantas de procesos químicos, como es el caso de 

un reactor de producción de litio metálico [59]. Además, se tomó el valor promedio del 

dólar en el mes de marzo del 2019, que es de CLP 667,68 [60]. 

Por último, es importante destacar que la disposición de las celdas en la planta se 

asemejaría a la configuración típica de una planta de electro obtención presentada en la 

Figura 16, que se considera como la disposición óptima dado que: 

• Las celdas ubicadas en cada banco están conectadas en serie en el circuito. 

• La configuración presentada permite alimentar un electrolito de iguales 

características a cada celda.  

• Se cuenta con un pasillo de circulación entre cada banco. 

 

Figura 16. Configuración geométrica óptima de las celdas en una nave electrolítica [55]. 

  

 

13 Información proporcionada por Braulio Morales, Ingeniero de Procesos de SQM Salar S.A. 

 

Pasillo circulaciónRectificador

Barras conectoras
del rectificador con
cada uno de los dos
bancos de celda

Banco de n-celdas electrolíticas
Barras conectoras
de los dos bancos
paralelos de n
celdas en serie
cada uno
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4. Resultados y discusiones 

4.1. Modelo cero dimensional 

Los valores de los potenciales determinados a partir del modelo a 400 °C, 500 °C y 600 

°C, considerando una eficiencia del proceso de 0,89 y una corriente de 5.000 A, se 

resumen en la Figura 17 y Tabla 19. 

 

Figura 17. Potenciales calculados a partir del modelo cero dimensional a 400 °C, 500 °C y 600 °C. 

Tabla 18. Potencial de celda aplicado sobre una unidad para tres temperatura de operación. 

 
Temperatura de 

operación de 400 / 
°C 

Temperatura de 
operación de 500 / 

°C 

Temperatura de 
operación de 600 / 

°C 

Potencial de celda 
/ V 

13,41 9,46 5,77 

 

Se aprecia que los términos que representan el mayor porcentaje del potencial total de la 

celda corresponden al potencial de Nernst y al sobrepotencial de activación, siendo en 

conjunto mayor al 80% para 400 °C y 500 °C, mientras que para 600 °C son las pérdidas 

óhmicas y el potencial de Nernst los términos más relevantes. Además, para los tres 

casos se cumple que la suma de los sobrepotenciales de concentración es despreciable 
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en comparación al resto de los términos. Por último, conforme la temperatura de 

operación aumenta, el término asociado al potencial de Nernst representa mayor 

importancia en el potencial total de la celda, pues este no cambia apreciablemente su 

valor al aumentar la temperatura. 

El cálculo del potencial de Nernst se presenta en los Anexos 8.6, 8.7 y 8.8. En relación 

con este valor, la Ecuación (88) presentada en el Anexo 8.6 muestra que el potencial 

reversible disminuye levemente con respecto a la temperatura, por lo que el término que 

tiene mayor relevancia en el cambio del potencial de equilibrio al variar la temperatura es 

el asociado al logaritmo (ver Figura 19). 

 

Figura 19. Variación del potencial reversible y del potencial de Nernst en función de la temperatura. 

Con relación al término logarítmico, el efecto de considerar los coeficientes de actividad 

distintos a la unidad en el cálculo del potencial de Nernst se presentan en la Figura 20. 
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Figura 20. Potencial de Nernst del sistema de sales fundidas considerando o no las actividades de las especies en 
solución. 

Como se observa, a una temperatura de 400 °C existe una diferencia de 0,4 V si se 

consideran coeficientes de actividad, que es aproximadamente el 10% del potencial de 

Nernst total. Esto indica que el tomar en cuenta el efecto de la actividad de los iones es 

relevante para el potencial de celda que se aplica sobre el sistema de sales fundidas, 

sobre todo cuando la temperatura de operación es mayor (que es donde el potencial de 

Nernst representa una mayor importancia en el potencial de celda). 

Respecto al coeficiente de actividad, el valor calculado es de 0,03 L mol-1 (ver Anexo 8.7). 

En soluciones ideales (de baja carga iónica y bajas interacciones entre los elementos 

presentes en la solución) este tiende a ser cercano a la unidad, por lo que en soluciones 

de alta carga iónica es razonable que los iones presentes tengan coeficientes de actividad 

distintos a la unidad, lo cual es acorde al resultado obtenido. Sin embargo, una limitación 

en la validez del valor del potencial de Nernst estimado es asumir que todos los 

coeficientes de actividad de los iones son los mismos, pues no tienen por qué presentar 

el mismo comportamiento en una solución de alta carga iónica. Para precisar la 

estimación de los coeficientes de actividad sería necesario desarrollar e implementar 

modelos matemáticos más complejos.   

Por último, el aproximar la solubilidad del cloro gaseoso a la actividad de este es válido 

si se considera que la celda opera en estado estacionario, pues bajo esta condición la 

mezcla binaria debiese estar alcanzar la saturación en cloro.  

El cálculo de los sobrepotenciales de concentración se presenta en el Anexo 8.9. Este 

valor representa menos del 1% del potencial de celda para las tres condiciones 
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presentadas, por lo que se puede afirmar que este término es despreciable en el cálculo 

del potencial de celda. Esto tiene relación con las concentraciones molares tanto del ion 

litio como del ion cloro en la solución: al ser valores tan grandes, los efectos por 

gradientes de concentración entre el seno de la solución y la superficie de los electrodos 

también son pequeños, lo que se traduce en sobrepotenciales de activación bajos. Este 

término podría ser relevante si es que las concentraciones molares de los iones fuesen 

menores. También, al ser concentraciones tan altas, sería esperable que los 

sobrepotenciales de concentración fuesen pequeños si es que se utilizase otra geometría 

de celda de un volumen similar (por ejemplo, un estanque cúbico).    

La Tabla 6 presenta los sobrepotenciales de concentración para el cátodo y para el ánodo 

calculados para una corriente de 5.000 A y temperaturas de 400 °C, 500 °C y 600 °C. 

Tabla 6. Sobrepotenciales de activación a distintas temperaturas. 

Sobrepotencial de 
concentración catódico / V 

Sobrepotencial de 
concentración 

anódico / V 
Temperatura / °C 

0,020 0,007 400 

0,013 0,006 500 

0,010 0,005 600 

Se observa que el sobrepotencial de concentración catódico es mayor al anódico para 

las tres temperaturas escogidas. Esto se debe a que la concentración de ion litio en el 

eutéctico es menor a la de ion cloro, dado que la última depende del flujo molar tanto del 

LiCl como del KCl. Además, como los coeficientes globales de transferencia de masa 

para ambos iones son similares (ver Anexo 8.9), se puede atribuir la diferencia entre los 

valores de los sobrepotenciales a la diferencia de concentración de ambos iones en la 

mezcla binaria.   

Respecto a los supuestos usados para estimar la concentración de los iones en la 

superficie de los electrodos, en primer lugar, se tiene que el número de Reynolds 

calculado representa una sobrestimación del valor real que debiese tener un sistema de 

estas características, dado que existen pérdidas de carga tanto por el ingreso del flujo al 

reactor como del roce producto del contacto del eutéctico con las distintas estructuras de 

la celda. Por ello, dado que el número de Reynolds es pequeño, el diseño de la celda 

(que presentará pérdidas de carga) permite afirmar que el fluido tendrá un régimen 

laminar al interior de ella. Por tanto, la transferencia de masa de los iones hacia la 

superficie de los electrodos está controlada principalmente por difusión y no por 

convección, lo que está acorde a los supuestos considerados. Los valores de los 

espesores de las capas límites están en el orden de los milímetros (para 400 °C son de 

0,15 mm y 0,14 mm para el ion litio y el ion cloro, respectivamente) (ver Anexo 8.9), siendo 

en torno a tres órdenes de magnitud menor a las dimensiones de la celda. Esto corrobora 

el hecho de que el sobrepotencial de concentración tenga un valor pequeño. Con estos 

espesores se construyeron los perfiles de concentración de los iones litio y cloro (ver 
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Anexo 8.10) donde se aprecia que, para el caso del ion litio, existe un cambio importante 

entre la concentraciones en el seno de la solución y la superficie del cátodo, mientras que 

para el ion cloro este cambio es despreciable (para 400 °C, en el caso del ion litio la 

concentración cambia desde los 18,50 mol L-1 en el seno de la solución hasta los 13,19 

mol L-1 en la superficie del cátodo, mientras que para el ion cloro el cambio es desde los 

29,60 mol L-1 en el seno de la solución hasta los 26,04 mol L-1 en la superficie del ánodo). 

La mayor variación de concentración para el ion litio es consistente con el hecho de que 

el sobrepotencial de concentración catódico es mayor al sobrepotencial anódico. 

Además, un espesor de capa límite pequeño implica que la resistencia a la transferencia 

de masa también es baja, lo cual es consistente con el hecho de tener sobrepotenciales 

de concentración pequeños. 

Por otro lado, es posible calcular la corriente límite asociada al sistema (ver Anexo 8.11). 

Para una temperatura de 400 °C, la corriente límite se alcanza cuando el potencial 

aplicado sobre la celda es igual a 38,20 V. Bajo esta condición, la corriente que circula 

por el circuito es de alrededor de 17.500 A y el sobrepotencial de concentración total 

alcanza su valor máximo e igual a 0,753 V, donde 0,722 V corresponden al sobrepotencial 

de concentración catódico. Esto es consistente dado que bajo esta condición la 

concentración del ion litio en la superficie del cátodo es cero y, por tanto, es este electrodo 

el cual presenta efectos de transporte gobernados por la transferencia de masa.  

La Figura 21 presenta la variación del potencial aplicado versus la densidad de corriente 

obtenido a partir de la simulación del modelo cero dimensional. 

 

Figura 21. Variación de la densidad de corriente respecto al potencial aplicado para el sistema de sales fundidas para 
una temperatura de 400 °C. 
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En la Figura 21 se aprecia que es posible trabajar en un amplio rango de potenciales sin 

alcanzar la condición límite, lo que representa una ventaja operacional si es que decidiese 

aumentar el potencial para acelerar la cinética del proceso. Además, gráficamente se 

infiere que la zona de control mixto es prácticamente nula, por lo que la cinética del 

sistema en un amplio rango de potenciales se encuentra controlada por la transferencia 

de carga. 

En relación con las pérdidas óhmicas, en primer lugar, la Tabla 7 resume las resistencias 

de los componentes de la celda de electrólisis de sales fundidas a 400 °C,  500 °C y 600 

°C. El cálculo para 400 °C se presenta en el Anexo 8.12. 

Tabla 7. Resistencias de los componentes considerados a 400 °C, 500 °C y 600 °C. 

Temperatura 
/ °C 

Resistencia 
electrolito /Ω 

Resistencia cátodo /Ω Resistencia ánodo /Ω 

400 3,56∙10-4 9,73∙10-7 9,35∙10-6 

500 2,44∙10-4 1,01∙10-6 9,57∙10-6 

600 1,83∙10-4 1,05∙10-6 9,80∙10-6 

 

Se aprecia que el elemento que presenta la mayor resistencia a todas las temperaturas 

es el electrolito. A pesar de ser una solución de alta carga iónica, si se hace una 

comparación a nivel molecular entre una estructura sólida con altas conductividades 

eléctricas como pueden ser los electrodos de acero y grafito, es esperable que estas 

últimas, al tener redes de conducción definidas, presenten una menor resistencia a la 

transferencia de electrones a través de ellas. Sin embargo, al observar las resistencias a 

mayor temperatura se observa que es el electrolito el que presenta una variación más 

considerable en su resistencia. Nuevamente, dado que la mezcla binaria es un sistema 

líquido, su conductividad se ve más afectada por cambios en la temperatura. Por otro 

lado, se observa que la resistencia de los electrodos aumenta levemente debido a que al 

aumentar la energía cinética de las moléculas que conforman los electrodos, estas vibran 

más rápido y por tanto dificultan el flujo de los electrones a través de ellas.  

La variación de las pérdidas óhmicas en la celda respecto a la temperatura, para una 

corriente de 5.000 A, se presenta en la Figura 22. 
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Figura 22. Variación de las pérdidas óhmicas en la celda en función de la temperatura. 

De la Figura 22 se deduce que el variar la temperatura tiene un efecto significativo sólo 

en disminuir la resistencia del electrolito, no así del resto de los componentes de la celda. 

Por último, las pérdidas calculadas son una subestimación de la pérdida total que tendría 

una celda de electrólisis de sales fundidas dado que se están despreciando todas las 

pérdidas asociadas a los circuitos externos. Si estos se construyesen de materiales con 

una alta conductividad eléctrica, su aporte a las pérdidas totales podría ser 

insignificantes, pero en la práctica su impacto o no dependerá de condiciones de diseño 

que son parte de la ingeniería de detalle y por tanto escapan del alcance de este trabajo. 

También es relevante mencionar que para calcular la resistencia del electrolito no se 

consideró el efecto de las burbujas de cloro gaseoso: un gas tiene una menor 

conductividad que un líquido iónico como lo es el eutéctico, por lo que los valores 

estimados representan una subestimación de la resistencia total del circuito. Por último, 

se debe tener en cuenta que la resistividad del ánodo de grafito no considera el impacto 

de los recubrimientos de alúmina en su capacidad conductora. En particular, la alúmina 

presenta una resistividad de 6,3∙108 Ω m a 500 °C [61], por lo que es un material 

altamente aislante de la corriente eléctrica. Dado que en el diseño de la celda considerado 

sólo la parte del ánodo que no se encuentra sumergida en el eutéctico es la que se 

encuentra recubierta en este material refractario (ver Sección 2.3), se espera que 

recubrimiento no afecte significativamente el valor estimado de la pérdida óhmica 

asociada a este electrodo. Otro factor para tomar en cuenta es el espesor de la capa 

protectora de alúmina, puesto que este no se encuentra especificado. Si este valor fuese 

muy grande, sería necesario realizar estudios para determinar la resistencia eléctrica del 

ánodo. 
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En relación con los sobrepotenciales de activación (el cálculo se encuentra en el Anexo 

8.13), la Figura 24 muestra que la suma de los sobrepotenciales de activación disminuye 

conforme aumenta la temperatura, desde los 7,62 V a 400 °C hasta los 0,89 V a 600 °C, 

lo que representa una reducción de aproximadamente un 88%. Esta tendencia es 

esperable dado que una mayor temperatura implica una cinética más rápida y, por tanto, 

para satisfacer la corriente que circula por el sistema se requiere un menor sobrepotencial 

de activación en ambos electrodos. Por otro lado, los datos experimentales que se usaron 

(ver Anexo 8.13) no muestran una tendencia clara pues se observa que los 

sobrepotenciales de activación disminuyen entre los 513 °C y los 557 °C, mientras que 

entre 557 °C y los 567 °C estos sobrepotenciales aumentan, lo que indica una baja 

correlación para la tendencia esperada de los sobrepotenciales respecto a la 

temperatura. Este comportamiento no es consistente con la fenomenología del proceso 

pues a mayores temperaturas es esperable que la cinética de los electrodos sea más 

rápida, lo que se traduciría en sobrepotenciales de activación menores. Una de las 

razones que podría explicar este cambio en la tendencia de los sobrepotenciales de 

activación es el efecto de la corrosión sobre los electrodos, es decir, que a los 567 °C se 

esté operando en una condición donde la superficie de los electrodos se vea alterada, lo 

que afectaría la cinética de estos y por tanto podría explicar por qué los sobrepotenciales 

de activación aumentan al cambiar la temperatura desde 557 °C a 567°C. Respecto a 

esto, el ánodo de grafito se encuentra recubierto de materiales estables en estas 

condiciones como la alúmina, por lo que es probable que sea el cátodo de acero 

inoxidable el que se vea más afectado por corrosión. Finalmente, no se puede descartar 

que existan errores en la medición de los valores experimentales, por lo que sería 

necesario realizar estudios experimentales para este sistema de sales fundidas. 

En la Figura 23 se observa como varía la suma de los sobrepotenciales de activación en 

función de la densidad de corriente para las tres temperaturas que se tiene información. 

Se aprecia que, para una temperatura constante, estos sobrepotenciales muestran una 

tendencia lineal y una buena correlación entre los datos; sin embargo, también se observa 

que, al variar la temperatura, la tendencia para la suma de los sobrepotenciales de 

activación no es consistente con lo esperado, que es que a mayor temperatura los 

sobrepotenciales de activación disminuyan, lo que se refleja en las pendientes de las 

curvas y que además está acorde a lo discutido en el párrafo anterior.  
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Figura 23. Variación de la suma de los sobrepotenciales de activación en función de la densidad de corriente para 
temperaturas de 513 °C, 557 °C y 567°C. 

Como se presentó en la Sección 3, el sobrepotencial de activación se calculó a partir de 

la Ecuación (33), y esta es función tanto de la densidad de corriente de intercambio como 

de la temperatura de operación. Como en este caso se determinaron la suma de los 

sobrepotenciales de activación para ambos electrodos, no se puede concluir respecto a 

la cinética particular de cada electrodo y la sensibilidad de las densidades de corriente 

de intercambio respecto a la temperatura. Además, tampoco se puede deducir nada 

respecto a cuál de los dos electrodos es el que cambia su cinética más apreciablemente 

al variar la temperatura. En relación con la forma de estimar la suma de los 

sobrepotenciales de activación, se recalca que la ecuación construida es empírica y no 

fenomenológica, por lo que esta no entrega información respecto a la cinética de los 

electrodos en el sistema de electrólisis de sales fundidas. Respecto al supuesto de que 

la relación entre los sobrepotenciales de activación y la temperatura es lineal, este se 

acorde a los resultados presentados en la Figura 21: como el control cinético de la 

reacción será por transferencia de carga, la ecuación de Butler-Volmer representa 

adecuadamente la fenomenología de la reacción, y en esta misma se observa que la 

relación entre la temperatura y los sobrepotenciales es lineal.   

Por último, se destaca que la metodología para estimar la suma de los sobrepotenciales 

de activación a partir de los datos reportados considera que las pérdidas por 

sobrepotenciales de concentración son despreciables, lo que es un supuesto válido si se 

considera como referencia los valores estimados en este trabajo de título. Además, la 

ecuación construida sí es función de la densidad de corriente, por lo que es una relación 

escalable para celdas de distintas dimensiones y geometrías, siempre y cuando los 
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sobrepotenciales de concentración sean despreciables (lo que tiene relación con la 

magnitud y concentración de los iones en el flujo de eutéctico de entrada, así como la 

geometría de la celda).  

Lo expuesto anteriormente representa una limitación en la validez de la suma de los 

sobrepotenciales obtenidos; sin embargo, no existen más datos experimentales 

disponibles para esta tecnología que permitan encontrar el sobrepotencial de activación 

a partir de la Ecuación de Butler-Volmer para cada electrodo. Este punto por tanto es la 

mayor limitación en la validez de los resultados entregados por el modelo cero 

dimensional y es el principal foco de mejora para que el modelo construido prediga de 

forma más exacta el potencial de celda que se debe aplicar en una celda de electrólisis 

de sales fundidas para la obtención de litio metálico.  

 

Figura 24. Variación del sobrepotencial de activación en función de la temperatura para una corriente de 5.000 A. 

Por otra parte, en la Figura 25 se presenta la variación de cada uno de los potenciales en 

función de la temperatura para una corriente circulante de 5.000 A.  
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Figura 25. Variación de los potenciales calculados a partir del modelo cero dimensional en función de la temperatura. 

De esta figura se aprecia que un aumento en la temperatura hace que el potencial 

aplicado sea menor y que las variables más sensibles al cambio de la temperatura son el 

sobrepotencial de activación y las pérdidas óhmicas, pero por sobre todo es el primer 

término el que cambia más bruscamente. El resto de las variables varían 

despreciablemente respecto a la temperatura, por lo que podrían asumirse constantes e 

independientes de esta variable sin caer en errores de exactitud en la determinación del 

potencial total a aplicar. 

A partir del modelo construido se simuló el valor del potencial de celda para las 

condiciones de operación presentadas en la Tabla 8 [14]. 

Tabla 8. Comparación potencial de celda reportado versus el potencial de celda simulado para el sistema continuo de 
electrólisis de sales fundidas [14]. 

Parámetro Valor Unidad 

Corriente de operación 12.000 A 

Temperatura 450 °C 

Área catódica 2 m2 

Área anódica 1,4 m2 

Potencial de celda 
reportado 

7,00 V 

Potencial de celda a partir 
del modelo 

8,65 V 
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El potencial calculado presenta una variación aproximada de un 24% respecto a lo 

reportado en bibliografía para las mismas condiciones de operación. Como se presentó 

en los resultados anteriores, se atribuye esta diferencia principalmente a la estimación de 

los sobrepotenciales de activación. 

Por último, respecto a los alcances del modelo cero dimensional, las principales 

limitaciones de este se relacionan con la fluidodinámica del sistema y las distribuciones 

de corriente y potencial a través de la celda, la cual no es constante en toda la superficie 

de los electrodos en la realidad. Dado que las dimensiones de la celda de electrólisis de 

sales fundidas son pequeñas, este efecto no debiese variar considerablemente los 

resultados; sin embargo, si se decidiese cambiar las dimensiones de la celda, el modelo 

disminuiría su capacidad predictiva del comportamiento del sistema. Otro punto para 

tener en cuenta es que ninguna de las correlaciones usadas en el cálculo de 

adimensionales son específicas para el sistema de sales fundidas, sino que representan 

aproximaciones según la geometría de la celda. Si se quisiera mejorar el modelo sería 

necesario realizar estudios más específicos para esta tecnología, como por ejemplo el 

cálculo de los coeficientes de transferencia de masa y la construcción de correlaciones 

específicas para el sistema de sales fundidas.  

4.2. Balance de energía 

Los resultados presentados a continuación son referentes a una celda individual. Por una 

parte, el flujo de calor necesario para fundir la mezcla binaria que está constantemente 

recirculando en el sistema, así como la energía que debe suministrarse al eutéctico 

alimentado para reponer la cantidad de cloruro de litio que reacciona formando litio 

metálico, se presentan en la Tabla 9. 

Tabla 9. Flujos de calor para elevar la temperatura de la mezcla binaria hasta su temperatura de fusión. 

Término Valor /W 

Flujo de calor que se entrega al eutéctico que se 
recircula en el sistema 

1,51∙105 

Flujo de calor que se entrega al flujo que se alimenta 
para reponer el cloruro de litio consumido 

1,17∙103 

 

Cabe destacar que el primer flujo se debe suministrar solo cuando el equipo se pone en 

operación (siempre y cuando el sistema que incluye la celda individual sea adiabático y 

por tanto las pérdidas de calor sean nulas), mientras que el segundo se debe entregar de 

manera constante en el decantador (que es donde se adiciona el cloruro de litio). El calor 

suministrado es el necesario para que los flujos alcancen la temperatura de fusión del 

eutéctico. Los cálculos asociados se presentan en los Anexos 8.14 y 8.15. 

Por otro lado, los requerimientos energéticos considerados en el balance de calor en la 
celda de electrólisis de sales fundidas a una temperatura de operación de 400 °C se 
presentan en la Tabla 10. 
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Tabla 10. Balance de energía en la celda de electrólisis de sales fundidas a una temperatura de operación de 400 °C. 

Término Valor /W 

Flujo de calor asociado a la reacción de formación de 
litio metálico 

-1,81∙102 

Flujo de calor por efecto Joule -9,16∙103 

Flujo de calor disipado por convección 3,01∙103 

Flujo de calor disipado por radiación 3,70∙103 

Flujo de calor para calentar el eutéctico que ingresa a 
la celda hasta la temperatura de operación de ella 

8,78∙103 

 

El detalle de los cálculos hechos se presentan en el Anexo 8.16. De estos valores los 

primeros dos flujos contribuyen a calentar la celda, mientras que los últimos tres son flujos 

que deben ser suministrados de manera externa al sistema para que esta opere a 

temperatura constante. La suma de estos valores indica que es necesario entregar un 

flujo de calor igual a 6,15∙103 W para que la celda trabaje a una temperatura de 400 °C. 

Los resultados también indican que el flujo que más contribuye a calentar la celda es el 

asociado al efecto Joule, siendo responsable de aproximadamente el 98% del calor 

entregado a la celda. Este valor es consistente con las condiciones de operación de la 

celda, pues la corriente que circula a través del circuito tiene una gran magnitud y la 

producción de litio metálico en una celda es pequeña, por lo que es esperable que el flujo 

de calor asociado al efecto Joule sea considerablemente mayor al asociado a la reacción 

de formación de litio metálico.  

El mayor requerimiento de energía calórica es el asociado a elevar la temperatura del 

eutéctico desde su punto de fusión hasta la temperatura de operación del equipo, 

representando aproximadamente el 57% del requerimiento de calor del equipo. Esto es 

consistente dado que el flujo másico de entrada a la celda es de gran magnitud, por lo 

que calentarlo involucra un alto gasto energético. Por otro lado, las pérdidas de calor por 

radiación representan en torno al 24% del requerimiento de calor de la celda. Esto es 

acorde a las condiciones de operación, dado que la diferencia de temperatura entre la 

celda y el ambiente es de 135,6 °C, lo que es significativo. Es importante destacar que la 

emisividad del material refractario se aproximó a la de la alúmina, que es el principal 

componente de material refractario, por lo que para realizar un análisis más acabado de 

esta celda sería necesario hacer estudios para el emisividad del refractario en particular 

y estudiar el efecto de la temperatura en la emisividad. Finalmente, el flujo de calor 

asociado a la transferencia de calor por convección representan aproximadamente el 

19% del requerimiento energético de la celda, siendo la menor pérdida de calor de todas. 

Respecto a los supuestos considerados, se recalca que asumir que los calores 

específicos del cloruro de litio, cloro gaseoso y litio metálico se asumieron constantes e 

independientes de la temperatura, lo que no se cumple para un sistema real; sin embargo, 
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no existen datos termodinámicos respecto al cambio de las capacidades caloríficas de 

estos compuestos con respecto a la temperatura. Tomando en consideración que la 

magnitud del flujo de metal producido es pequeña en comparación con los flujos de 

entrada, esta aproximación no debiese afectar de manera relevante en los resultados. 

Por último, es importante destacar que los flujos de calor serán función tanto de la 

temperatura de operación como del potencial aplicado. Estas condiciones de operación 

se pueden ajustar de tal manera de encontrar la combinación que minimice el gasto 

energético, lo que se traduciría en una disminución de los costos de operación.  

En la Figura 26 se muestra el perfil de temperatura para el reactor en el eje radial, desde 

el centro de la celda hasta la superficie del material refractario. 

  

Figura 26. Perfil de temperatura de la celda en el eje radial, donde T1 indica la temperatura en el centro del equipo; T2 

es la temperatura en la pared interna del reactor; T3 es la temperatura en la pared externa y T4 es la temperatura en 
la superficie del material refractario. 

Se observa que el descenso de la temperatura desde el centro de la celda hasta la 

superficie de esta es despreciable, lo que permite afirmar que la temperatura del eutéctico 

es prácticamente la de operación en todo el reactor. Además, se aprecia una disminución 

brusca de la temperatura en el material refractario, lo que es consistente con el hecho de 

que si se comparan las resistencia a la transferencia de calor del eutéctico, el acero 

inoxidable y el material refractario, esta última es la que presenta el mayor valor (ver 

Anexo 8.16). En la superficie del equipo la temperatura de este es de aproximadamente 

160°C, lo que implica que para la implementación de esta tecnología es necesario contar 

con las medidas de seguridad adecuadas para los operadores. 
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La Figura 27 muestra que conforme la temperatura de operación de la celda es mayor, 

es necesario suministrar un flujo mayor de calor para mantener este valor constante. Esto 

es consistente pues los flujos de calor que disipan energía de la celda son dependientes 

de la temperatura, por lo que al aumentarla estos también incrementan su magnitud. 

 

Figura 27. Variación del flujo de calor respecto a la temperatura de operación de la celda. 

Por otro lado, la Figura 28 muestra que conforme aumenta la corriente de operación, el 

consumo total de calor de la celda es menor dado que el efecto Joule contribuye en mayor 

magnitud a calentar el sistema. A una corriente de alrededor de 6.400 A el sistema opera 

de manera autógena y si la corriente es mayor, sería necesario enfriar la celda. 
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Figura 28. Variación del flujo de calor asociado a la celda respecto a la corriente para una temperatura de 400 °C. 

En relación con los supuestos usados para que el número de Nusselt calculado a partir 

de la Ecuación (70) sea válida, se debe respetar la desigualdad presentada en la 

Ecuación (71), la cual se cumple para las dimensiones de la celda. Esto valida la relación 

considerada para calcular el número de Nusselt (ver Anexo 8.16).  

4.3. Aprovechamiento energético: matching de calor 

Parte considerable del requerimiento de calor de la celda se relaciona con el aumento de 

la temperatura del eutéctico desde el punto de cambio de fase hasta la temperatura de 

operación de la celda. Por esto, se plantea la posibilidad de realizar un matching de calor 

entre el flujo de eutéctico que sale de la celda con el flujo que ingresa a la misma para 

así disminuir el gasto de calor en la celda, esto para las temperaturas de operación de 

450 °C y 500 °C (ver Tabla 11). El esquema del sistema de sales fundidas junto al 

intercambiador para hacer matching se presenta en la Figura 29. El detalle del cálculo 

realizado se encuentra en el Anexo 8.17. 

Tabla 11. Aprovechamiento de energía por matching de calor y área del intercambiador de calor. 

Temperatura de 
operación de la celda /°C 

Área del intercambiador / 
m2 

Aprovechamiento 
energético por matching 

450 7,44 31,4% 

500 15,65 20,6% 
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Figura 29. Esquema sistema de electrólisis de sales fundidas, considerando matching de calor para calentar el flujo 

de entrada. 

En la Figura 30 se presenta el perfil de temperatura de los flujos involucrados para 450 

°C.  

 

Figura 30. Perfil de temperatura de los flujos a lo largo del intercambiador a una temperatura de operación de 450°C. 
La línea roja representa el flujo que sale del reactor mientras que la azul es el flujo que esta por ingresar a la celda. 
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Como se aprecia en la Figura 30 se escogió una temperatura de acercamiento de 20 °C. 

A pesar de lo bajo de esta diferencia de temperatura, el dimensionamiento de los 

intercambiadores de calor entrega áreas pequeñas, lo que debe principalmente a los altos 

coeficientes de convección de los flujos que pasan por el intercambiador, lo que implica 

que es el equipo mismo el que presenta la mayor resistencia a la transferencia de calor.  

Respecto al aprovechamiento de calor, se observa que para ambos casos es posible 

proporcionar sobre un 20% de la energía térmica que requiere el sistema a partir de 

matching. Además, para una mayor temperatura el aprovechamiento es menor, lo que 

indica que el efecto de realizar matching es menos significativo en el balance de energía 

en la celda conforme la temperatura de operación es mayor. Esto es debido a que a 

temperaturas más altas las pérdidas por convección y principalmente las por radiación 

aumentan. 

Por último, en relación a la ecuación de Petukhov utilizada para determinar el coeficiente 

de fricción que se usa en la ecuación de Nusselt para flujos turbulentos, si bien el número 

de Reynolds del eutéctico en las tuberías no es laminar, tampoco es un flujo turbulento 

completamente desarrollado (eso sería para un valor del adimensional de Reynolds sobre 

10.000), por lo que en estricto rigor sería correcto ocupar relaciones para flujos de 

transición que son más difíciles de desarrollar y que además requieren parámetros 

particulares del sistema de estudio. Por lo anterior, la relación usada es la más adecuada.  

4.4. Condiciones de operación óptimas 

Dado que las condiciones de operación reportadas para el sistema se encuentran dentro 

de un rango de temperaturas y que la corriente que circula por el mismo cambia si es que 

el potencial aplicado varía, se buscan las condiciones de temperatura y corriente que 

minimicen el requerimiento de calor que debe entregarse a la celda y que, además, estén 

dentro del rango de restricciones operacionales para esta tecnología. Para esto, se 

simuló la variación del gasto de energía calórica en la celda entre los 400 °C y los 600 °C 

y una corriente entre 5.000 A y 10.000 A. Los resultados se presentan en la Figura 31.  
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Figura 31. Variación del gasto de calor en la celda respecto a la temperatura y la corriente circulante. La línea 
continua corresponde al lugar geométrico donde el flujo neto de calor es cero. 

Se aprecia que, conforme aumenta la temperatura de operación de la celda el gasto de 
calor de esta es mayor, lo que es consistente con los resultados anteriormente expuestos. 
Además, a mayor corriente de operación la celda tiende a calentarse por efecto Joule, lo 
que reduce el consumo de calor del reactor. Incluso, es posible operar bajo condiciones 
donde sea necesario enfriar la celda para que opere a temperatura constante. Los 
parámetros de operación más adecuadas serán aquellas donde el flujo de calor que se 
debe entregar o remover de la celda sea más cercano a cero, puesto que en esta 
condición no sería necesario suministrar calor ni enfriar el reactor. Para esta elección se 
tomó en cuenta que se pueden alcanzar temperaturas con dos decimales de precisión. 
Todas las condiciones simuladas se presentan en el Anexo 8.18. Se escoge operar a 
6.600 A y una temperatura de 401,51 °C dado que es el valor más cercano a la condición 
de que el reactor opere de forma autógena. Con esto, las características más relevantes 
son: 

• Potencial de celda igual a 16,40 V. Este valor es menor al potencial para el cual 

se alcanza la corriente límite, por lo que bajo estas condiciones no debiese haber 

problemas relacionados con cinéticas controladas por la transferencia de masa. 
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• Producción de 220,45 mol h-1 de litio metálico en cada celda individual, lo que 

implica que se necesita un total de 1.097 celdas para lograr la producción anual 

de litio.  

• Dado que la temperatura de fusión del eutéctico es alrededor de los 380°C, se 

opera bajo una condición en que no existirían problemas por solidificación del 

eutéctico en el reactor. 

• Dado que el litio metálico que se forma se encuentra en un estado líquido, el 

efecto de la magnitud de la corriente en la calidad del depósito no debiese ser un 

factor relevante en la elección de la condición. Sin embargo, el operar a altos 

potenciales de celda hace que las reacciones que ocurren al interior de estas 

sean más violentas. En particular, la evolución del cloro gaseoso podría ser un 

problema si es que se opera bajo las condiciones escogidas. Para estas 

condiciones se generaría un flujo de 110,22 mol h-1 de cloro gaseoso. Tomando 

en cuenta que la distancia entre los electrodos es de 4 cm, se sugiere determinar 

cuál es la tensión que generaría el cloro gaseoso sobre los electrodos para 

descartar problemas mecánicos producto de operar bajo estas condiciones.  

• No se pueden descartar otros problemas propios de la operación misma de esta 

tecnología, lo que requeriría de estudios experimentales del sistema pues el flujo 

de cloro gaseoso podría causar problemas en la operación al entrar en contacto 

con el cátodo.  

• Bajo estas condiciones no sería necesario plantear un matching de calor para 

reducir el consumo de calor del reactor.  

Por último, el criterio para seleccionar las mejores condiciones no consideró criterios 

económicos. Por tanto, para mejorar esta selección podría plantearse realizar un estudio 

sobre las condiciones de operación tomando en cuenta los costos de operación y de 

capital.  

4.5. Evaluación económica 

Los resultados de los costos de capital y los costos de operación para una posible planta 
de producción de litio metálico a partir de la electrólisis de sales fundidas para unas 
condiciones de operación de 16,40 V, 6.600 A y una temperatura de 401,51 °C (condición 
de operación óptima determinada en la Sección 4.4) se presentan en la Tabla 12 y Tabla 
13. 

Tabla 12. Costos de capital del sistema de electrólisis de sales fundidas. 

Parámetro Valor /USD Porcentaje /% 

Capital de trabajo 8,53∙107 78,91 

Costos de instalación y 
construcción 

2,28∙107 21,09 

Total 1,08∙108  
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Tabla 13. Costos de operación del sistema de electrólisis de sales fundidas. 

Parámetro Valor /USD año-1 Porcentaje /% 

Costo electricidad celdas 1,64∙108 28,76 

Costo energía térmica 
celda 

~0 ~0 

Costo de transporte de 
LiCl 

1,57∙107 2,75 

Costo de transporte de 
gas argón 

2,71∙106 0,48 

Sueldos 5,00∙105 0,09 

Costo por calentar el LiCl 
que se ingresa al sistema 

3,77∙108 66,27 

Costos de mantención 9,38∙106 1,65 

Total 5,69∙108  

El detalle de los cálculos se presentan en los Anexos 8.19 y 8.20. Respecto a los costos 

de capital, cabe destacar que tanto el terreno como los derechos municipales no se 

consideran en los costos, dado que SQM Salar S.A. ya cuenta con instalaciones en el 

Salar del Carmen y con la superficie disponible para la instalación de la planta. 

De la Tabla 12 se aprecia que el mayor costo del CAPEX corresponde al capital de 

trabajo. Esto es consistente dado que este valor se calcula a partir de un porcentaje del 

OPEX, el cual es cinco veces mayor a los costos de capital. Los costos por construcción 

e instalación de las celdas son aproximadamente un tercio del capital de trabajo, lo que 

se relaciona con la complejidad de la tecnología escogida para la electrólisis de sales 

fundidas que, además de la celda misma, incluye el decantador, el sistema para mantener 

la atmósfera de argón durante la operación y la recuperación del cloro gaseoso producido. 

También se destaca que el total de celdas que se requieren para cumplir con la 

producción pedida por SQM son de 1.171 y no 1.097 (ver Anexo 8.20), puesto que para 

el cálculo preliminar del número de celdas no se consideraron los tiempos de mantención 

y reparación de los equipos, por lo que en la práctica se requieren más equipos para 

cumplir con el caso base. Por último, para realizar una evaluación económica de la 

factibilidad del proyecto se debe tener en cuenta si SQM cuenta con el capital de inversión 

necesario para la puesta en marcha del proyecto, donde en este caso la empresa debiese 

contar con al menos USD 108.000.000 de capital para nuevos proyectos. 

En relación con el OPEX, la Tabla 13 muestra que los costos de operación dependen 

principalmente del consumo de energía asociado a calentar el flujo de cloruro de litio que 

se alimenta al decantador. Esto es consistente con la temperatura a la que hay que llevar 

este flujo al ingresar al decantador. Respecto al consumo eléctrico del sistema de 

electrólisis de sales fundidas, si bien este es alto, dado que el precio de la electricidad 

tiene un valor preferencial para las empresas mineras, esto provoca que este costo no 
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sea el más relevante del OPEX. Que estos dos términos sean los costos más importantes 

está acorde con las condiciones de operación, donde tanto la temperatura de operación, 

la corriente y el potencial de celda tienen una gran magnitud. Por último, el costo por 

consumo eléctrico es una subestimación del gasto total dado que no se están tomando 

en cuenta los costos por consumo eléctrico del resto de los equipos (como por ejemplo 

el sistema de bombas) y dispositivos presentes en una planta de estas características; 

sin embargo, este valor debiese ser despreciable comparado al consumo eléctrico de las 

celdas. 

También es importante mencionar que el costo asociado a enfriar o calentar la celda es 

despreciable dado que se opera en la condición a la cual la celda funciona de forma 

autógena en términos del balance de calor, por lo que para mantener este estado se 

deben mantener las condiciones de operación de tal forma que la celda no se enfríe ni se 

caliente. En caso de necesitar refrigerante o gas de combustión es necesario contar con 

un stock de estos; sin embargo, en términos de costos para el OPEX no representan un 

valor significativo. Por otro lado, el costo por calentar el eutéctico cuando los equipos 

comienzan a operar luego de un periodo de mantención o reparación no se pueden 

estimar con exactitud dado que no se tiene información respecto a cuánto tiempo demora 

este flujo en alcanzar la temperatura de circulación ni cuantas veces en el año se requiere 

detener la planta, por lo que este valor se omite del cálculo del OPEX. 

Respecto a los costos de transporte, se destaca que estos representan aproximadamente 

el 0,5 % del OPEX y por tanto son despreciables. En este caso, solo se toma en cuenta 

el costo por transporte de cloruro de litio, que es la materia prima que se debe estar 

reponiendo de forma constante durante la operación de las celdas. El costo de transporte 

de las sales de litio y potasio que se están recirculando constantemente es un valor fijo 

dado por el flujo molar de entrada a las celdas de sales fundidas y también debiese ser 

despreciable pues en una operación ideal no debiese haber pérdidas por derrame de 

eutéctico. Además, las reposiciones de eutéctico por purgas al sistema no se 

consideraron. Por último, en relación con los sueldos se aprecia que representan un 

porcentaje ínfimo del OPEX y no son relevantes en el valor total de los costos de 

operación.  

Comparando el valor del OPEX con el valor del CAPEX se observa que el primero es 

cinco veces superior al último, lo que implica que el principal obstáculo para implementar 

esta tecnología está en la rentabilidad del negocio, que estaría representado en un flujo 

de caja por la venta del litio metálico de alta pureza, más allá de la inversión inicial. Para 

estudiar la factibilidad económica del proyecto sería necesario realizar un flujo de caja 

que incluya, además de los valores calculados, las depreciaciones de los equipos de la 

planta, préstamos y amortizaciones (si es que la empresa no cuenta con el capital inicial 

para la inversión), la tasa interna de retorno, el precio de venta del litio metálico y todos 

los costos asociados a su transporte, dado que es un elemento altamente reactivo, como 

se presentó en la Secciones 1.1 y 2.2. Además, sería necesario establecer un horizonte 

de evaluación para el proyecto. 
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La  Tabla 14 presenta las simulaciones del OPEX y CAPEX para los dos potenciales de 

celda presentados en la Tabla 8, con el objetivo de comparar el impacto económico de 

los errores en la estimación de los sobrepotenciales de activación. 

Tabla 14. CAPEX y OPEX comparativo para el potencial de celda obtenido por el modelo y el reportado por 

bibliografía para las mismas condiciones de operación. 

Potencial de celda CAPEX / USD OPEX / USD año-1  

Obtenido a partir del 
modelo 

7,80∙108 5,12∙109 

Reportado en bibliografía 7,78∙108 5,10∙109 

 

De la Tabla 14 se aprecia que tanto el CAPEX como el OPEX para las condiciones 

obtenidas a partir del modelo son mayores que lo reportado en bibliografía. En el caso de 

CAPEX, la sobreestimación del valor se debe a un aumento del capital de trabajo, que es 

función del OPEX. En el caso de este último, dado que el modelo predice un potencial de 

celda mayor al reportado (principalmente debido a la incertidumbre en los datos 

experimentales usados para determinar los sobrepotenciales de activación), esto se 

traduce en un mayor costo asociado al gasto eléctrico en las celdas. En particular, el 

modelo predice un gasto en electricidad aproximado de 86.300.000 USD año-1, mientras 

que si se consideran los valores reportados en bibliografía este mismo gasto es en torno 

a los 69.800.000 USD año-1. Esta diferencia en torno a los USD 15.000.000 es relevante 

para evaluar la rentabilidad de un proyecto de estas características, lo que sugiere que 

es necesario realizar estudios más acabados respecto a la cinética particular de los 

electrodos para poder estimar de mejor manera los sobrepotenciales de activación. 

También es importante destacar que para estos escenarios el costo más relevante es el 

asociado al consumo de calor para mantener la temperatura de operación de las celdas, 

representando para ambas situaciones en torno al 89% del OPEX. Esto es relevante pues 

refuerza la importancia de operar bajo condiciones donde la celda funcione de forma 

autógena y así abaratar este costo. Por último, para cuantificar de mejor forma el impacto 

de esta diferencia en los OPEX para las dos condiciones se requeriría hacer un flujo de 

caja y determinar el horizonte de evaluación de este.  

La Tabla 15 muestra la comparativa entre el CAPEX y el OPEX para las áreas de 

electrodos presentadas en la Tabla 8, considerando las condiciones de operación donde 

las celdas funcionan de forma autógena.  
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Tabla 15. Comparación CAPEX y OPEX para el potencial de celda obtenido por el modelo, el reportado por 

bibliografía y para las condiciones óptimas, considerando las mismas áreas de electrodos. 

Escenario CAPEX / USD OPEX / USD año-1  

Obtenido a partir del 
modelo 

7,80∙108 5,12∙109 

Reportado en bibliografía 7,78∙108 5,10∙109 

Caso óptimo 8,78∙107 5,02∙108 

Los resultados muestran que tanto el CAPEX como el OPEX para el caso óptimo son un 

orden de magnitud menor respecto a los otros escenarios, debido principalmente a que 

para el caso donde las celdas operan de forma autógena los costos por calentar las 

mismas son nulos. Además, se destaca que, a pesar de que el potencial de celda para el 

caso óptimo es mayor (9,93 V para la condición óptima versus 8,65 V y 7 V para las otras 

dos condiciones), esto no representa un impacto significativo en el CAPEX y el OPEX 

dado que el costo por energía eléctrica no es el más significativo. Adicionalmente, para 

esta comparación, la corriente de operación es la misma para los tres casos e igual a 

12.000 A; sin embargo, las temperaturas de operación son distintas (para el caso 

optimizado la temperatura es de 400,13 °C, mientras que para las otras es de 450 °C). 

Relacionando estos valores de temperatura con el OPEX se observa que es menos 

costoso operar en condiciones donde el potencial de celda sea mayor, pero las celdas 

funcionen de forma autógena, versus operar en condiciones donde el potencial sea 

menor pero se deban calentar los equipos .  
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5. Consideraciones ambientales  

 

El principal subproducto que genera la celda de electrólisis de sales fundidas para la 

obtención de litio metálico es el cloro gaseoso. Como se presentó en Sección 2.2, este 

gas causa corrosión tanto en las estructuras del reactor como en todo el circuito eléctrico. 

El cloro se utiliza principalmente en el tratamiento de aguas para su desinfección, 

reaccionando con la materia orgánica y destruyendo los microorganismos que puedan 

estar presentes [62]. No obstante, tiene efectos adversos para la salud humana: es un 

fuerte irritante que afecta las membranas mucosas de los ojos, nariz, garganta y las vías 

respiratorias [63]. Una exposición severa puede producir un edema pulmonar e incluso la 

muerte. 

Los efectos fisiológicos por inhalación de cloro gaseoso en función de la concentración 

de este compuesto en el aire se presentan en la Tabla 16 [63]. 

Tabla 16. Efectos del cloro gaseoso en función de su concentración en el aire [63]. 

Concentración de cloro gaseoso en el 
aire, ppm 

Efectos 

1,0 
Mínima cantidad requerida para producir 
síntomas leves después de varias horas 

de exposición. 

3,0 Mínimo olor detectable. 

4,0 
Máxima cantidad que puede ser 
inadecuada durante una hora sin 

consecuencias graves. 

15,0 

 
Mínima cantidad requerida para causar 

irritación a la garganta. 

 

30,0 
Mínima cantidad requerida para causar 

tos. 

40,0-60,0 

 
Cantidad peligrosa durante 30 minutos a 

1 hora. 

 

1.000 Fatal en unas pocas inhalaciones. 

 

Según la Norma Chilena 382 de sustancias peligrosas este compuesto se clasifica como 

un gas comprimido venenoso y deben tenerse las precauciones pertinentes para su 
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transporte [64]. Generalmente este gas debe licuarse y comprimirse para ser 

transportado, cumpliendo con la normativa expuesta en el Decreto N°298 del Ministerio 

de Transportes y Telecomunicaciones [65].  

Como se mencionó en la Sección 2.2, este gas de manera espontánea es capaz de oxidar 

las estructuras de la celda de electrólisis de sales fundidas. Por tanto, se hace obligatorio 

tener un control de las emisiones de este gas que se generan como subproducto de la 

operación de la celda. Una alternativa para aprovechar este subproducto corresponde a 

la producción de cloruro de litio a partir de cloro gaseoso. Este sistema tiene en su zona 

superior una tolva para la alimentación de carbonato de litio y en la zona inferior se 

encuentra una tubería conectada a una cámara de cloro gaseoso por donde se ingresa 

el gas al reactor [66] (Ver Figura 32), entrando así ambos flujos en contracorriente. Al 

interior del equipo ocurre la siguiente reacción: 

2𝐿𝑖2𝐶𝑂3(𝑠) + 2𝐶𝑙2(𝑔) → 4𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑠) + 2𝐶𝑂2(𝑔) + 𝑂2(𝑔) (82) 

Este proceso puede hacerse en un reactor de lecho fijo, móvil o fluidizado, y la operación 

es batch o continua [66]. De esta forma, el proceso planteado ocupa el cloro gaseoso 

generado como subproducto de la electrólisis de sales fundidas para producir el cloruro 

de litio que se alimenta a la celda de electrólisis. La ventaja operacional de este sistema 

es utilizar el cloro gaseoso producido en el ánodo como reactivo para la producción de 

cloruro de litio, lo que conlleva a una disminución de este gas en el sistema de electrólisis 

de sales fundidas y por tanto una menor corrosión en el circuito, además de un 

aprovechamiento directo de este subproducto.  

 

Figura 32. Esquema celda de producción de cloruro de litio a partir de cloro gaseoso [66]. 

De la Ecuación (82) se aprecia que se genera dióxido de carbono como residuo. Según 

el Decreto Supremo N°40 en Chile no existe una normativa que trate acerca de las 

cantidades máximas de este compuesto que se pueden emitir al ambiente [67]. Sin 

embargo, al momento de evaluar la implementación de esta tecnología es necesario tener 
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presente que, más allá de las restricciones presentes en la ley, el emitir un gas de efecto 

invernadero conlleva consecuencias ambientales y por tanto se debe considerar esto al 

momento de decidir si es conveniente o no producir cloruro de litio a partir de cloro 

gaseoso. Con respecto a esto, el acuerdo de París (al cual Chile esta adherido 

formalmente por el Decreto N°30) establece un compromiso por mitigar las emisiones de 

gases de efecto invernadero [68][69]. En particular, si se implementase esta tecnología 

la producción de dióxido de carbono sería de 46.640 t año-1, si es que se ocupa todo el 

cloro gaseoso para producir cloruro de litio (Ver Anexo 8.21), lo que comparado con las 

emisiones totales de SQM para este gas de efecto invernadero en el 2017, que son de 

597.968 t año-1 [70], representarían un aumento del 7,80% de las emisiones, por lo que 

implementar esta alternativa para tratar el cloro obligaría a replantear las políticas 

relacionadas con el desarrollo sostenible de la empresa.  

Otra razón que va en contra de la posibilidad de utilizar esta tecnología se relaciona con 

los procesos de producción de compuestos de litio de SQM. Este proceso comienza con 

la extracción por bombeo de la salmuera desde pozos ubicados en el Salar de Atacama. 

Luego la solución resultante se traslada a posas de evaporación solar, donde se 

concentran los minerales presentes en la salmuera. Luego, este producto intermedio, rico 

en cloruro de litio, es transportado a plantas ubicadas en el Salar del Carmen donde se 

producen carbonato de litio e hidróxido de litio, que son los dos principales derivados del 

litio producidos por la empresa (ver Figura 33) [71]. 

 

Figura 33. Proceso productivo de compuestos de litio en SQM [71]. 

En particular, el carbonato de litio y el hidróxido de litio son materias primas usadas para 

la producción de cátodos para baterías secundarias recargables [53]. Por todo lo anterior, 

se descarta esta alternativa para aprovechar el cloro gaseoso producido.   
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  Otros usos industriales tanto del cloro gaseoso como del cloro líquido son [72]: 

• Fabricación de vinílicos, como el policloruro de vinilo (PVC). 

• Proceso de tratamiento de aguas, como se esbozó anteriormente. 

• Síntesis de ácido clorhídrico, obtención de hipocloritos de sodio y calcio. 

• Blanqueo de celulosa en la industria papelera y textil. 

• Fabricación de productos de limpieza a partir de la generación de tricloroetano, 

tricloroetileno, percloroetileno, etc. 

• Elaboración de herbicidas e insecticidas a partir de la síntesis de clorobenceno y 

clorofenoles.     

En particular, en el proceso de tratamiento de aguas se ocupa el cloro gaseoso y se hace 

reaccionar con el agua según la siguiente reacción [73]: 

𝐶𝑙2(𝑔) + 𝐻2𝑂(𝑙) → 𝐻𝐶𝑙𝑂(𝑎𝑐) + 𝐻𝐶𝑙(𝑎𝑐) (83) 

donde es el ácido hipocloroso (HClO) el principal agente desinfectante al ser el que 

destruye los microorganismos presentes e inhibe la actividad de agentes patógenos. La 

proporción de ácido hipocloroso (HClO) e ion hipoclorito (ClO-) determinan la capacidad 

desinfectante y la proporción en que se encuentran en el agua es función del pH y la 

temperatura. A temperatura ambiente, el ácido hipocloroso presenta un pka de 7,5 [73]. 

También puede generarse hipoclorito a partir de la reacción del cloro gaseoso con 

hidróxido de sodio en medio acuoso:   

𝐶𝑙2(𝑔) + 2𝑁𝑎𝑂𝐻(𝑎𝑐) → 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙(𝑎𝑐) + 𝑁𝑎𝐶𝑙(𝑎𝑐) + 𝐻2𝑂(𝑙) (84) 

En base a lo anterior, para aprovechar este residuo gaseoso lo recomendable es licuarlo 

y venderlo. El cloro se licua a una presión de 6,8 atm a 20 °C. Para su transporte se debe 

envasar con una pureza del 99,99% pues en presencia de humedad es altamente 

corrosivo [74]. Los recipientes para el transporte de cloro licuado pueden ser [75]: 

• Cilindros de acero de 68 kg que pueden tener fondo tipo cóncavo, tipo doble fondo 

y tipo fondo con anillo de soporte. En la parte superior cuentan con válvulas 

protegidas con un capuchón de acero. Además, llevan un tapón fungible situado 

abajo del asiento de la válvula, de tal modo que al fundirse este, el flujo de cloro 

sale por el orificio de tapón (ver Figura 34). 

• Cilindros de acero de 907 kg. Los lados de este cilindro están enrollados con los 

extremos hacia dentro de tal modo que forman remates para facilitar su 

levantamiento. El peso aproximado de estos cilindros vacíos es de 682 kg. Las 

tapas de los extremos son cóncavas y están protegidas con un casco de acero y 

están conectados a tubos de salida (ver Figura 35). 
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Figura 34. Cilindro de 68 kg, donde: (1) tipo cóncavo; (2) tipo doble fondo y (3) tipo fondo con anillo de soporte [75]. 

 

Figura 35. Cilindro de 907 kg equipados con tres tapones de fusible [75]. 

Para el transporte los cilindros deben colocarse en posición horizontal. Por último, para 

la manipulación de estos recipientes se debe contar con un personal capacitado y los 

elementos de protección personal pertinentes. 

Por último, para implementar esta alternativa se debe incluir en los costos de capital y de 

operación todos los equipos, la logística y la ingeniería de detalle para poder acoplar el 

almacenamiento del cloro licuado al proceso de producción de litio metálico. 

  

(1)

(2)

(3)
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6. Conclusiones y Recomendaciones 

• El modelo matemático cero dimensional construido permite determinar que 

potencial se debe aplicar sobre una celda para la obtención de litio metálico 

mediante electrólisis de sales fundidas para generar una corriente en el sistema 

en función de las condiciones de operación. 

• El potencial de celda obtenido a partir de la simulación del modelo, para una 

corriente de operación de 5.000 A, depende principalmente del potencial de Nernst 

y de los sobrepotenciales de activación para 400 °C y 500 °C. Para una 

temperatura de 600 °C los términos más relevantes del potencial de celda son el 

potencial de Nernst y las pérdidas óhmicas. 

• Para una corriente de operación de 5.000 A, el potencial de celda disminuye 

conforme la temperatura de operación aumenta, desde los 13,41 V a 400°C hasta 

los 5,77 V a 600 °C, principalmente debido al cambio de los sobrepotenciales de 

activación y en menor medida a la reducción de la resistividad del electrolito. 

• Los datos experimentales usados para estimar los sobrepotenciales de activación 

representan la principal limitación en la capacidad predictiva del modelo debido a 

que los datos usados presentan un bajo coeficiente de correlación. Esto puede 

deberse a efectos corrosivos que afecten la cinética de alguno de los electrodos. 

Además, la ecuación que permite estimar los sobrepotenciales de activación no 

representa la fenomenología ni la interacción de los electrodos en el sistema de 

sales fundidas, ni permite calcular el sobrepotencial de activación para los 

electrodos de manera individual.  

• Se recomienda realizar pruebas experimentales para determinar los 

sobrepotenciales de activación de ambos electrodos y el efecto de la temperatura 

en la cinética de cada uno de ellos. 

• Los sobrepotenciales de concentración son despreciables en el cálculo del 

potencial de celda debido principalmente a las altas concentraciones de los iones 

litio y cloruro en la mezcla binaria. En relación con esto, los supuestos usados para 

calcular los adimensionales involucrados en la transferencia de masa no tienen un 

impacto significativo en el cálculo del potencial de celda. Además, el 

sobrepotencial de concentración catódico es mayor al anódico para todas las 

temperaturas simuladas pues la concentración del ion litio es menor a del ion 

cloruro en la mezcla binaria. 

• La cinética del proceso está controlada por transferencia de carga en un amplio 

rango de potenciales. Por tanto, es posible operar a potenciales de celda altos sin 

alcanzar la condición donde en control del proceso sea por transferencia de masa. 

• El modelo cero dimensional no considera el efecto de la fluidodinámica ni de la 

distribución de la corriente en los electrodos, por lo que, para dimensiones de 

celdas mayores, el modelo pierde su capacidad predictiva. Además, las 

correlaciones usadas no son específicas para el sistema de sales fundidas de 
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estudio por lo que se recomienda realizar estudios más específicos para este 

sistema. 

• El balance de calor muestra que el flujo que contribuye a calentar la celda es el 

asociado al efecto Joule, lo que es consistente con el valor de la corriente que 

circula a través del sistema. Por otro lado, el mayor requerimiento energético está 

asociado a elevar la temperatura del eutéctico desde su punto de fusión hasta la 

temperatura de operación del equipo, lo que es coherente con la magnitud del flujo 

de entrada a la celda y la temperatura de operación de esta. De esta forma, en el 

balance de calor existe un trade off entre corriente circulante y temperatura de 

operación. 

• El perfil de temperatura del reactor en el eje radial muestra que la temperatura al 

interior de la celda es prácticamente constante.  

• Es posible disminuir el requerimiento de calor de la celda entre un 20% y un 30% 

al operar entre 450 °C y 500 °C realizando un matching de calor entre el flujo de 

eutéctico que sale de la celda y el flujo de mezcla binaria que esta previo a ingresar 

a la celda de electrólisis. 

• Las condiciones de operación que minimizan el flujo neto de calor asociado al 

balance de energía en la celda son un potencial de celda de 16,40 V, corriente de 

6.600 A y una temperatura de 401,51 °C. Bajo las condiciones no sería necesario 

realizar matching de calor; sin embargo, el criterio para la elección de las 

condiciones óptimas no considera aspectos operacionales como la generación 

violenta de cloro gaseoso que podrían imposibilitar el operar bajo estos 

parámetros. 

• El análisis económico para las condiciones de operación escogidas muestran que 

el CAPEX es de aproximadamente USD 108.000.000, siendo el costo más 

relevante el capital de trabajo. Por otro lado, el OPEX alcanza un costo anual de 

alrededor de USD 569.000.000, cuyo valor depende principalmente del costo 

energético por calentar el cloruro de litio que se alimenta al decantador. La 

relevancia de estos costos son consistentes con las condiciones de operación del 

sistema. 

• Es menos costoso operar en condiciones donde el potencial de celda sea mayor, 

pero las celdas funcionen de forma autógena, versus operar en condiciones donde 

se deba calentar los reactores. 

• Para evaluar la rentabilidad del proyecto se recomienda realizar un flujo de caja 

en un horizonte de evaluación definido. 

• Por último, el análisis ambiental muestra que el principal residuo generado 

corresponde al cloro gaseoso. Se descarta usarlo directamente para la producción 

de cloruro de litio debido a las emisiones de dióxido de carbono que se estarían 

generando representarían el 7,80% de las emisiones totales de SQM, Además, los 

principales compuestos de litio producidos por la empresa son el carbonato de litio 

e hidróxido de litio, los que se producen a partir del cloruro de litio, por lo que no 
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es rentable ocupar un producto de interés como lo es el carbonato de litio para 

producir cloruro de litio. Por lo anterior, se propone licuar el cloro gaseoso y 

venderlo.  
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8. Anexos 

 

8.1. Factores de equivalencia de compuestos de litio 

Los factores de equivalencia se calculan a partir de la siguiente relación: 

𝐹𝑒𝑞,𝑋→𝑌 =

𝑛𝐿𝑖,𝑋

𝑃𝑀𝑋
𝑛𝐿𝑖,𝑌

𝑃𝑀𝑌

 (85) 

donde: 

• 𝐹𝑒𝑞,𝑋→𝑌: factor de equivalencia para relacionar el compuesto X con el compuesto 

Y. 

•  𝑛𝐿𝑖,𝑖: número de átomos de litio en el compuesto i (i=X o Y). 

• 𝑃𝑀𝑖: peso molecular del compuesto i (i=X o Y), en g mol-1. 

Así se obtienen los valores presentados en la Tabla 17: 

Tabla 17. Factores de equivalencia de compuestos de litio. 

Compuesto Conversión a Li Conversión a Li2CO3 

Li 1 5,323 

Li2CO3 0,188 1 

LiCl 0,163 0,871 

LiOH 0,165 0,880 

 

Los cuales permiten determinar la relación entre los distintos compuestos de litio. 

8.2. Cálculo de la capacidad energética del litio: 

Sabiendo que el peso molecular del litio es de 6,94 g∙mol-1: 

𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖 𝑎  𝑒𝑛𝑒 𝑔é𝑡𝑖𝑐𝑎 =
(1 ∙ 96.48 [

𝐶
𝑚𝑜𝑙

]) ∙ 1000 [
𝑔
𝑘𝑔

]

3.600 [
𝑠
 
] ∙ 6,94 [

𝑔
𝑚𝑜𝑙

]
= 3.861 [

𝐴 

𝑘𝑔
] 

8.3. Estimación del caso base 

Las proyecciones globales estimadas por SQM para el 2021 ascienden a las 147.000 t 

año-1. Considerando un 10% de este valor es que se obtiene el caso base de estudio, es 

decir, 14.700 t año-1. 
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8.4. Cálculo de los parámetros del sistema de estudio 

En primer lugar, se determina el área del cátodo y del ánodo, sabiendo que ambos tienen 

una configuración cilíndrica. Con esto: 

Á 𝑒𝑎𝑐á𝑡𝑜𝑑𝑜 = 2𝜋 ∙ (0,17 𝑚 ) ∙ (0,44 𝑚 ) = 0,47 𝑚2  

Á 𝑒𝑎á𝑛𝑜𝑑𝑜 = 2𝜋 ∙ (0,1  𝑚 ) ∙ (0,44 𝑚 ) = 0,41 𝑚2  

Luego, se determinan las densidades de corriente para cada electrodo: 

𝑗cá𝑡ó𝑑𝑖𝑐𝑎 =
 .000 𝐴 

0,47 𝑚2 
= 10.649 [

A

𝑚2
] 

𝑗á𝑛𝑜𝑑𝑖𝑐𝑎 =
 .000 𝐴 

0,41 𝑚2 
= 12.0 7 [

A

𝑚2
] 

Posterior a esto, el volumen de la celda se calcula considerando que esta es un cilindro 

con un diámetro de 0,7 m. De esta manera: 

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 = 𝜋 ∙ (0,3  𝑚 )2 ∙ (1 𝑚 ) = 0,39 𝑚3  

A partir de la eficiencia del proceso, utilizando la Ecuación (37), se calcula la producción 

de litio metálico para una corriente de 5.000 A: 

𝑃 𝑜 𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛𝐿𝑖𝑡𝑖𝑜 =
0,89 ∙  .000 [

𝐶
𝑠] ∙

3.600 𝑠 
1   

96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
] ∙ 1

= 167 [
𝑚𝑜𝑙

 
] 

Por estequiometría de la reacción, se generan 83,5 mol h-1 de cloro gaseoso. 

Finalmente, la densidad del eutéctico LiCl/KCl en función de la temperatura y la fracción 

molar de LiCl es [27]: 

𝜌(𝑇; 𝑋) = 1,9871 −  ,89069 ∙ 10−4𝑇 + 2,02443 ∙ 10−3𝑋 +  ,31098 ∙ 10−11𝑇3

− 1,21294 ∙ 10−7𝑋3 − 2,16826 ∙ 10−8𝑇𝑋2 
(86) 

donde: 

• 𝜌(𝑇, 𝑋): es la densidad de la mezcla en función de la temperatura y la fracción 

molar de LiCl, en g cm-3. 

• 𝑇: es la temperatura del eutéctico, en K. 

• 𝑋:es la fracción molar del LiCl en la mezcla. 

En primer lugar, tomando en cuenta los flujos molares de entrada, se calcula la fracción 

molar de entrada de LiCl en el eutéctico. Cabe destacar que, al existir una producción de 

litio metálico en la celda, en la entrada se debe considerar una reposición de 167 mol h-1 

de LiCl que compensa el litio generado: 
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𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙/𝐿𝑖𝐶𝑙+𝐾𝐶𝑙 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

] + 167 [
𝑚𝑜𝑙
 

]

18. 81 [
𝑚𝑜𝑙
 

] + 11.111 [
𝑚𝑜𝑙
 

]
= 0,627 

Usando la Ecuación (86): 

𝜌(673, 0,627) = 1,9871 −  ,89069 ∙ 10−4 ∙ (673) + 2,02443 ∙ 10−3 ∙ (0,32) +  ,31098

∙ 10−11 ∙ (673)3 − 1,21294 ∙ 10−7 ∙ (0,627)3 − 2,16826 ∙ 10−8 ∙ (673)

∙ (0,627)2 

𝜌(673, 0,627) = 1,6082 [
𝑔

𝑐𝑚3
] 

De manera análoga, se calcula la fracción molar de LiCl en la salida, una vez que se ha 

producido litio metálico:  

𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙/𝐿𝑖𝐶𝑙+𝐾𝐶𝑙 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

]

18. 81 [
𝑚𝑜𝑙
 

] + 11.111 [
𝑚𝑜𝑙
 

]
= 0,62  

𝜌(673,0,62 ) = 1,6082 [
𝑔

𝑐𝑚3
] 

Luego, considerando la Ecuación (87): 

𝑛 =
𝑚

𝑃𝑀
 (87) 

donde: 

• 𝑛: es el número de moles de un elemento o compuesto, en mol. 

• 𝑚: es la masa de un elemento o compuesto, en g. 

• 𝑃𝑀: es el peso molecular de un elemento o compuesto, en g mol-1. 

Se calcula el flujo volumétrico del eutéctico LiCl/KCl en las condiciones impuestas: 

𝑄𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
11.111 [

𝑚𝑜𝑙
 

] ∙ 74,  [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
] + (18. 81 + 167) [

𝑚𝑜𝑙
 

] ∙ 42,39 [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
]

1,6082 [
𝑔

𝑐𝑚3] ∙
1000

1 [
𝑐𝑚3

𝐿 ]
= 1.009 [

𝐿

 
] 

De manera similar, el flujo volumétrico de salida es: 

𝑄𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
11.111 [

𝑚𝑜𝑙
 

] ∙ 74,  [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
] + (18. 81) [

𝑚𝑜𝑙
 

] ∙ 42,39 [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
]

1,6082 [
𝑔

𝑐𝑚3] ∙
1000

1 [
𝑐𝑚3

𝐿 ]
= 1.003 [

𝐿

 
] 
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8.5. Propiedades físicas más relevantes del refrigerante R134a 

Tabla 18. Propiedades físicas del refrigerante R134a. 

Propiedad Valor Unidad 

Peso molecular 102,03 g mol-1 

Punto de ebullición a 1 atm -26,1 °C 

Punto de congelación a 1 
atm 

-96,6 °C 

Densidad a 30°C 1.188,1 kg m-3 

Temperatura crítica 101,10 °C 

 

8.6. Cálculo del potencial reversible en función de la temperatura 

Se consideró una tendencia lineal para el potencial reversible en función de la 

temperatura, sabiendo que a 500°C el potencial de equilibrio es 3,646 V y que a 1.000 °C 

es de 3,352 V [12][29]. Linealizando, la pendiente será: 

𝑃𝑒𝑛 𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 =
3,646 − 3,3 2

773 − 1.273
= − ,88 ∙ 10−4 

Con lo anterior: 

3,646 = − ,88 ∙ 10−4 ∙ 773 + 𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑝𝑜𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛 

𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑝𝑜𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛 = 4,1 

Finalmente, se determina el potencial reversible en función de la temperatura: 

𝐸(𝑇) = − ,88 ∙ 10−4𝑇 + 4,1 (88) 

8.7. Cálculo de los coeficientes de actividad de las especies involucradas 

en la electrólisis de sales fundidas 

En primer lugar, se calculó la actividad del cloruro de litio en la mezcla binaria a partir de 

la Ecuación (29) considerando una temperatura de operación de la celda de 673 K. Los 

valores encontrados en bibliografía para usar esta relación se resumen en la Tabla 19. 
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Tabla 19. Valores usados para el cálculo de la actividad del cloruro de litio en el eutéctico. 

Descripción Valor Unidad 

Calor específico del eutéctico 
sólido 

72,43 J mol-1 K-1 

Calor específico del eutéctico 
líquido 

52,17 J mol-1 K-1 

Entalpía de fusión del LiCl 19.896,8 J mol-1 

Temperatura de fusión del LiCl 610 °C 

 

Reemplazando: 

ln 𝑎𝑙,𝐿𝑖𝐶𝑙 =
19.896,8 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙

]

8,314 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
]

(
1

883
−

1

673
) [

1

𝐾
] +

(72,43 −  2,17) [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
]

8,314 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
]

(
883

673
− 1 − ln

883

673
) 

𝑎𝑙,𝐿𝑖𝐶𝑙 = 0,474 

Posterior a esto se deben determinar las concentraciones de los iones de litio y cloro en 

la mezcla binaria. Esto se hace dividiendo los flujos molares en los flujos volumétricos. 

Para el ion litio se tiene que: 

𝑀𝐿𝑖,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

] + 167 [
𝑚𝑜𝑙
 

]

1.009 [
𝐿
 
]

= 18, 8 [
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

Donde el primer flujo corresponde al LiCl que se recircula y el segundo es el LiCl que se 

repone debido a la producción de litio metálico asociada a una corriente de operación de 

5000 A. De manera análoga se calcula la molaridad en la salida: 

𝑀𝐿𝑖,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

]

1.003 [
𝐿
 
]

= 18,42 [
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

Luego se realiza el mismo cálculo para determinar la concentración de iones cloro. En 

este caso, tanto el LiCl como el KCl aportan cloruro al sistema binario: 

𝑀𝐶𝑙,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

] + 11.111 [
𝑚𝑜𝑙
 

] + 167 [
𝑚𝑜𝑙
 

]

1.009 [
𝐿
 
]

= 29, 9 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

𝑀𝐶𝑙,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
18. 81 [

𝑚𝑜𝑙
 

] + 11.111 [
𝑚𝑜𝑙
 

]

1.003 [
𝐿
 
]

= 29,60 [
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 
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Por último, con las concentraciones molares y las Ecuaciones (30) y (31) se tiene que: 

0,474 = 𝛾2 (
18, 8 + 18,42

2
) [

𝑚𝑜𝑙

𝐿
] ∙ (

29, 9 + 29,60

2
) [

𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

𝛾 = 0,03 [
𝐿

𝑚𝑜𝑙
] 

8.8. Cálculo del potencial de Nernst para la celda de electrólisis de sales 

fundidas 

Para determinar este valor, se ocupa la Ecuación (27) y los términos calculados en los 

Anexos 8.6 y 8.7. Además, para la concentración del cloro gaseoso en el eutéctico se 

asume que es igual al valor de solubilidad que alcanza este gas en la mezcla binaria, 

según la siguiente relación: 

𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏(𝑇) = 0,001 ∙ 10
(−5,5−(

954,7
𝑇

))
 

(89) 

donde: 

• 𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏(𝑇): solubilidad del cloro gaseoso en el eutéctico, en mol L-1. 

• 𝑇: temperatura de operación, en K. 

Considerando una temperatura de operación de 673 K: 

𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏(𝑇 = 673) = 1.000 ∙ 10
(−5,5−(

954,7
673

))
= 1,2 ∙ 10−4 [

𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

Por otra parte, a partir de la Ecuación (88): 

𝐸(𝑇 = 673) = − ,88 ∙ 10−4 ∙ 673 + 4,1 = 3,70  𝑉  

Finalmente, con lo anterior se calcula el potencial de Nernst tanto en la entrada como en 

la salida de la celda. Como supuesto se toma que el litio metálico al estar en su estado 

fundamental tiene una actividad igual a la unidad: 

∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 3,7 𝑉 −
8,314 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 673 𝐾 

2 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
]

ln
(1,2 ∙ 10−4) ∙ (1)2

(0,03 ∙ 18, 8)2 ∙ (0,03 ∙ 29, 9)2
 

∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 3,924 𝑉  

∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 = 3,7 𝑉 −
8,314 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 673 𝐾 

2 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
]

ln
(1,2 ∙ 10−4) ∙ (1)2

(0,03 ∙ 18,42)2 ∙ (0,03 ∙ 29,60)2
 

∆𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 = 3,923 𝑉  
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El promedio logarítmico entre ambos valores será el potencial de Nernst de la celda, 

según la Ecuación (32): 

𝐸𝑁𝑒𝑟𝑛𝑠𝑡
̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅ =

3,924 𝑉 − 3,923 𝑉 

ln
3,924
3,923

= 3,923 𝑉  

8.9. Cálculo del sobrepotencial de concentración 

Para determinar esta valor es necesario determinar el potencial de Nernst considerando 

las actividades de los iones litio y cloro en las superficies de los respectivos electrodos, 

lo que se hace a partir de la siguiente ecuación: 

𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐 = 𝐸 −
𝑅𝑇

𝑧𝐹
ln

(𝑃𝐶𝑙2,𝑠𝑢𝑝) (𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑠𝑢𝑝
)
2

(𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑠𝑢𝑝
+ )

2

(𝑎𝐶𝑙(𝑙),𝑠𝑢𝑝
− )

2 

 

(90) 

donde: 

• 𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐: potencial de Nernst en la superficie del electrodo, en V. 

• 𝐸: potencial reversible para la temperatura de operación, en V. 

• 𝑅: constante de los gases ideales, igual a 8,314 J mol-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura de operación, en K. 

• 𝑧: número de electrones transferidos. 

• 𝐹: constante de Faraday, cuyo valor es de 96.485 C mol-eq-1. 

• 𝑃𝐶𝑙2,𝑠𝑢𝑝: presión parcial del cloro gaseoso en la superficie de los electrodos, en bar. 

•  𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑠𝑢𝑝
: actividad del litio metálico en la superficie de los electrodos. 

• 𝑎𝐿𝑖(𝑙),𝑠𝑢𝑝
+ : actividad del ión litio en la superficie del electrodo. 

• 𝑎𝐶𝑙(𝑙),𝑠𝑢𝑝
− : actividad del ión cloruro en la superficie del electrodo. 

Se asumió que las actividades tanto del litio metálico como del cloro gaseoso son iguales 
en el seno del eutéctico que en la superficie de los electrodos. Por ello es necesario 
calcular las concentraciones de los iones litio y cloro en la superficie de los respectivos 
electrodos. Para esto se ocupan las propiedades del electrolito presentadas en la Tabla 
20. 
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Tabla 20. Viscosidad y coeficientes de difusión usados para determinar el adimensional de Sherwood. 

Parámetro Valor14 Unidad 

Viscosidad dinámica del 
eutéctico 

 .  ∙[exp(2.500∙T-1)] cP 

Coeficiente de difusión 
del ion litio en LiCl 

10-9∙[  , + ,    ∙( -883)] m2 s-1 

Coeficiente de difusión 
del ion litio en KCl 

1,46∙10-7∙[exp(3.240∙T-1)] m2 s-1 

Coeficiente de difusión 
del cloruro en KCl 

1,8∙10-7∙[exp(3.590∙T-1)] m2 s-1 

Coeficiente de difusión 
del cloruro en LiCl 

10-9∙[ , + ,    ∙( -883)] m2 s-1 

 

Para una temperatura de operación de 673 K, en primer lugar, se calcula la viscosidad 

dinámica del eutéctico: 

𝜐 =
𝜇

𝜌
 (91) 

donde: 

• 𝜐: viscosidad dinámica, en m2 s-1. 

• 𝜇: viscosidad cinemática, en kg m-1 s-1. 

• 𝜌: densidad, en kg m-3. 

Con las condiciones de operación y propiedades del eutéctico: 

𝜐 = 0,09 ∙ 𝑒
2500
673  𝑐𝑃 ∙ (

1 [
𝑘𝑔
𝑚 𝑠]

103 𝑐𝑃 
) ∙

1

1,6082 [
𝑔

𝑐𝑚3]
∙

1 [
𝑔

𝑐𝑚3]

103 [
𝑘𝑔
𝑚3]

= 2,29 ∙ 10−6 [
𝑚2

𝑠
] 

Cabe destacar que, como la fracción molar de LiCl en el eutéctico no cambia 

apreciablemente con la producción de litio metálico (Ver Anexo 8.4), la viscosidad 

calculada será la misma tanto para el flujo de entrada como para el flujo de salida. 

Luego, se puede estimar la velocidad del eutéctico en la celda usando la siguiente 

ecuación: 

𝑣𝑒 =
𝑄

𝐴𝑡𝑢 
 (92) 

 

14 Valores en función de la temperatura T del fluido, donde T está en K. 
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donde: 

• 𝑣𝑒: velocidad de circulación del eutéctico en la celda, en m s-1. 

• 𝑄: flujo volumétrico, en m3 s-1. 

• 𝐴𝑡𝑢 : área transversal de la celda, en m2. 

Por tanto: 

𝑣𝑒𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
1.009 [

𝐿
 
] ∙

1   
3.600 𝑠 

∙
1 𝑚3 

1.000 𝐿 

𝜋 ∙ 0,3 2 𝑚2 
= 7,3 ∙ 10−4 [

𝑚

𝑠
] 

𝑣𝑒𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
1.003 [

𝐿
 
] ∙

1   
3.600 𝑠 

∙
1 𝑚3 

1.000 𝐿 

𝜋 ∙ 0,3 2 𝑚2 
= 7,2 ∙ 10−4 [

𝑚

𝑠
] 

Posterior a esto, se calcula el número de Reynolds en la entrada de la celda y en la salida 

de esta: 

𝑅𝑒𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
7,3 ∙ 10−4 [

𝑚
𝑠 ] ∙ 0,7 𝑚  

2,29 ∙ 10−6 [
𝑚2

𝑠 ]
= 222,2 

𝑅𝑒𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
7,2 ∙ 10−4 [

𝑚
𝑠 ] ∙ 0,7 𝑚  

2,29 ∙ 10−6 [
𝑚2

𝑠 ]
= 221,4 

Y el Reynolds promedio para el sistema: 

𝑅𝑒𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 = 221,8 

Por otra parte, el diámetro de las tuberías por donde se transporta la mezcla binaria se 

fija de forma arbitraria e igual al 10% del diámetro de la celda, por lo que se obtiene que: 

𝐷𝑡𝑢 = 0,1 ∙ 0,7 𝑚 = 0,07 𝑚   

Y, además: 

𝑣𝑒𝑡𝑢 𝑒𝑟 𝑎 =
1.009 [

𝐿
 
] ∙

1   
3.600 𝑠 

∙
1 𝑚3 

1.000 𝐿 

𝜋 ∙ 0,03 2 𝑚2 
= 0,073 [

𝑚

𝑠
] = 0,73 [

𝑐𝑚

𝑠
] 

La cual es relevante para verificar que la velocidad de circulación del electrolito este 

acorde a los parámetros típicos para esta tecnología (entre 0,5 y 5 cm s-1). 

Una vez calculado el número de Reynolds se calcula el número de Schmidt tanto del ion 

litio como del ion cloro en la mezcla binaria. Para esto, como no se cuenta con información 

respecto a la difusividad de las especies en el eutéctico, se ocupa una aproximación 

usando las difusividades tanto en LiCl como KCl fundido. Con esto: 
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𝐷𝐿𝑖+,𝐿𝑖𝐶𝑙 = 10−9 ∙ (10,6 + 0,0307 ∙ (673 − 883)) = 4,1 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠
] 

𝐷𝐿𝑖+,𝐾𝐶𝑙 = 1,46 ∙ 10−7 ∙ 𝑒
3.240
673 = 1,18 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠
] 

𝐷𝐶𝑙−,𝐾𝐶𝑙 = 1,8 ∙ 10−7 ∙ 𝑒
3.240
673 = 8,70 ∙ 10−10 [

𝑚2

𝑠
] 

𝐷𝐶𝑙−,𝐿𝑖𝐶𝑙 = 10−9 ∙ ( ,8 + 0,0117 ∙ (673 − 883)) = 3,34 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠
] 

Y, finalmente: 

𝑆𝑐𝐿𝑖+,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
2,29 ∙ 10−6 [

𝑚2

𝑠 ]

(0,627 ∙ 4,1 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ] + 0,373 ∙ 1,18 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ])
= 7 2,18 

𝑆𝑐𝐿𝑖+,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
2,29 ∙ 10−6 [

𝑚2

𝑠 ]

(0,62 ∙ 4,1 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ] + 0,37 ∙ 1,18 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ])
= 7 3,73 

𝑆𝑐𝐿𝑖+,𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 = 7 2,96 

𝑆𝑐𝐶𝑙−,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
2,29 ∙ 10−6 [

𝑚2

𝑠 ]

(0,627 ∙ 3,34 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ] + 0,373 ∙ 8,70 ∙ 10−10 [
𝑚2

𝑠 ])
= 946,39 

𝑆𝑐𝐶𝑙−,𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 =
2,29 ∙ 10−6 [

𝑚2

𝑠 ]

(0,62 ∙ 3,34 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠
] + 0,37 ∙ 8,70 ∙ 10−10 [

𝑚2

𝑠
])

= 948,43 

𝑆𝑐𝐶𝑙−,𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 = 947,42 

Como se aprecia, los valores no cambian apreciablemente en la entrada y en la salida 

debido a que las fracciones molares tampoco sufren una variación considerable producto 

de la generación de litio metálico. Con los números de Schmidt y Reynolds se calcula el 

número de Sherwood usando la Ecuación (54), dado que el régimen del fluido dentro de 

la celda es laminar: 

𝑆 𝐿𝑖+ = 0,97 ∙ (221,80,64) ∙ (7 2,960,33) = 273,8  

𝑆 𝐶𝑙− = 0,97 ∙ (221,80,64) ∙ (947,420,33) = 29 ,42 

Con el adimensional de Sherwood se puede encontrar el coeficiente global de 

transferencia de masa para cada uno de los iones en la mezcla binaria usando la 
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Ecuación (52). Como la transferencia de masa es principalmente por difusión el largo 

característico será la distancia entre los electrodos:  

𝑘𝑐,𝐿𝑖+ =
273,8 ∙ (0,62 ∙ 4,1 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠 ] + 0,37 ∙ 1,18 ∙ 10−9 [
𝑚2

𝑠 ])

0,04 𝑚 
= 2,08 ∙ 10−5 [

𝑚

𝑠
] 

𝑘𝑐,𝐶𝑙− =
29 ,42 ∙ (0,62 ∙ 3,34 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠 ] + 0,37 ∙ 8,70 ∙ 10−10 [
𝑚2

𝑠 ])

0,04 𝑚 
= 1,78 ∙ 10−5 [

𝑚

𝑠
] 

Luego, a partir de las Ecuaciones (50) y (51) se pueden determinar los espesores 

respectivos de las capas límites: 

𝛿𝐿𝑖+ = −( 𝑐 ∙ 𝑒
−

𝐷
𝐿𝑖+

(𝑘𝑐,𝐿𝑖+∙𝑟𝑐) −  𝑐) 

𝛿𝐿𝑖+ = −

(

 
 

0,17 𝑚 ∙ 𝑒
−

(0,625∙3,34∙10−9[
𝑚2

𝑠
]+0,375∙8,70∙10−10[

𝑚2

𝑠
])

(2,08∙10−5[
𝑚
𝑠

]∙0,17 𝑚 ) − 0,17 𝑚 

)

 
 

= 1,46 ∙ 10−4 𝑚  

𝛿𝐶𝑙− =
 𝑎

𝑒
−

𝐷𝐶𝑙−

(𝑟𝑎∙𝑘𝑐,𝐶𝑙−)

−  𝑎 

𝛿𝐶𝑙− =
0,1  𝑚 

𝑒
−

(0,625∙3,34∙10−9[
𝑚2

𝑠
]+0,375∙8,70∙10−10[

𝑚2

𝑠
])

(0,15 𝑚 ∙1,78∙10−5[
𝑚
𝑠

])

− 0,1  𝑚 = 1,3 ∙ 10−4 𝑚  

Posterior a esto, se ocupan las Ecuaciones (47) y (48) para estimar las concentraciones 

de las especies en las superficies de los respectivos electrodos. Así, se tiene que: 

𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝 =
|𝑗𝑐|

1 ∙ 𝐹 ∙ 𝐷𝐿𝑖+
∙  𝑐 ∙ ln

 𝑐 − 𝛿

 𝑐
+ 𝐶𝐿𝑖+, 𝑢𝑙𝑘 

𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝 =

 .000 𝐴 
0,47 𝑚2 

1 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
] ∙ (0,62 ∙ 4,1 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠
] + 0,37 ∙ 1,18 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠
])

∙ 0,17 𝑚 

∙ ln
0,17 𝑚 − 1,46 ∙ 10−4 𝑚 

0,17 𝑚 
+ (

18, 8 + 18,42

2
) ∙ 1000 [

𝑚𝑜𝑙

𝑚3
] 

𝐶𝐿𝑖+,𝑠𝑢𝑝 = 13,19 [
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 
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𝐶𝐶𝑙−,𝑠𝑢𝑝 =
|𝑗𝑎| ∙ ln

 𝑎
 𝑎 + 𝛿

∙  𝑎

2 ∙ 𝐹 ∙ 𝐷𝐶𝑙−
+ 𝐶𝐶𝑙−, 𝑢𝑙𝑘 

𝐶𝐶𝑙−,𝑠𝑢𝑝 =

 .000 𝐴 
0,41 𝑚2 

∙ ln
0,1  𝑚 

0.1  𝑚 + 1,3 ∙ 10−4 𝑚 
∙ 0,1  𝑚 

2 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
] ∙ (0,62 ∙ 3,34 ∙ 10−9 [

𝑚2

𝑠 ] + 0,37 ∙ 8,70 ∙ 10−10 [
𝑚2

𝑠 ])

+ (
29, 9 + 29,60

2
) ∙ 1000 [

𝑚𝑜𝑙

𝑚3
] 

𝐶𝐶𝑙−,𝑠𝑢𝑝 = 26,04 [
𝑚𝑜𝑙

𝐿
] 

Y con esto el potencial de Nernst asociado a la superficie de los electrodos es: 

𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐 = 3,7 𝑉 −
8,314 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 673 𝐾 

2 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
]

ln
(1,2 ∙ 10−4) ∙ (1)2

(0,03 ∙ 13,19)2 ∙ (0,03 ∙ 26,04)2
 

𝐸𝑒𝑙𝑒𝑐 = 3,8964 𝑉  

Finalmente, usando la Ecuación (35) y el potencial de Nernst calculado en el Anexo 8.8: 

|𝜂𝑒𝑙𝑒𝑐
𝑐𝑜𝑛 | = 3,923 𝑉 − 3,8964 𝑉 = 0,0269 𝑉  

También se puede calcular el sobrepotencial de concentración para cada uno de los 

electrodos usando la Ecuación (57). Para ambos electrodos se tiene que (las corrientes 

límites se encuentran calculadas en el Anexo 8.11): 

𝜂á𝑛𝑜𝑑𝑜
𝑐𝑜𝑛𝑐 = −

8,314 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 673 𝐾 

96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
]

ln (1 −
1,21 ∙ 104 [

𝐴
𝑚2]

1,02 ∙ 105 [
𝐴
𝑚2]

) = 0,0073  𝑉  

𝜂𝑐á𝑡𝑜𝑑𝑜
𝑐𝑜𝑛𝑐 = −

8,314 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 673 𝐾 

96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
]

ln (1 −
1,07 ∙ 104 [

𝐴
𝑚2]

3,71 ∙ 104 [
𝐴
𝑚2]

) = 0,0196  𝑉  

Luego: 

|𝜂𝑒𝑙𝑒𝑐
𝑐𝑜𝑛 | = 0,0073  𝑉 + 0,0196  𝑉 = 0,0269 𝑉  
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8.10. Perfiles de concentración de los iones en función de la distancia a los 

electrodos. 

La Figura 36 y Figura 37 presentan los perfiles de concentración para los iones litio y 

cloro a 400 °C. Cabe destacar que el cero en el eje axial se encuentra en el centro del 

ánodo de grafito (ver Figura 11). 

 

Figura 36. Perfil de concentración del ion litio en el eje radial. La distancia entre las líneas segmentadas de color rojo 

representa el espesor de la capa límite. 

 

Figura 37. Perfil de concentración del ion cloro en el eje radial. La distancia entre las líneas segmentadas de color 
rojo representa el espesor de la capa límite. 
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8.11. Cálculo de la corriente límite del sistema 

La corriente límite se determina imponiendo que la concentración de las especies en las 

superficies de los electrodos es cero. Para calcularla se combinan las Ecuaciones (37) y 

(49). Así se tiene que: 

|𝑗𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝑖|

𝑧𝑖𝐹
= 𝑘𝑐,𝑖𝐶𝑖, 𝑢𝑙𝑘 

(93) 

donde 

• 𝑗𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝑖: corriente límite asociada a la especie i, en A m-2 . 

• 𝑧𝑖: número de electrones transferidos asociado a la reacción de oxidación o la 

reducción de la especie i. 

• 𝐹: constante de Faraday, que equivale a 96.485 C mol-eq-1 . 

• 𝑘𝑐,𝑖: coeficiente global de transferencia de masa, en m s-1. 

• 𝐶𝑖, 𝑢𝑙𝑘: concentración de la especie i en el seno de la solución, en mol m-3. 

Evaluando la expresión anterior para cada una de las especies de interés se tiene que: 

𝑗𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝐿𝑖+ = 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
] ∙ 2,08 ∙ 10−5 [

𝑚

𝑠
] ∙ (

18, 8 + 18,42

2
) ∙ 1.000 [

𝑚𝑜𝑙

𝑚3
] = 3,71 ∙ 104 [

𝐴

𝑚2
] 

𝑗𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝐶𝑙− = 2 ∙ 96.48 [
𝐶

𝑚𝑜𝑙
] ∙ 1,78 ∙ 10−5 [

𝑚

𝑠
] ∙ (

29, 9 + 29,60

2
) ∙ 1.000 [

𝑚𝑜𝑙

𝑚3
]

= 1,02 ∙ 105 [
𝐴

𝑚2
] 

Considerando las áreas de los respectivos electrodos se obtiene lo siguiente: 

𝐼𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝐿𝑖+ = 3,71 ∙ 104 [
𝐴

𝑚2
] ∙ 0,47 𝑚2 = 1,74 ∙ 104 𝐴  

𝐼𝑙 𝑚𝑖𝑡𝑒,𝐶𝑙− = 1,02 ∙ 105 [
𝐴

𝑚2
] ∙ 0,41 𝑚2 = 4,21 ∙ 104 𝐴  

De estos dos valores, se escoge el menor dado que no se puede operar a una densidad 

de corriente mayor pues no se cumpliría el balance de corriente en el sistema. Por otro 

lado, el potencial de celda para el cual se alcanzaría esta corriente es de 38,20 V. 

8.12. Cálculo de las pérdidas óhmicas 

Para determinar esta pérdida en primer lugar se deben determinar las resistividades de 

los elementos que conducen la corriente en el circuito, que serán los electrodos y el 

eutéctico. Por simplicidad no se considera el circuito externo a la celda. La Tabla 21 

presenta ecuaciones para el cálculo de la resistividad de cada componente de la celda 

en función de la temperatura [43][44][45]. 
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Tabla 21. Resistividades del electrolito y los electrodos  

Componente Valor15 Unidad 

Resistividad del cátodo 
de acero inoxidable 317 

(10-8)∙(30,366∙ln(T)-93,802) Ω m 

Resistividad del ánodo 
de grafito 

(9,5+0,0021∙(T-1.000))∙10-6 Ω m 

Resistividad del 
eutéctico 

(100∙(23,021∙exp(-16.204,90311∙(8,314∙T)-1)))-1 Ω m 

 

Considerando una temperatura de operación de 673 K se tiene que: 

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑖𝑣𝑖 𝑎 𝑐á𝑡𝑜𝑑𝑜 = 10−8 ∙ (30,366 ∙ ln 673 − 93,802) = 1,04 ∙ 10−6 Ω m  

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑖𝑣𝑖 𝑎 á𝑛𝑜𝑑𝑜 = 10−6 ∙ (9, + 0,0021 ∙ (673 − 1.000)) = 8,81 ∙ 10−6 Ω m  

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑖𝑣𝑖 𝑎 𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑙𝑖𝑡𝑜 =
1

(100 ∙ (23,021 ∙ 𝑒
−

6.204,90311
8,314∙673 ))

= 7,86 ∙ 10−3 Ω m  

Luego, a partir de la Ecuación (59), se calculan las resistencias de los componentes de 

la celda. En el caso del electrolito se considera un promedio entre las áreas del ánodo y 

del cátodo para determinar el área transversal: 

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎𝑐á𝑡𝑜𝑑𝑜 =
1,04 ∙ 10−6 Ω 𝑚 ∙ 0,44 𝑚 

0,47 𝑚2 
= 9,73 ∙ 10−7 Ω  

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎á𝑛𝑜𝑑𝑜 =
8,81 ∙ 10−6 Ω 𝑚 ∙ 0,44 𝑚 

0,41 𝑚2 
= 9,3 ∙ 10−6 Ω  

 𝑒𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑙𝑖𝑡𝑜 = 7,86 ∙ 10−3 Ω 𝑚 ∙
0,02 𝑚 

0,41 + 0,47
2

 𝑚2 
= 3, 6 ∙ 10−4 Ω  

Finalmente, considerando una corriente en el circuito de 5.000 A, y usando la Ecuación 

(58): 

𝑉𝑝é𝑟𝑑𝑖𝑑𝑎𝑠 óℎ𝑚𝑖𝑐𝑎𝑠 =  .000 𝐴 ∙ (9,73 ∙ 10−7 Ω + 9,3 ∙ 10−6 Ω + 3, 6 ∙ 10−4 Ω ) = 1,83 V  

  

 

15 Valores en función de la temperatura T de operación, donde T está en K.  
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8.13. Cálculo de los sobrepotenciales de activación de los electrodos 

Los datos experimentales para el voltaje de celda y corriente circulante sobre el eutéctico 
de LiCl/KCl para la obtención de litio metálico a tres temperaturas de operación se 
presentan en la Tabla 22, Tabla 23 y Tabla 24. Dado que el sistema experimental del cual 
se obtuvieron los valores considera electrodos de una geometría no especificada de 0,09 
in de largo y una distancia entre electrodos de 10 cm, se calcularon los siguientes 
términos: 

Á 𝑒𝑎𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑑𝑜𝑠 = 4 ∙ (0,09 𝑖𝑛 ∙
0,02 4

1
[
𝑚

𝑖𝑛
])

2

= 2,09 ∙ 10−5  𝑚2  

Cabe destacar que el para el cálculo del área de los electrodos se aproximó su forma a 

la de un cubo pues la referencia consultada reportaba sólo el largo del electrodo. Con el 

área de los electrodos, se determinaron las densidades de corriente asociadas (ver Tabla 

22, Tabla 23 y Tabla 24). 

Tabla 22. Voltaje de celda, corriente circulante y densidad de corriente para el sistema de sales fundidas a 513 °C. 

Voltaje de celda / V Corriente circulante / A Densidad de corriente 
/ A m-2 

3,55 0 0 

3,79 15,28 730,99 

3,95 20,88 998,89 

4,07 26,54 1.269,66 

4,19 31,8 1.521,30 

4,35 38,5 1.841,82 

4,6 50,94 2.436,95 

4,82 60,76 2.906,73 
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Tabla 23. Voltaje de celda, corriente circulante y densidad de corriente para el sistema de sales fundidas a 557 °C. 

Potencial aplicado / V Corriente circulante / A Densidad de corriente 
/ A m-2 

3,64 0 0 

4,00 41,03 1.962,86 

4,10 48,28 2.309,70 

4,19 62,76 3.002,41 

4,30 74,14 3.546,83 

4,53 97,59 4.668,67 

4,75 122,76 5.872,79 

5,05 153,90 7.362,51 

 

Tabla 24. Voltaje de celda, corriente circulante y densidad de corriente para el sistema de sales fundidas a 567 °C. 

Potencial aplicado / V Corriente circulante / A Densidad de corriente 
/ A m-2 

3,64 0 0 

4,11 31,19 1.492,12 

4,26 40,00 1.913,58 

4,44 51,19 2.448,91 

4,65 61,69 2.951,23 

4,81 71,86 3.437,75 

5,00 82,71 3.956,81 

5,15 92,54 4.427,08 

A partir de los datos de las tablas anteriores se pueden hacer ajustes lineales para 

determinar la relación entre la densidad de corriente y el voltaje de celda. Así, se tiene 

que: 

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖 𝑎   𝑒 𝑐𝑜  𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝐸)513 °𝐶 = (2.227,2𝐸 − 7.813,1) [
𝐴

𝑚2
] 

𝑅2 = 0,996  

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖 𝑎   𝑒 𝑐𝑜  𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝐸)557 °𝐶 = ( .230,4𝐸 − 19.00 ) [
𝐴

𝑚2
] 

𝑅2 = 0,9991 
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𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖 𝑎   𝑒 𝑐𝑜  𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝐸)567 °𝐶 = (2.880,1𝐸 − 10.404) [
𝐴

𝑚2
] 

𝑅2 = 0,9987 

Con las ecuaciones anteriores se calculan, para cuatro densidades de corrientes 
arbitrarias, el voltaje de celda que debe aplicarse. Esto se hace para las tres temperaturas 
de las cuales se tienen datos (513 °C, 557 °C y 567 °C). Así mismo, para cada una de 
estas densidades de corriente se calculan las pérdidas óhmicas de manera análoga a lo 
expuesto en el Anexo 8.12. Suponiendo que las pérdidas por sobrepotenciales de 
concentración son cero, usando la Ecuación (20), se calcularon los sobrepotenciales de 
activación. Los resultados se presentan en las Tabla 25, Tabla 26 y Tabla 27. 

Tabla 25. Valores calculados para determinar los sobrepotenciales de activación a 513 °C. 

Densidad de 
corriente / A m-2 

Voltaje de celda / 
V 

Pérdidas óhmicas 
/ V 

Sobrepotenciales 
de activación / V 

1.135,9 4,02 0,06 0,41 

2.271,9 4,53 0,12 0,86 

4.543,7 5,55 0,24 1,76 

11.359 8,61 0,59 4,47 

 

Tabla 26. Valores calculados para determinar los sobrepotenciales de activación a 557 °C. 

Densidad de 
corriente / A m-2 

Voltaje de celda / 
V 

Pérdidas óhmicas 
/ V 

Sobrepotenciales 
de activación / V 

1.135,9 3,85 0,05 0,16 

2.271,9 4,07 0,10 0,33 

4.543,7 4,50 0,20 0,66 

11.359 5,81 0,51 1,65 

 

Tabla 27. Valores calculados para determinar los sobrepotenciales de activación a 567 °C. 

Densidad de 
corriente / A m-2 

Voltaje de celda / 
V 

Pérdidas óhmicas 
/ V 

Sobrepotenciales 
de activación / V 

1.135,9 4,01 0,05 0,32 

2.271,9 4,40 0,10 0,66 

4.543,7 5,19 0,20 1,35 

11.359 7,56 0,50 3,42 
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Con los sobrepotenciales de activación, se puede graficar la variación del sobrepotencial 

de activación total en función de la temperatura en grados Kelvin, para cada una de las 

densidades de corriente que se escogieron anteriormente. Dado que los sobrepotenciales 

de activación responden a la Ecuación de Butler-Volmer (ver Ecuación (33)), la relación 

entre los sobrepotenciales de activación y la temperatura es de tipo lineal. Así se 

obtuvieron las siguientes expresiones: 

𝑆𝑜𝑏 𝑒𝑝𝑜𝑡 𝑎𝑐𝑡 (𝑇)𝑗=1.135,9 𝐴 𝑚−2 = (−0,0029𝑇 + 2,6722)  𝑉  

𝑅2 = 0,4377 

𝑆𝑜𝑏 𝑒𝑝𝑜𝑡 𝑎𝑐𝑡 (𝑇)𝑗=2.271,9 𝐴 𝑚−2 = (−0,0062𝑇 +  ,7214)  𝑉  

𝑅2 = 0,4402 

𝑆𝑜𝑏 𝑒𝑝𝑜𝑡 𝑎𝑐𝑡 (𝑇)𝑗=4.543,7 𝐴 𝑚−2 = (−0,0129𝑇 + 11,819)  𝑉  

𝑅2 = 0,4414 

𝑆𝑜𝑏 𝑒𝑝𝑜𝑡 𝑎𝑐𝑡 (𝑇)𝑗=11.359 𝐴 𝑚−2 = (−0,0329𝑇 + 30,112)  𝑉  

𝑅2 = 0,4420 

En la Figura 38 se aprecia la variación del sobrepotencial de activación en función de la 

temperatura. Dado que las expresiones obtenidas dependen también de la densidad de 

corriente, se grafican la variación de la pendiente y el coeficiente de posición de las 

ecuaciones anteriores para determinar la dependencia de estos términos con la densidad 

de corriente (ver Figura 39). Con lo anterior, las ecuaciones que representan la variación 

de los términos son: 

𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑝𝑜𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛 (𝑗) = (0,0027𝑗 − 0,3767)  

𝑅2 = 1 

𝑃𝑒𝑛 𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝑗) = (−3 ∙ 10−6𝑗 + 0,0004)  

𝑅2 = 1 
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Figura 38. Variación de los sobrepotenciales de activación en función de la temperatura para cuatro densidades de 
corriente fijas. 

 

Figura 39. Variación del coeficiente de posición y la pendiente en función de la densidad de corriente. 

Con lo anterior se determina la ecuación que permite calcular la suma de los 

sobrepotenciales de activación en función de la temperatura y la densidad de corriente: 
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𝜂𝑎𝑐𝑡(𝑗, 𝑇) = (0,0027𝑗 − 0,3767) + (−3 ∙ 10−6𝑗 + 0,0004)𝑇 

Finalmente, para el cálculo de los sobrepotenciales de activación de la celda de 

electrólisis de sales fundidas a 400 °C y una corriente de 5.000 A, se toma un promedio 

entre las densidades de corriente en cada uno de los electrodos, obteniendo que: 

𝑗𝑝𝑟𝑜𝑚 =
10.649 [

A
𝑚2] + 12.0 7 [

A
𝑚2]

2
= 11.3 9 [

A

𝑚2
] 

𝜂𝑎𝑐𝑡(11.3 9 ,673) = 7,6282  𝑉  

8.14. Cálculo del flujo de calor necesario para elevar la temperatura de la 

mezcla de sales fundidas que se repone al sistema hasta el punto de fusión 

Para calcular este valor se utiliza la Ecuación (60). El flujo másico corresponde a la 

cantidad de cloruro de litio que se agrega al decantador para reponer la cantidad de litio 

metálico que se está produciendo. En una celda individual se producen 167 moles de litio 

por hora. Por tanto, se tiene que: 

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑒𝑢𝑡é𝑐𝑡𝑖𝑐𝑜 𝑎𝑔 𝑒𝑔𝑎 𝑜𝑠 = 167 [
𝑚𝑜𝑙

 
] = 0,046 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

La temperatura de fusión del eutéctico se encuentra en función de la fracción molar de 

LiCl en la mezcla binaria, como muestra la Figura 40. 

 

Figura 40. Temperatura de fusión del eutéctico LiCl/KCl en función de la fracción molar de LiCl. 

 racción molar del LiCl en el eutéctico

  ,  ,  ,  ,  

 
e
m

p
e
ra

tu
ra

  
  
C

 

   

   

   

   

   

   

   

   

   



 

104 

 

Para una fracción molar de LiCl de 0,627, que corresponde a la fracción de LiCl en el 

eutéctico que se alimenta a una celda individual (Ver Anexo 8.4), la expresión que permite 

determinar su temperatura de fusión es [16]: 

𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜  =  −4 4,1 ∙ 𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙
3  +  236,84 ∙ 𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙

2  +  1.13 ∙ 𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙
3  −  307, 6 (94) 

donde: 

• 𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜: temperatura de fusión de la mezcla binaria, en °C. 

• 𝑋𝐿𝑖𝐶𝑙: fracción molar de LiCl. 

Con esto se tiene que: 

𝑇𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜  =  −4 4,1 ∙ 0,6273  +  236,84 ∙ 0,6272  +  1.13 ∙ 0,627 −  307, 6 = 38 ,3   °𝐶  

El calor específico del cloruro de litio se encuentra reportado en función de la temperatura 

[27]: 

𝑐𝑎𝑙𝑜  𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓𝑖𝑐𝑜𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑇) = (73,42 − 0,01 ∙ 𝑇) [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] 

𝑐𝑎𝑙𝑜  𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓𝑖𝑐𝑜𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑇 = 6 8,3   𝐾 ) = 69,77 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] 

Con esto: 

𝑄1̇ = 0,046 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ (69,77 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ (6 8,3  − 298) 𝐾 ) = 1,17 ∙ 103 𝑊  

Esta cantidad corresponde el flujo de calor necesario para calentar el cloruro de litio que 

ingresa al decantador para reponer la cantidad de litio que se produce en la celda. 

8.15. Estimación del flujo de calor necesario para elevar la temperatura de 

la mezcla de sales fundidas hasta el punto de fusión una vez que el reactor 

comienza a operar 

Primero se determina el flujo molar a calentar y luego se sigue el mismo procedimiento. 

Con esto: 

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑒𝑢𝑡é𝑐𝑡𝑖𝑐𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠 = 11.111 [
𝑚𝑜𝑙

 
] + 18. 18 [

𝑚𝑜𝑙

 
] = 29.629 [

𝑚𝑜𝑙

 
] = 8,23 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] 

La entalpía del eutéctico sólido se encuentra reportada en bibliografía [46]. Los datos 

encontrados se presentan en la Tabla 28.  
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Tabla 28. Entalpía del eutéctico sólido en función de la temperatura. 

Temperatura / °C Entalpía / cal mol-1 

239,7 2.500,9 

241,2 2.556,5 

260 2.745,4 

260,1 2.762,1 

269,7 2.839,9 

279,6 3.040,0 

280,1 3.006,6 

290,6 3.084,4 

300,1 3.206,7 

302,2 3.240,1 

319,7 3.451,2 

321,8 3.540,2 

329,9 3.612,4 

339,6 3.718,0 

350,7 3.890,3 

 

Haciendo un ajuste lineal de los valores de la tabla anterior se obtiene que: 

𝐻𝑒𝑢𝑡,𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜(𝑇) = 12,199𝑇 − 419,74 

Donde el coeficiente de determinación es de 0,9956. A partir de este ajuste se deduce 

que el calor específico es de aproximadamente 12,199 cal mol-1 °C-1, el cual se asumió 

constante en el rango de temperaturas. Además, esta relación permite encontrar 

directamente la entalpía para 25 °C y para la temperatura de fusión del eutéctico. Así, se 

calcula el cambio de entalpía asociado a calentar el eutéctico de la siguiente manera:  

𝑄2̇ = 8,23 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ (12,199 [

𝑐𝑎𝑙

𝑚𝑜𝑙 °𝐶
] ∙ (38 ,3  − 2 ) °𝐶 ) ∙

4,1868

1
[

𝐽

𝑐𝑎𝑙
] = 1, 1 ∙ 105 𝑊  

8.16. Balance de energía en la celda de electrólisis de sales fundidas 

En primer lugar, se calcula el flujo de calor asociado a la reacción de formación del litio 

metálico. Como se mencionó en la Sección 3.8, la ecuación que representa la formación 

de litio metálico es: 

𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑙) → 𝐿𝑖(𝑙) +
1

2
𝐶𝑙2(𝑔) 
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Con los supuestos presentados en la Sección 3.8 y combinando las Ecuaciones (62),  

(63) y (64) se tiene que: 

𝑄3̇ = 𝑚̇3 (𝐻𝐿𝑖 +
1

2
𝐻𝐶𝑙 − 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛,𝐿𝑖𝐶𝑙) (95) 

donde: 

• 𝑄3̇: flujo de calor asociado a la reacción de formación de litio metálico, en W. 

• 𝑚̇3: flujo molar de litio metálico producido, en mol s-1. 

• 𝐻𝐿𝑖: entalpía asociada a la formación del litio metálico fundido a la temperatura de 

operación de la celda, en J mol-1. 

• 𝐻𝐶𝑙: entalpía asociada a la formación del cloro gaseoso a la temperatura de 

operación de la celda, en J mol-1. 

• 𝐻𝑓𝑢𝑠𝑖ó𝑛,𝐿𝑖𝐶𝑙: entalpía de fusión del cloruro de litio, en J mol-1. 

La entalpía de formación de litio metálico se calcula a partir de la Ecuación (64): 

𝐻𝐿𝑖 = 24,77 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ (4 4 − 298) 𝐾 + 4 .000 [

𝐽

𝑘𝑔𝐿𝑖
] ∙

1

144,09
[
𝑘𝑔𝐿𝑖

𝑚𝑜𝑙
] + 4.169 [

𝐽

𝑘𝑔𝐿𝑖 𝐾
]

∙
1

144,09
[
𝑘𝑔𝐿𝑖

𝑚𝑜𝑙
] ∙ (673 − 4 4) 𝐾 = 9,66 ∙ 103 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙
] 

Por otro lado, la entalpía de formación del cloro gaseoso es: 

𝐻𝐶𝑙 = 33,91 [
𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ (673 − 298) 𝐾 = 1,27 ∙ 104 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙
] 

Por último, la entalpía de fusión del cloruro de litio vale 1,99∙104 J mol-1. Asumiendo que 

esta es constante en el rango de temperaturas se tiene que:  

𝑄3̇ = 167 [
𝑚𝑜𝑙

 
] ∙

1

3600
[
 

𝑠
] ∙ (9,66 ∙ 103 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙
] + 0, ∙ 1,27 ∙ 104 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙
] − 1,99 ∙ 104 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙
])

= −181,33 𝑊  

Posterior a esto, se determina el flujo de calor que genera el reactor por efecto Joule. 

Este se calcula ocupando la Ecuación (23) y las condiciones de operación. Así se tiene 

que: 

|𝑄4̇| = ( .000  𝐴 )2 ∙ (9,3 ∙ 10−6 Ω + 9,73 ∙ 10−5 Ω + 3,  ∙ 10−4 Ω ) = 9,16 ∙ 103 𝑊  

Luego se determinan las pérdidas de calor por convección entre la celda y el ambiente. 

En primer lugar, se calcula el coeficiente de convección de la mezcla binaria. Para esto 

se calcula el número de Prandtl del eutéctico usando la Ecuación (65). El calor específico 

de la mezcla binaria se encuentra reportado en bibliografía[43] y vale 72,4316 J mol-1 K-

1, mientras que la conductividad térmica de este es de 6,90∙103 J mol-1 K-1 m-1. Con esto: 
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𝑃 =
72,4316 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 0,09 ∙ 𝑒
2500
673  𝑐𝑃 ∙

1 [
𝑘𝑔
𝑚 𝑠]

103 𝑐𝑃 
∙

1
0,0 438

[
𝑚𝑜𝑙
𝑘𝑔

]

6,90 ∙ 103 [
𝐽

𝑠 𝐾 𝑚]
= 7,11 ∙ 10−4 

Cabe destacar que el peso molecular de un mol de eutéctico se saca a partir de un 

promedio ponderado entre las fracciones molares de LiCl y KCl junto con sus pesos 

moleculares. 

Con este adimensional se determina el número de Nusselt del eutéctico usando la 

Ecuación (66): 

𝑁𝑢 = 3,66 +
0,06 ∙ (

0,7 𝑚 
1 𝑚 

) ∙ 221,80 ∙ 7,11 ∙ 10−4

1 + 0,04 ∙ (
0,7 𝑚 
1 𝑚 

∙ 221,80 ∙ 7,11 ∙ 10−4)
2/3

= 3,67 

Finalmente, se calcula el coeficiente de convección del eutéctico a partir de la Ecuación 

(67): 

 𝑒𝑢𝑡é𝑐𝑡𝑖𝑐𝑜 =
3,67 ∙ 6,90 ∙ 103 [

𝐽
𝑠 𝐾 𝑚]

0,7 𝑚 
= 3,61 ∙ 104 [

𝑊

𝑚2 𝐾
] 

También es necesario calcular el coeficiente de convección del aire. En primer lugar, se 

calcula el número de Grashof usando la Ecuación (68): 

𝐺 =
9,8 [

𝑚
𝑠2] ∙

1
298 𝐾 

∙ (𝑇𝑖𝑛𝑓 − 298 𝐾 ) ∙ (1 𝑚 )3

(1, 62 ∙ 10−5  [
𝑚2

𝑠 ])
2 = 1,3 ∙ 108 ∙ (𝑇𝑠 − 298) 

Cabe destacar que la viscosidad del aire está reportada para 298 K. La temperatura en 

la superficie externa se determina tomando una adivinanza inicial, luego calculando el 

flujo de calor para finalmente mediante un método iterativo corregir ese valor de la 

temperatura. Realizando el método iterativo se determinó que la temperatura en la 

superficie externa es de 433 K, con lo que: 

𝐺 = 1,82 ∙ 1010 

Con los adimensionales de Prandtl para el aire a 298 K y Grashof se calcula el número 

de Rayleigh con la Ecuación (69):  

𝑅𝑎 = 1,82 ∙ 1010 ∙ 0,7296 = 1,33 ∙ 1010 

Posterior a esto, se utiliza la relación para calcular el número de Nusselt en convección 

natural. Se corrobora que la expresión para determinar este adimensional es válida a 

partir de la Ecuación (71): 
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𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 ≥
3 ∙ 1 𝑚 

(1,82 ∙ 1010)
1
4

= 0,10 𝑚  

El diámetro de la celda completa considerando el material refractario es: 

𝐷𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑙𝑒𝑡𝑎 = 0,7 𝑚 + 2 ∙ 0,1 𝑚 + 2 ∙ 0,3 𝑚 = 1,  𝑚  

Por lo que se puede ocupar la Ecuación (70) para calcular el número de Nusselt: 

𝑁𝑢 =

(

 
 
 

0,82 +

(

 
 0,387 ∙ (1,33 ∙ 1010)1/6

(1 + (
0,492
0,7296)

9/16

)

8/27

)

 
 

)

 
 
 

2

= 277,00 

Por último,  se calcula el coeficiente de convección del aire: 

 𝑎𝑖𝑟𝑒 =
277,00 ∙ 0,02 [

𝐽
𝑠 𝐾 𝑚]

1,   𝑚 
= 4,71 [

𝑊

𝑚2 𝐾
] 

Ahora se determinan las resistencias asociadas a cada una de las zonas donde se 

trasfiere calor por convección/conducción usando las Ecuaciones (73), (74), (75) y (76). 

La conductividad térmica del acero inoxidable se encuentra reportada el bibliografía [45] 

y la expresión para calcularla es: 

𝑘𝑎𝑐𝑒𝑟𝑜 = −36,378 + 8, 922 ln 𝑇 (96) 

donde: 

• 𝑘𝑎𝑐𝑒𝑟𝑜: conductividad térmica del acero inoxidable 317, en W m-1 K-1. 

• 𝑇: temperatura de la pared de acero, en K. 

Se tomó como adivinanza inicial que la temperatura del acero es la de operación de la 

celda y mediante un método iterativo se determinará la temperatura en la superficie del 

equipo. La temperatura promedio entre la superficie interna de la celda y la externa es de 

670 K, con lo que: 

𝑘𝑎𝑐𝑒𝑟𝑜 = −36,378 + 8, 922 ∙ ln 670 = 19, 3 [
𝑊

𝑚 𝐾
] 

Por otro lado, la conductividad del material refractario es igual a 1,05 W m-1 K-1. Con esto, 

el cálculo de cada una de las resistencias asociadas a la transferencia de calor son:  

𝑅1 =
1

2𝜋 ∙ 0,3  𝑚 ∙ 1 𝑚 ∙ 3,61 ∙ 104 [
𝑊

𝑚2 𝐾
]
= 1,3 ∙ 10−5 [

𝐾

𝑊
] 
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𝑅2 =
ln

0,4  𝑚 
0,3  𝑚 

 

2𝜋 ∙ 1 𝑚 ∙ 19, 3 [
𝑊

𝑚 𝐾]
= 2,0 ∙ 10−3 [

𝐾

𝑊
] 

𝑅3 =
ln

0,7  𝑚 
0,4  𝑚 

 

2𝜋 ∙ 1 𝑚 ∙ 1,0 [
𝑊

𝑚 𝐾]
= 7,7 ∙ 10−2 [

𝐾

𝑊
] 

𝑅4 =
1

2𝜋 ∙ 0,7  𝑚 ∙ 1 𝑚 ∙ 4,71 [
𝑊

𝑚2 𝐾
]
= 4, ∙ 10−2 [

𝐾

𝑊
] 

Finalmente: 

𝑄̇5 =
673 𝐾 − 298 𝐾 

1,3 ∙ 10−5 [
𝐾
𝑊] + 2,0 ∙ 10−3 [

𝐾
𝑊] + 7,7 ∙ 10−2 [

𝐾
𝑊] + 4, ∙ 10−2 [

𝐾
𝑊]

= 3,01 ∙ 103 𝑊  

Este flujo de calor es el mismo para cada una de las resistencias consideradas. Por tanto, 

es posible determinar la temperatura en la superficie de cada una de estas. Primero, se 

calcula la temperatura en la superficie interna de la celda usando la expresión para la 

transferencia de calor por convección en estado estacionario: 

𝑄̇ = 𝐴 ∆𝑇 (97) 

donde: 

• 𝑄̇: flujo de calor transferido por convección, en W. 

• 𝐴: área de transferencia, en m2. 

•  : coeficiente de convección, en W m-2 K-1. 

• ∆𝑇: diferencia entre los puntos donde se realiza la transferencia de calor, en K.  

Reordenando la expresión anterior se tiene que: 

𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 = 𝑇𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 −
𝑄̇5

 𝑒𝑢𝑡é𝑐𝑡𝑖𝑐𝑜 ∙ 2𝜋 ∙  𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 ∙  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎
  

Reemplazando: 

𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 = 673 𝐾 −
3,01 ∙ 103 𝑊 

3,61 ∙ 104 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] ∙ 2𝜋 ∙ (0,3  𝑚 ) ∙ (1 𝑚 )

= 672,96 𝐾  

Para calcular el flujo de calor transferido por conducción a través de una pared cilíndrica 

se ocupa la siguiente relación (que será válida para el problema dada la geometría de la 

celda): 
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𝑄̇ =
2𝜋𝐿𝑘∆𝑇

ln
 𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 

 𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜

 (98) 

donde: 

• 𝑄̇: flujo de calor transferido por conducción, en W. 

• 𝐿: largo del cilindro, en m2. 

• 𝑘: conductividad térmica del material del que está fabricado el cilindro, en W m-2 

K-1. 

• ∆𝑇: diferencia de temperatura entre los puntos donde se realiza la transferencia 

de calor, en K.  

•  𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 : radio externo del cilindro, en m. 

•  𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜: radio interno del cilindro, en m. 

Reemplazando se tiene que, para el espesor de la celda de acero inoxidable: 

𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 = 𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 −
𝑄̇5 ∙ ln

 𝑒𝑥𝑡,𝑐𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 

 𝑖𝑛𝑡,𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜

2𝜋 ∙  𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 ∙ 𝑘𝑎𝑐𝑒𝑟𝑜
  

Evaluando la expresión anterior se obtiene que: 

𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 = 672,96 𝐾 −
3,01 ∙ 103 𝑊 ∙ ln

0,4  𝑚 
0,3  𝑚 

2𝜋 ∙ 1 𝑚 ∙ 19, 3 [
𝑊

𝑚 𝐾]
= 666,81 𝐾   

De manera análoga, se determina la temperatura en la superficie del material refractario: 

𝑇𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜 = 667,22 𝐾 −
3,01 ∙ 103 𝑊 ∙ ln

0,7  𝑚 
0,4  𝑚 

2𝜋 ∙ 1 𝑚 ∙ 1,0 [
𝑊

𝑚 𝐾]
= 433,6  𝐾   

A partir de los resultados anteriores se corroboran los siguientes supuestos considerados: 

1. La conductividad térmica se calculó para una temperatura de 670 K, lo que es 

consistente con el promedio de las temperaturas en la pared interna y externa de 

la celda. 

2. El número de Grashof se determinó para una temperatura de 433 K, lo que es 

consistente con la temperatura del material refractario en su superficie. 

3. Si se resuelve la ecuación de transferencia de calor por convección entre la 

superficie externa del material refractario y el aire, se tiene que: 

𝑄̇5 = 2𝜋 ∙ (0,7  𝑚 ) ∙ (1 𝑚 ) ∙ 4,71 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] ∙ (433,6  𝐾 − 298 𝐾 ) = 3,01 ∙ 103 𝑊  

Que es consistente con el flujo de calor calculado anteriormente. 
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Posterior a esto, se procede a calcular las pérdidas de calor por radiación de la celda a 

partir de la Ecuación (77). En primer lugar, la emisividad del material refractario a la 

temperatura de operación de la celda se aproximó a la de la alúmina, que es el principal 

componente de este material [51]: 

𝜀𝑟𝑒𝑓𝑟𝑎𝑐𝑡𝑎𝑟𝑖𝑜(673) = −0,3 7 ∙ ln 673 + 2,829 = 0, 0 

Considerando que es el material refractario es la que transfiere calor por radiación se 

obtiene que: 

𝑄̇6 =  ,67 ∙ 10−8 [
𝑊

𝑚2 𝐾4
] ∙ 0,32 ∙ 2𝜋 ∙ 0,7  𝑚 ∙ 1 𝑚 ∙ (433,6 4 − 2984) 𝐾4 = 3,7 ∙ 103 𝑊  

Cabe destacar que la temperatura en la superficie del material refractario fue calculada 

anteriormente. En último lugar, se calcula el calor asociado a los flujos de entrada y la 

salida de la mezcla binaria a la celda. Esto se hace usando la Ecuación (79) y el calor 

específico del eutéctico líquido, que se considera constante e igual a 72,43 J mol-1 K-1. 

Además, la temperatura de entrada se tomará igual a la temperatura de fusión del 

eutéctico, que se calculó anteriormente y es igual a 658,35 K. Con todo lo anterior: 

𝑄̇7 = 8,27 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ 72,43 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 673 𝐾 − 8,27 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ 72,43 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 6 8,3  𝐾 

= 8,78 ∙ 103 𝑊  

Finalmente, la Ecuación (80) permite determinar si la celda se debe calentar o enfriar. 

Por convención, el signo negativo se usará para los flujos que contribuyen a calentar la 

celda mientras que el positivo será para los flujos que enfrían la celda. Con esto: 

• 𝑄3̇ y 𝑄4̇ son flujos que calientan el reactor (entregan calor a la celda individual). 

• 𝑄5̇, 𝑄6̇ y 𝑄7̇ son flujos que enfrían la celda (salen del sistema, transfiriendo calor 

con el entorno). 

Así, finalmente, el balance de calor para una celda individual es: 

𝑄𝑡
̇ = 6,16 ∙ 103 𝑊  

El signo indica que es necesario entregar este flujo de calor al sistema para que esta 

opere a una temperatura constante e igual a 673 K. 

8.17. Cálculo del matching de calor considerando que la celda opera a 723 

K y dimensionamiento del intercambiador de calor   

En primer lugar, se determina el flujo de calor que se podría aprovechar si es que se 

realiza un matching entre el flujo de salida de la celda, que opera a 450 °C, y el flujo de 

entrada, que se encuentra a una temperatura de 385,35 °C (el cual es el que sale desde 

el decantador)(Ver Anexo 8.14), tomando una temperatura de acercamiento de 20 °C. Es 

decir, el flujo de eutéctico que sale del reactor disminuye su temperatura desde 450 °C 

hasta los 405,35 °C. Con esto, se determinó el flujo de calor transferido desde la corriente 

de salida de la celda:  
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𝑄𝑎𝑝𝑟𝑜𝑣𝑒𝑐ℎ𝑎 𝑙𝑒 = 8,23 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ 72,43 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ (723 − 678,3 ) 𝐾 = 2,66 ∙ 104 𝑊  

Por balance de energía, este flujo será el mismo que se entregaría a la corriente de 

eutéctico que está por ingresar al reactor de sales fundidas y que sale del decantador a 

385,35 °C. Así, se estimó la temperatura que alcanza esta corriente:  

𝑇𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
2,66 ∙ 104 𝑊 

8,27 [
𝑚𝑜𝑙
𝑠 ] ∙ 72,43 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

]
+ 678,3  𝐾 = 702,7  𝐾 = 429,7  °𝐶  

Con esto, se recalculó el calor asociado a los flujos de entrada y la salida de la mezcla 

binaria a la celda, puesto que ahora la corriente de entrada a la celda ingresa a una 

temperatura mayor que si no se hiciese matching de calor: 

𝑄̇7 = 8,27 [
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ 72,43 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 723 𝐾 − 8,27 [

𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ 72,43 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 𝐾
] ∙ 702,7  𝐾 

= 1,21 ∙ 104 𝑊  

Con esto, se recalculó el balance de calor en la celda individual de manera análoga a lo 

presentado en el Anexo 8.16: 

𝑄𝑡,𝑚𝑎𝑡𝑐ℎ𝑖𝑛𝑔 = 1,22 ∙ 103 𝑊  

Si no se realizase matching de calor el balance de calor en la celda individual para una 

temperatura de operación de 450 °C es: 

𝑄𝑡
̇ = 3,89 ∙ 104 𝑊  

Finalmente, el aprovechamiento de energía por hacer matching es de: 

𝑎𝑝 𝑜𝑣𝑒𝑐 𝑎𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 =
1,22 ∙ 103 𝑊 

3,89 ∙ 104 𝑊 
∙ 100 = 31,36% 

Posterior a esto, se procede a dimensionar el intercambiador de calor. En primer lugar, 

se calcularon los coeficientes de convección de cada uno de los flujos de eutéctico. Se 

asume que la convección es forzada y se ocupa la relación para flujos turbulentos para 

calcular los números de Nusselt. Para el flujo que ingresa al reactor (el que sale desde el 

decantador), el cual se encuentra a una temperatura de 385 °C, la velocidad de 

recirculación es: 

𝑣𝑒𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑙𝑖𝑡𝑜,𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 =
1.024 [

𝐿
 
] ∙

1   
3.600 𝑠 

∙
1 𝑚3 

1.000 𝐿 

𝜋 ∙ 0,03 2 𝑚2 
= 7,39 ∙ 10−2 [

𝑚

𝑠
] 

Cabe notar que corresponde a una velocidad de 0,74 cm s-1, la cual es superior al mínimo 

de la velocidad de recirculación que debe tener el electrolito que es de 0,5 cm s-1. Con 

esto: 



 

113 

 

𝑅𝑒𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
7,39 ∙ 10−2 [

𝑚
𝑠 ] ∙ 0,07 𝑚  

2,47 ∙ 10−6 [
𝑚2

𝑠 ]
= 2.094 

De manera análoga: 

𝑣𝑒𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑟𝑜𝑙𝑖𝑡𝑜,𝑟𝑒𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 =
1.020 [

𝑙
 
] ∙

1   
3.600 𝑠 

∙
1 𝑚3 

1.000 𝑙 

𝜋 ∙ 0,03 2 𝑚2 
= 7,36 ∙ 10−2 [

𝑚

𝑠
] 

𝑅𝑒𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
7,36 ∙ 10−2 [

𝑚
𝑠 ] ∙ 0,07 𝑚  

1,80 ∙ 10−6 [
𝑚2

𝑠 ]
= 2.864 

Con los números de Reynolds se procede a determinar el número de Prandtl para ambos 

flujos: 

𝑃 𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
72,4316 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 0,09 ∙ 𝑒
2500

658,35 𝑐𝑃 ∙
1 [

𝑘𝑔
𝑚 𝑠]

103 𝑐𝑃 
∙

1
0,0 438

[
𝑚𝑜𝑙
𝑘𝑔

]

6,90 ∙ 103 [
𝑊

𝐾 𝑚]

= 4,20 ∙ 10−5 

𝑃 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
72,4316 [

𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐾

] ∙ 0,09 ∙ 𝑒
2500
723  𝑐𝑃 ∙

1 [
𝑘𝑔
𝑚 𝑠]

103 𝑐𝑃 
∙

1
0,0 438

[
𝑚𝑜𝑙
𝑘𝑔

]

6,90 ∙ 103 [
𝑊

𝐾 𝑚]

= 2,99 ∙ 10−5 

Posterior a esto, a partir de la Ecuación de Petukhov para tubos lisos en flujos turbulentos: 

𝑓 = 0,79 (ln𝑅𝑒 − 1,64)−2 (99) 

donde: 

• 𝑓: factor de fricción. 

• 𝑅𝑒: número de Reynolds. 

Con esta ecuación se determinaron los factores de fricción para ambos flujos: 

𝑓𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 0,79 (ln 2.094 − 1,64)−2 = 0,0 2 

𝑓𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 0,79 (ln 2.864 − 1,64)−2 = 0,046 

Finalmente, con los valores calculados se determinó el número de Nusselt para flujo 

turbulento a partir de la analogía de Chilton-Colburn: 
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𝑁𝑢 = 0,12 𝑓𝑅𝑒𝑃 1/3 (100) 

donde: 

• 𝑁𝑢: número de Nusselt. 

• 𝑓: factor de fricción. 

• 𝑅𝑒: número de Reynolds. 

• 𝑃 : número de Prandtl. 

Reemplazando: 

𝑁𝑢𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 0,469 

𝑁𝑢𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 0, 14 

Y con los número de Nusselt se determinan los coeficientes de convección para el 

eutéctico que sale de la celda y el que ingresa a la misma: 

 𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
0,469 ∙ 6,90 ∙ 103 [

𝑊
𝐾 𝑚]

1,   𝑚 
= 4,62 ∙ 104 [

𝑊

𝑚2 𝐾
] 

 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
0, 14 ∙ 6,90 ∙ 103 [

𝑊
𝐾 𝑚]

0,07  𝑚 
=  ,07 ∙ 104 [

𝑊

𝑚2 𝐾
] 

Con los coeficientes de convección se determinó el área del intercambiador de calor a 

partir de la siguiente ecuación de diseño, que considera que ambos flujos circulan en 

contracorriente: 

𝑄𝑎𝑝𝑟𝑜𝑣𝑒𝑐ℎ𝑎 𝑙𝑒 = 𝐹𝑈𝐴𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚 𝑖𝑎𝑑𝑜𝑟

∆𝑇1 − ∆𝑇2

ln
∆𝑇1

∆𝑇2

 (101) 

donde: 

• 𝑄𝑎𝑝𝑟𝑜𝑣𝑒𝑐ℎ𝑎 𝑙𝑒: flujo de calor transferido por matching, calculado anteriormente, en 

W. 

• 𝐹: factor de eficiencia de la transferencia de calor del intercambiador. 

• 𝑈: coeficiente global de transferencia de calor, en W K-1 m-2. 

•  𝐴𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚 𝑖𝑎𝑑𝑜𝑟: área del intercambiador, en m2. 

• ∆𝑇1: diferencia de temperatura entre el flujo que sale del reactor (entra al 

intercambiador) y el flujo que se circula hacia el reactor (sale del intercambiador), 

en K. 

• ∆𝑇2: diferencia de temperatura entre el flujo que va al decantador (sale del 

intercambiador) y el flujo que sale del decantador hacia el reactor (entra al 

intercambiador), en K. 
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Las cuatro temperaturas se determinaron anteriormente, por lo que se pueden calcular 

las diferencias de temperaturas: 

∆𝑇1 = 723 𝐾 − 702,7  𝐾 = 20,2  𝐾  

∆𝑇2 = 678,3  𝐾 − 6 8,3  𝐾 = 20 𝐾  

Por otro lado, el coeficiente global de transferencia de calor se calcula a partir de la 

siguiente relación: 

𝑈 =
1

1
 𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜 𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟

+
1

 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟
+

1
 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚 𝑖𝑎𝑑𝑜𝑟

 (102) 

 

Se escoge un intercambiador de tubo carcasa 2-4 dado que es el más usado en los 

estudios de transferencia de calor en reactores de sales fundidas [76]. El coeficiente de 

convección del intercambiador se encuentra reportado en bibliografía y vale 300 W m-2 

K-1 [76]. Los parámetros de diseño más relevantes para el intercambiador se presentan 

en la Tabla 29 [76]. 

Tabla 29. Parámetros de diseño para un intercambiador de tubo carcasa usado en reactores de sales fundidas [76]. 

Parámetro Valor Unidad 

Espesor de los tubos 0,8 mm 

Diámetro externo de los 
tubos 

20 mm 

 

Con esto: 

𝑈 =
1

1

4,62 ∙ 104 [
𝑊

𝑚2 𝐾
]
+

1

 ,07 ∙ 104 [
𝑊

𝑚2 𝐾
]
+

1

300 [
𝑊

𝑚2 𝐾
]

= 296,32 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] 

Posterior a esto se realiza una corrección por eficiencia de transferencia de calor. Para 

esto se utiliza un método gráfico que a partir de coordenadas que dependen de las 

temperaturas de entrada y de salida de los flujos permiten calcular este factor de 

corrección (ver Figura 41).   



 

116 

 

 

Figura 41. Gráfico para determinar factor de corrección para intercambiadores tubo carcasa tipo 2-4 [25]. 

El factor R es: 

𝑅 =
723 𝐾 − 678,3  𝐾 

702,7  𝐾 − 6 8,3  𝐾 
= 1,00 

Y el factor P: 

𝑃 =
702,7  𝐾 − 6 8,3  𝐾 

723 𝐾 − 6 8,3  𝐾 
= 0,69 

Gráficamente se determina el factor de corrección a partir de la Figura 42, obteniendo un 

valor aproximado de 0,6 

 

Figura 42. Estimación gráfica de F. 
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Finalmente: 

𝐴𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚 𝑖𝑎𝑑𝑜𝑟 =
1

0,6
∙

2,66 ∙ 104 𝑊 

296,32 [
𝑊

𝑚2 𝐾
] ∙

20,2  𝐾 − 20 𝐾 

ln
20,2  𝐾 
20 𝐾 

= 7,44 𝑚2  

8.18. Condiciones de operación simuladas que minimizan el flujo de calor en 

la celda 

Tabla 30. Condiciones de operación simuladas que minimizan el flujo de calor 

Flujo de calor 
neto / W 

Temperatura de 
operación / °C 

Corriente de 
operación / A 

Potencial de celda 
/ V 

1,86 400,06 6.400 16,09 

-0,31 400,78 6.500 16,25 

-0,11 401,51 6.600 16,4 

2,54 402,25 6.700 16,55 

0,82 402,99 6.800 16,7 

1,73 403,74 6.900 16,84 

-1,61 404,49 7.000 16,99 

-2,17 405,25 7.100 17,13 

0,15 406,02 7.200 17,27 

-1,58 406,79 7.300 17,41 

-0,26 407,57 7.400 17,55 

-2,88 408,35 7.500 17,69 

-2,29 409,14 7.600 17,83 

1,58 409,94 7.700 17,96 

1,73 410,74 7.800 18,09 

-1,80 411,54 7.900 18,22 

-1,83 412,35 8.000 18,35 

1,75 413,17 8.100 18,48 

1,83 413,99 8.200 18,61 

-1,53 414,81 8.300 18,73 

-1,09 415,64 8.400 18,85 

3,27 416,48 8.500 18,97 

-2,90 417,31 8.600 19,09 
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2,23 418,16 8.700 19,21 

-3,08 419 8.800 19,33 

3,08 419,86 8.900 19,44 

-1,12 420,71 9.000 19,56 

-1,00 421,57 9.100 19,67 

3,51 422,44 9.200 19,78 

-2,25 423,3 9.300 19,88 

-3,50 424,17 9.400 19,99 

-0,15 425,05 9.500 20,1 

0,45 425,93 9.600 20,2 

-1,68 426,81 9.700 20,3 

1,00 427,7 9.800 20,4 

1,06 428,59 9.900 20,5 

-1,47 429,48 10.000 20,6 

 

8.19. Estimación de los costos de operación para las condiciones de 

operación escogidas 

Primero que todo se realizó una corrección para el número de celdas que se necesitan 

para alcanzar la producción dado que una planta de procesos opera 342 de los 365 días 

de año [59], por lo que para alcanzar la producción anual esperada por SQM Salar S.A. 

se necesita un mayor número de celdas. Con esto: 

𝑁𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎𝑠 = 1.097 ∙
36 

342
= 1.171  𝑐𝑒𝑙 𝑎𝑠  

Cabe destacar que el número de celdas se obtiene según la Ecuación (21), tomando el 

flujo anual de litio metálico esperado y la producción de una celda individual: 

𝑁𝑐 =
14.700.000.000 [

𝑔
𝑎ñ𝑜] ∙

1
36 ∙ 24

[
𝑎ñ𝑜
 

] 

220, 8 [
𝑚𝑜𝑙
 

] ∙ 6,94 [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
]

= 1.096,8  

Que se aproximó a 1.097 celdas. 

Luego se determinan los costos asociados al consumo eléctrico de la celda. Para esto se 

calcula la potencia eléctrica para una celda individual a partir de la corriente de operación 

y el voltaje aplicado. Así, se tiene que: 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑒𝑙é𝑐𝑡 𝑖𝑐𝑎𝑐𝑒𝑙𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑑𝑖𝑣𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙 = 6.600  𝐴 ∙ 16,40  𝑉 = 108.240  𝑊  
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Posterior a esto, con la Ecuación (81) se calcula la potencia eléctrica de toda la planta: 

𝑃𝑡 = 108.240  𝑊 ∙ 1.171 = 126.749.040 𝑊  

Para expresar el resultado anterior en kWh año-1 se realiza el siguiente cálculo: 

𝑃𝑡 = 126.749.040 𝑊 ∙
(24 ∙ 36 ) [

 
𝑎ñ𝑜]

1.000 [
𝑊
𝑘𝑊

]
= 1.110.321. 90 [

𝑘𝑊 

𝑎ñ𝑜
] 

Por último, con el costo de la electricidad se tiene que: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡 𝑖𝑐𝑖 𝑎 = 1.110.321. 90 [
𝑘𝑊 

𝑎ñ𝑜
] ∙

342

36 
∙ 0,1 72 [

𝑈𝑆𝐷

𝑘𝑊 
] = 1,64 ∙ 108 [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 

Cabe destacar que se agrega un factor de corrección por los días efectivos de operación. 

En segundo lugar, se calculan los costos para calentar el LiCl que ingresa al decantador 

desde la temperatura ambiente hasta la temperatura de cambio de fase del eutéctico. 

Este valor se determinó a partir de la Ecuación (60). Para una corriente de 6.600 A la 

cantidad de moles de cloruro de litio que se deben agregar a una celda individual es de 

220,45 mol h-1. Con esto: 

𝑄1̇ =
220,4 

3.600
[
𝑚𝑜𝑙

𝑠
] ∙ (69,77 [

𝐽

𝑚𝑜𝑙 ∙ 𝐾
] ∙ (6 8,3  − 298) 𝐾 ) = 1, 4 ∙ 103 𝑊  

Luego se calcula el precio del gas natural en USD kWh-1: 

𝑃 𝑒𝑐𝑖𝑜 𝑔𝑎𝑠 𝑛𝑎𝑡𝑢 𝑎𝑙 = 6.998 [
𝑈𝑆𝐷

𝑀𝑀 𝐵𝑇𝑈
] ∙

1

1,0  ∙ 109
[
𝑀𝑀 𝐵𝑇𝑈

𝐽
] ∙

1

2,78 ∙ 10−7
[

𝐽

𝑘𝑊 
]

= 23,86 [
𝑈𝑆𝐷

𝑘𝑊 
] 

Expresando el flujo de calor en kWh año-1 y multiplicando por el precio del gas natural y 

el número de celdas se tiene que: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑔𝑎𝑠 𝑛𝑎𝑡𝑢 𝑎𝑙 = 1, 4 ∙ 103 𝑊 ∙
(24 ∙ 36 ) [

 
𝑎ñ𝑜]

1.000 [
𝑊
𝑘𝑊

]
∙ 23,86 [

𝑈𝑆𝐷

𝑘𝑊 
] ∙ 1.171

= 3,77 ∙ 108 [
𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 

Por otro lado, los costos de transporte del LiCl que se debe reponer a la celda se estiman 

a partir del precio por transporte y la cantidad de cloruro de litio que debe movilizar.  Dado 

que se producen 14.700 t año-1, se calcula la cantidad de LiCl que se debe transportar: 

𝐿𝑖𝐶𝑙 𝑡 𝑎𝑛𝑠𝑝𝑜 𝑡𝑎 𝑜 = 14.700 [
𝑡

𝑎ñ𝑜
] ∙

42,44

6,94
[

𝑔
𝑃𝑀
𝑔

𝑃𝑀

] = 89.894 [
𝑡

𝑎ñ𝑜
] 
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A partir de las conversiones presentadas en el Anexo 8.1, se expresa el resultado anterior 

en términos de carbonato de litio. Así: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝐿𝑖𝐶𝑙 𝑡 𝑎𝑛𝑠𝑝𝑜 𝑡𝑎 𝑜 = 89.894 [
𝑡

𝑎ñ𝑜
] ∙ 0,871 [

𝑡𝐿𝑖2𝐶𝑂3,𝑒𝑞

𝑡
] ∙ 200 [

𝑈𝑆𝐷

𝑡𝐿𝑖2𝐶𝑂3,𝑒𝑞
]

= 1, 7 ∙ 107 [
𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 

Luego de esto se calculan los costos por transporte de argón. Considerando las 

dimensiones de una celda se puede aproximar el volumen del equipo ocupado por argón. 

Así, puesto que el diámetro interno de una celda individual es de 34 cm (ver Figura 10) 

se tiene que: 

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛𝑎𝑟𝑔ó𝑛 = 𝜋 ∙ (0,17 𝑚 )2 ∙ (0, 6 𝑚 ) ∙ 1.000 [
𝐿

𝑚3
] =  0,84 𝑙  

Multiplicando por el número de celdas: 

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛𝑎𝑟𝑔ó𝑛,𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =  0,84  𝑙 ∙ 1.171 =  9. 34  𝑙  

Dado que una unidad comercializable de este gas tiene un volumen de 56 litros: 

𝑢𝑛𝑖 𝑎 𝑒𝑠𝑎𝑟𝑔ó𝑛 =
 9. 34  𝑙 

 6  𝑙 
= 1.063,1 = 1.064 𝑢𝑛𝑖 𝑎 𝑒𝑠  

Como se compran de manera semestral, se tiene que el total de unidades son 2.128. 

Finalmente, con el precio de una unidad se determinó el gasto asociado: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑐𝑜𝑚𝑝 𝑎 𝑎 𝑔ó𝑛 =
8 1.000 [

𝐶𝐿𝑃
𝑢𝑛𝑖 𝑎 

]

667,78 [
𝐶𝐿𝑃
𝑈𝑆𝐷]

∙ 2.128 [
𝑢𝑛𝑖 𝑎 

𝑎ñ𝑜
] = 2,71 ∙ 106  [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 

El costo por sueldos es directo y tiene un valor de 500.000 USD año-1. Por último, se 

estimaron los costos por mantención y reparación de equipos. Para esto se pondera el 

capital de trabajo por un factor de 0,11. Así: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖ó𝑛 𝑒 𝑖𝑛𝑠𝑡𝑎𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 = 0,11 ∙ 8, 3 ∙ 107  [
𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] = 9,38 ∙ 106  [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 

Finalmente, sumando los valores anteriores: 

𝑂𝑃𝐸𝑋 = 1,64 ∙ 108 [
𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] + 3,77 ∙ 108 [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] + 1, 7 ∙ 107 [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] + 2,71 ∙ 106  [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] + 9,38

∙ 106  [
𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] +  ,00 ∙ 105  [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] =  ,69 ∙ 108 [

𝑈𝑆𝐷

𝑎ñ𝑜
] 
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8.20. Estimación de los costos de capital para las condiciones de operación 

escogidas 

En primer lugar, se calcula el costo asociado a la instalación y construcción de las celdas. 

El costo para una celda unitaria es: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑖𝑛𝑠𝑡𝑎𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑦 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡 𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = 1.171  𝑐𝑒𝑙 𝑎𝑠 ∙ 1,3 ∙ 107 [
𝐶𝐿𝑃

𝑐𝑒𝑙 𝑎𝑠
] ∙

1

667,78
[
𝑈𝑆𝐷

𝐶𝐿𝑃
]

= 2,28 ∙ 107  𝑈𝑆𝐷  

Posterior a esto se determina el capital de trabajo asumiendo que estos representan un 

15% de los costos de operación anual. Con esto: 

𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙  𝑒 𝑡 𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜 = 0,1 ∙  ,69 ∙ 108 𝑈𝑆𝐷 = 8, 3 ∙ 107  𝑈𝑆𝐷  

Finalmente: 

𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋 = 2,28 ∙ 107  𝑈𝑆$ + 8, 3 ∙ 107  𝑈𝑆$ =  1,08 ∙ 108  𝑈𝑆𝐷  

8.21. Estimación de la producción de dióxido de carbono a partir del reactor 

de producción de cloruro de litio 

Considerando que la electrólisis de sales fundidas produce 14.700 t año-1 de litio metálico, 

se calcula la cantidad de moles que se producen anualmente: 

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠  𝑒 𝑙𝑖𝑡𝑖𝑜 = 14.700 [
𝑡

𝑎ñ𝑜
] ∙

106

1
 [
𝑔

𝑡
] ∙

1

6,94
[
𝑚𝑜𝑙

𝑔
] = 2,12 ∙ 109 [

𝑚𝑜𝑙

𝑎ñ𝑜
] 

Según la estequiometría de la reacción de formación de litio metálico: 

𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑙) → 𝐿𝑖(𝑙) +
1

2
𝐶𝑙2(𝑔) 

Se generan la mitad de las moles de cloro gaseoso. Por otro lado, a partir de la reacción 

de formación de cloruro de litio a partir de este gas: 

2𝐿𝑖2𝐶𝑂3(𝑠) + 2𝐶𝑙2(𝑔) → 4𝐿𝑖𝐶𝑙(𝑠) + 2𝐶𝑂2(𝑔) + 𝑂2(𝑔) 

Dado que la estequiometría entre el cloro y el dióxido de carbono es de 1:1, se tiene que: 

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠  𝑒  𝑖ó𝑥𝑖 𝑜  𝑒 𝑐𝑎 𝑏𝑜𝑛𝑜 = 2,12 ∙ 109 [
𝑚𝑜𝑙

𝑎ñ𝑜
] ∙

1

1
∙
1

2
= 1,06 ∙ 109 [

𝑚𝑜𝑙

𝑎ñ𝑜
] 

𝑚𝑎𝑠𝑎  𝑒  𝑖ó𝑥𝑖 𝑜  𝑒 𝑐𝑎 𝑏𝑜𝑛𝑜 = 1,06 ∙ 109 [
𝑚𝑜𝑙

𝑎ñ𝑜
] ∙

44

1
[

𝑔

𝑚𝑜𝑙
] ∙

1

106
[
𝑡

𝑔
] = 46.640 [

𝑡

𝑎ñ𝑜
] 

Dado que la producción total de CO2 de SQM es de 597.968 t año-1 se tiene que: 

𝑃𝑜 𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒  𝑒 𝐶𝑂2 =
46.640 [

𝑡
𝑎ñ𝑜] ∙ 100

 97.968 [
𝑡

𝑎ñ𝑜]
= 7,80% 


