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Capitulo 3

-CAPITULO 3-

Como se describe en el apartado 1.4 el objetivo de esta Tesis Doctoral es llevar a
cabo el estudio comparativo de la recuperacion de HCl del efluente residual
generado en diferentes etapas del proceso de galvanizado por inmersién en
caliente, principalmente de la etapa de decapado, mediante las tecnologias de
dialisis (DD, diffusion dialysis o dialisis con membranas de intercambio iénico) y
electrodialisis (ED, electrodialysis) empleando membranas de intercambio iénico. En
el presente capitulo se aborda la viabilidad de la separaciéon de HCl de la fase de
stripping o reextraccion -procedente de aplicar la tecnologia de pertraccion en
emulsidon (EPT, emulsion pertraction technology) al efluente objeto de estudio-
mediante la tecnologia de dialisis empleando membranas de intercambio anidnico
(Ortiz et al., 2004; Samaniego, 2006; Samaniego et al., 2006; Bringas et al., 2006;
Ortiz et al., 2006; Samaniego et al., 2007; Carrera et al., 2009). Asi, en la seccion 3.1
se define el sistema de separacién y se detallan las especies en la que se encuentra
el cinc en las condiciones estudiadas; posteriormente en los apartados 3.2 y 3.3 se
lleva a cabo el andlisis de la viabilidad de la separacién de las mezclas HCl y ZnCl, a
través del estudio de la influencia del tipo de membrana y de las variables de
operacién, concentracion de acido clorhidrico, metal y composicién de la fase de
permeado. La evaluacién del proceso se realiza a través de la determinacién del
flujo y de la selectividad de la tecnologia a la separacion del acido clorhidrico.
Finalmente, en una segunda etapa con el fin de estudiar el comportamiento y los
fendmenos de transporte de materia que tienen lugar en el sistema HCI+ZnCl,
durante el proceso de dialisis con membranas de intercambio idnico, en la seccion
3.4 de esta Tesis Doctoral se desarrolla un modelo matematico basado en la teoria
disolucion-difusién, determinandose el valor de los parametros de transporte
mediante la herramienta de estimacion paramétrica del software Aspen Custom
Modeler.
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3.1. DEFINICION DEL SISTEMA DE SEPARACION

La separacién en la tecnologia de dialisis con membranas de intercambio idnico
depende entre otras variables del tipo de membrana, de la configuracién del
dializador y de las caracteristicas de la fase acuosa de permeado. A su vez, estas
variables dependen de las especies que conforman la fase acuosa ya que estas
pueden competir o interaccionar entre ellas (Luo et al., 2011a, 2013; San Roman et
al., 2012). En este sentido, en un primer paso, se ha llevado a cabo la definicién del
sistema de separacion que comprende el estudio de las especies que se pueden
formar dependiendo de las concentraciones de HCl y cinc existentes en el medio.
Posteriormente una vez definidas las especies y su comportamiento frente a
cambios de concentracidn en la fase de alimentacidn se lleva a cabo la selecciéon del
tipo de membrana mds adecuada para que el proceso de separacidn sea lo mas
eficaz posible. El siguiente paso conlleva el estudio de la configuracion del
dializador, del modo de operacién, caudales, fase permeado, etc., con lo que se
evaluara la viabilidad de la recuperacién del HCl, es decir la recuperacién del
producto deseado, y posteriormente la evaluacién del flujo y selectividad en la
separacion.

3.1.1. Especies anidnicas en la fase acuosa de alimentacion

En disoluciones en las que estan presentes HCl y determinados cationes metalicos
existe tendencia a la formacidon de complejos anidnicos y catidnicos con el cloro
también denominados clorocomplejos. Tedricamente es posible calcular la
contribucion de la concentracién de cada especie a partir de las reacciones
estequiométricas de formacion metal-ligando en equilibrio (Bogacki et al., 2000;
Rodriguez de San Miguel et al., 2000; Wassink et al., 2000; Regel-Rosocka et al.,
2001; Bartkowska et al., 2002; Juang et al., 2004; Samaniego, 2006):

M™ +iCl~ & McI! (3.1)

donde M™* es el metal con valencia n*, i el coeficiente estequiométrico (i=1,2,3,4),
Cl™ el i6n cloruro yMCli“_i son los complejos aniénicos del metal con cloro. Sin
embargo, toda reaccién reversible que involucra especies idnicas se desvia del
comportamiento ideal debido a los efectos electrostaticos que se producen cuando

la disolucién contiene cantidades apreciables de sustancias idnicas, esta desviacién
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viene dada por el valor de los coeficientes de actividad. Asi, la constante B; de

formacién de los complejos anidnicos con cloro expresada termodindmicamente en
. .. . s . -1 L

funcion de la actividad de cada especie quimica a; (mol L) se puede escribir como:

[ aMc?‘i]

[amn+][ac-T'

Bi = (3.2)

Donde la actividad de cada especie quimica o también denominada “concentracién
efectiva” de esa especie quimica en disolucion se relaciona con la concentracion
-1 , . . .. , . s

molar (mol L), C;, a través del coeficiente de actividad y; segun la ecuacion (3.3):

aj

L= 3.3
vi=g (3.3)

Para una disolucién ideal (dilucion infinita) a 1 atm de presidn y a la temperatura de
la disolucidn, el coeficiente de actividad tiende a la unidad y su concentracion es
igual a la actividad. Para sistemas electroliticos los modelos de coeficientes de
actividad comprenden términos de largo y corto alcance. El término de largo
alcance describe qué sucede en disoluciones diluidas donde las especies se
encuentran separadas por distancias mucho mayores que las del entorno, es decir
menor fuerza idnica en el medio. Entre los modelos empleados para el cédlculo del
coeficiente de actividad se encuentra el modelo de Debye-Hiickel cuya expresion
original incluye el término de largo alcance correspondiente a las interacciones
idnicas a baja o muy baja fuerza idnica. La fuerza idnica (I, mol kg_l) gue a su vez
mide la concentracién de carga eléctrica (iones) que hay en disolucidn se calcula
mediante la ecuacién (3.4) (Puigdomenech et al., 1997):

1 2
[= Ez C,Z (3.4)

donde C; es la concentracién molal (mol Kg'l) y Z; la carga idnica de cada uno de los
iones existentes en la disolucion. Por otro lado, el término de interaccién de corto
alcance describe lo que ocurre en disoluciones concentradas, es decir, las especies
se encuentran muy préximas unas a otras lo que implica mayor fuerza idnica.
Generalmente este término representa la suma de interacciones idn-i6on e ién-
molécula.

En esta Tesis Doctoral el calculo de los coeficientes de actividad en las disoluciones

binarias, asi como en las mezclas HCl y ZnCl, se ha llevado a cabo empleando el
software MEDUSA-Hydra chemical equilibrium (en adelante MEDUSA) descrito en el
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apartado 2.4.2 del capitulo 2. El software emplea la ecuacion de Debye-Hiickel -que
amplia la expresion logaritmica por medio de la adicion de términos lineales
dependientes de la fuerza idnica- escrita en funcién de la concentracion molal por
Helgeson et al. (1981) conocida también en la literatura como “modelo de
coeficiente de actividad de Helgeson”, que incluye ademas de las interacciones de
largo alcance las interacciones de corto alcance:

—Z2AVT

logy,

Donde A y B son constantes fisicas en funcién de la temperatura y de la constante
dieléctrica del disolvente cuyas unidades son A (kg”> mol™) y B (kg”” mol™* cm™), I es
la fuerza idnica de la disolucion (mol Kg_l), a (cm) representa el didmetro efectivo
del ion hidratado en angstroms y byx (kg mol'l) es el pardametro que contempla las
interacciones de corto alcance. Para Gz, = 4,16x10° cm a 25,02C y 1,0 bar, A es
igual 0,509 Kg>° mol™, B es igual a 0,32x10° Kg*° mol™
1,45x10° Kg mol ™.

-1 .
cm y bznq, es igual a

Distribucion de especies cloradas en la fase acuosa de alimentacion

Para el caso concreto de sistemas acuosos que contienen mezclas de HCI+ZnCl, es
posible la formacién, dependiendo de la concentracion de cada compuesto de
partida, de los clorocomplejos ZnCl*, ZnCl,, ZnCl5 y ZnCI42_ (Oh et al., 2000; Xu et al.,
2009; Luo et al., 2011a, 2013). El calculo de la concentracidén de estas especies se ha
llevado a cabo utilizando el software MEDUSA. El programa emplea las reacciones
de equilibrio metal-ligando siguientes (Oh et al.,2000; Chmielarz y Gnot, 2001;
Harris, 2001; Palaty y Zakova, 2006; Samaniego et al., 2006; Xu et al., 2009):

Zn?* + CI~ & ZnCl* (3.6)
ZnCl* + C1~ © ZnCl, (3.7)
ZnCl, + CI~ & ZnCl3 (3.8)
ZnCl3 + CI~ & ZnCly (3.9)

Siendo las constantes de formacidén (B;) para cada uno de estos complejos:

[ZnC1*]

L= Zn e (3.10)
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B [ZnCl,] _ [ZnCl,] . B [ZnCl,]
2= ncrler] - pizezier. P2 PR T g G
[ZnCl3] [ZnCl3] [ZnCl3] (3.12)

37 [ZnCLI[CI] ~ BylZnZH][Cl |3 Bs = BBz = EVRE

_ _[zncf] _ [ZnClf] , o [zl
4= [ZnCL; ][Cl-] - BL[Zn?+][CI]* By = BBz = W (3.13)

Y los balances totales al cinc (Crz,) y al cloro (Cr.q):
CTIZn=[Zn2+]+[ZnC|+]+[ZnCI2]+[ZnC|3']+[ZnC|4=] (3.14)
CT,C|=[HCI]+[C|']+[ZnC|+]+2[ZnCIz] +3[ZnCly1+4[ZnCl,7] (3.15)

Teniendo en cuenta que la disociacion del HCl es practicamente completa, su
concentracion va a ser despreciable; siendo posible utilizar la ecuacidn (3.16) en
lugar de la ecuacion (3.15).

Cra=[CI+[ZnCI*+2[ZnCl] +3[ZnCl5] +4[ZnCl,7] (3.16)

La condicion de neutralidad de la disolucién se describe a través de la ecuacion
(3.17):

[H']+2[Zn*"]+[ZnCl*)=[CI]+[ZnCl5]+2[ZNnCl, ] (3.17)

Para el calculo de los coeficientes de actividad el software MEDUSA utiliza el modelo
termodindamico de Helgeson et al. (1981) descrito al comienzo de este apartado
(ecuacidn (3.5)), asi como la ecuacidn (3.3) y (3.4) para el célculo de los coeficientes
de actividad y de la fuerza iénica ademas del sistema de ecuaciones 3.10-3.14, 3.16
y 3.17.

En relacién a los valores de las constantes de formacion MEDUSA parte de los
valores de las constantes de formacidn termodindmicas B; (logf;=0,43, logf,=0,61,
logPs=0,50, logP,4=0,20, fuerza idnica 0, (Burriel et al., 2006) y recalcula las
constantes de formacién en funcién de la fuerza idnica de la disolucion. Este calculo,
es imprescindible pues en el sistema se emplean fuerzas idnicas altas que influyen
notablemente en el valor de la constante de formacidn tal y como se describe en
numerosos trabajos de la literatura entre los que se encuentran estudios sobre la
formacién de complejos anidnicos de cinc con cloruro (Aouad et al., 1999; Oh et al.,

111



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

2000; Palaty y Zakova, 2006; Xu et al., 2009; San Roman et al., 2012; Luo et al.,
2013). Sin embargo, no existe una homogeneidad en los valores de B;, debido
fundamentalmente a la sensibilidad de este parametro a la presencia de otros
iones, lo cual se puede cuantificar por medio de la fuerza idnica, y su influencia en
los coeficientes de actividad (Morris y Short, 1962; Forrest et al., 1969; Barron et al.,
1999; Bogacki et al., 2000; Regel-Rosocka et al., 2001, 2003a; Cierpiszewski et al.,
2002; Mishonov et al., 2004; Niemczewska et al., 2004). Rodriguez de San Miguel et
al. (2000) publicaron, en base a una revision bibliografica, diferentes valores de las
constantes de formacién en funcion de la fuerza idnica. Asimismo, Wassink et al.
(2000), tras un estudio bibliografico, recogieron diferentes intervalos de valores de
Bi para una misma fuerza idnica.

La distribucion de clorocomplejos de cinc en medio HCl se ha realizado en base a los
rangos de concentracion de HCl y ZnCl, obtenidos en la fase de stripping del proceso
EPT aplicado a los efluentes residuales procedentes del proceso de galvanizado en
caliente. En el caso del ZnCl, se ha trabajado con concentraciones de 0,1, 0,25, 0,5,
0,75y 1,0 kmol m? y para el HCl de 0,1, 0,5, 1,0y 2,0 y 3,0 kmol m>. Los resultados
obtenidos al aplicar el programa MEDUSA a los rangos de concentracion
seleccionados se muestran en las Figuras 3.1 y 3.2. En la Figura 3.1 se muestra la
distribucion de las especies anidnicas y de las especies catidnicas (en %) para cada
concentracion inicial de ZnCl, en funciéon de las diferentes concentraciones iniciales
de HCl. En ambos casos se ha considerado la especie neutra, ZnCl,, junto a las
especies cationicas.
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Figura 3.1. % de clorocomplejos catidnicos (y especie neutra) y anionicos de cinc en la
disolucion de alimentacion para diferentes concentraciones iniciales de ZnCl, frente a la
concentracion inicial de HCI.

La Figura 3.1 muestra como a medida que aumentan las concentraciones iniciales
de ZnCl, en todo el rango de concentraciones estudiado y para concentraciones de
HCl menores de 1,0 kmol m? (entendiendo en todas las connotaciones <1,0 kmol m’
%) el porcentaje de especies catidnicas disminuye de un 100,0% (Figura 3.1a) hasta
un 75,0% (Figura 3.1e) cuando la concentracion inicial de HCl es 0,1 kmol m™ y de
un 70,0% (Figura 3.1a) a un 55,0% (Figura 3.1e) para una concentracion inicial de
HCl 1,0 kmol m>. Sin embargo, se observa una tendencia opuesta cuando se

113



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

emplean concentraciones de HCl mayores de 2,0 kmol m> (entendiendo en todas
las connotaciones =2,0 kmol m_3); la concentracién de las especies catidnicas
aumenta de un 25,0% (Figura 3.1a) a un 35,0% (Figura 3.1e) para una concentracion
inicial de HCI 2,0 kmol m> y de un 2,0% (Figura 3.1a) hasta un 15,0% (Figura 3.1e)
para una concentracién inicial de HCl 3,0 kmol m>. En el caso de las especies
anidnicas se observa légicamente la tendencia contraria. En términos generales las
especies catidnicas y anidnicas se relacionan con la concentracién inicial de HCI;
para concentraciones de HCl menores de 1,0 kmol m” las especies mayoritarias son
las catidnicas (>55,0%), aumentando estas a medida que disminuye Ila
concentracion inicial de HCl y ZnCl,. Para concentraciones iniciales de 1,0<[HCl](<2,0
kmol m? y el rango de concentraciones iniciales de 0,1<[ZnCl,],<1,0 kmol m> se
produce un cambio en el rango de la tendencia. Para concentraciones iniciales de
HCl mayores de 2,0 kmol m> las especies mayoritarias son las anidnicas (>65,0%)
aumentando estas a medida que aumenta la concentracién inicial de HCl y
disminuye la concentracion de ZnCl,, asi suponen mds de un 95,0% para una
concentracion de HCl de 3,0 kmol m? y ZnCl; igual a 0,1 kmol m. Estos resultados
se explican por el hecho de que las especies catidnicas necesitan menos cloros que
los clorocomplejos anidnicos, ademas de por la influencia que ejercen las

constantes de formacion.

Una vision global de la influencia de la concentracidn inicial de HCl y cinc sobre el
porcentaje de especies catidnicas y anidnicas descrita en relacién a la Figura 3.1 se
puede observar en la Figura 3.2. La Figura 3.2 contiene todos los resultados
mostrados en la Figura 3.1(a-e) lo que permite una lectura integral de los mismos,
es decir el conocimiento de las especies anidnicas y catidnicas dominantes en

funcion de las concentraciones iniciales de HCl y cinc.

114



STT

100 -

90 -

% especies

40

10 -

Figura 3.2. % de clorocomplejos catidnicos (y especie neutra) y anidnicos de cinc en la disolucion de alimentacion para diferentes concentraciones

60 -

50 -

[ZnCl,], (kmol m3)

B catidnicas I Aniénicas

[ZnCl,], (kmol m3) [ZnCl,], (kmol m3) E [ZnCl,], (kmol m3)

0,1 0,25 0,5 0,75 10 10,1 0,25 0,5 0,75 1OI01 025 0,5 0,75 1,0 0,1 0,25 0,5 0,75 1,0

1l

0,5 2,0
[|-|C|]0 (kmol m-)

iniciales de ZnCl, frente a la concentracion inicial de HCI.

[ZnCl,], (kmol m3)
0,1 025 0,5 0,75 1,0

3,0

UI ||

£ ojnydo)



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

Finalmente se ha determinado dentro de la relacidon de las especies anidnicas y
catidnicas descrita en la Figura 3.1 que especies concretas conforman estos
resultados. Asi en la Figura 3.3 a modo de ejemplo se han representado los
resultados obtenidos para las concentraciones intermedias iniciales de ZnCl, 0,1-
0,5-1,0 kmol m™ en todo el rango de concentraciones iniciales de HCl, de 0,1 hasta
3,0 kmol m’. La relacién de especies para el resto de concentraciones iniciales de
ZnCl, 0,25-0,75 kmol m™ se muestran en la Figura A2.1 del Anexo 2.

[ZnCl1,),=0,1 kmol m™3 b) [ZnCl,],=0,5 kmol m-3

ZnCl,~ ™ ZnCl3~ ™ ZnCl, ®ZnCl* ®Zzp* 100 - ZnCly~ M ZnCly™ MZnCl, ®ZnCl lanL

a)

% especies
% especies
w
o

L 10

0

0,1 0,5 1,0 2,0 3,0 0,1 0,5 1,0 2,0 3,0
[HCI], (kmol m™3) [HCl], (kmol m™3)

c) [ZnCl,],=1,0 kmol m3

ZnCly" M ZnCl;~ ™ ZnCl, ®ZnCl* ®Zn?*
100 ] — T — ]
90
80
70 —1-- B —-1-— - T
60
50
40
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20
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% especies

0,1 0,5 1,0 2,0 3,0
[HCl], (kmol m™3)

Figura 3.3. % de cada clorocomplejo de cinc cationico, neutro y aniénico en la disolucion de
alimentacion para diferentes concentraciones iniciales de ZnCl, frente a la concentracién
inicial de HCI.

En la Figura 3.3 se observa como para concentraciones iniciales de HCl menores de
1,0 kmol m™ el cinc catiénico zn** es la especie cationica predominante y para
concentraciones de HCl mayores que 2,0 kmol m> predomina el complejo ZnCI42'; la
concentracion de este ultimo aumenta desde mas del 70,0% (Figura 3.2.c), hasta un
85,0% (Figura 3.1a) para una concentracion inicial de HCI de 3,0 kmol m’. Por otro
lado, para concentraciones de HCl menores de 1,0 kmol m>el porcentaje de Zn es
de un 50,0% (Figura 3.2.c) alcanzando un 80,0% (Figura 3.1a) cuando se emplea 0,1
kmol m™ de HCl.
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La distribucion de los clorocomplejos de cinc obtenidos para los rangos de trabajo
analizados estd en consonancia con la literatura. En la Tabla 3.1 se muestra un
resumen de trabajos relacionados identificando la fase acuosa de alimentacion de
partida, asi como el % de cada clorocomplejo formado.

Tabla 3.1. Distribucién de clorocomplejos de cinc en disoluciones de HCl estudiadas en la

bibliografia.
" CI'/Hcl Zncl,” ﬁ
Regel-R k
eegteal. (;)%Cl °| o1 |500636| 900% bajo % - -
Cierpiszcewski . ]
etal,2002 | %008 5,0/_ 92,0% 7,0%

Regel-Rosocka

- - 0, _ 0 _ o, _
etol, 2003, b| 080 |20 5,0/3,0 | (50,0-80,0)% | (15,0-10,0)% | (10,0-5,0)%

Mishonov 090 |52/05-23 | 780% 11,0% 6,0% | 50%
etal., 2004 ! e ! ! ! !
N;Tiz;‘ggza 0,30 5,0/ 92,0% 8,0% 0,0% -
0,08 5,0/2,5 94,0% 6,0% - -
Miesiac 0,08 3,4/2,5 54,0% 34,0% 10,0% | 2,0%
et al,, 2004 0,31 5,0/2,5 92,0% 8,0% - -
0,31 3,8/2,5 49,0% 36,0% 12,0% | 3,0%

Como se observa en la Tabla 3.1, para altas concentraciones de cloruros
(~5,0 mol L_l) la especie predominante es ZnCI42’, en torno a un 90,0%, mientras que
para concentraciones moderadas (~3,5 mol L_l), el porcentaje de esta especie
disminuye, (~50,0%) cobrando importancia la presencia de ZnCl;" con un porcentaje
en torno al 35,0% de la distribucion total. Estos valores coinciden con los obtenidos
en esta Tesis Doctoral, asi para concentraciones similares a las de los trabajos
expuestos en la Tabla 3.1, por ejemplo, cuando se emplea 1,0 kmol m” de ZnCl, y
3,0 kmol m” de HCI (5,0 kmol m™ de CI) el porcentaje de ZnCl,” es de un 75,0% v el
de ZnCl; es de un 10,0%, tal y como describen Regel-Rosocka et al. (2003a, b) y
Mishonov et al. (2004).
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Cdlculo de la concentracion de cloruros en la fase acuosa de
alimentacion

Ademads de la distribucion de los clorocomplejos de cinc y su distribucion en funcién
de la concentracidn resulta determinante conocer la concentracion de iones CI,
dado que se trata del i6n de interés en el medio y que junto con los H forman el
HCl, compuesto objeto de recuperacion. La concentracidon de ClI que se obtiene
durante la resolucién del sistema de ecuaciones 3.3, 3.4, 3.5, 3.10-3.14, 3.16 y 3.17
mediante el software MEDUSA, empleado en el calculo de las especies, se muestra
en la Figura 3.4 frente a la concentracién de HCI inicial para diferentes

concentraciones iniciales de ZnCl,.

A [ZnCl;]0=0,1 kmol m~ ¥=[2ZnCl;]0=0,75 kmol m3
- [ZnCl,]0=0,25 kmol m~3 —#—[ZnCl,]o=1,0 kmol m~3
00 [ZnCl;]0=0,5 kmol m~3

)

2,5

2,0
o

1,5 3

Nz
- ]
A

arh A |

[Cl)jipre (kmol m3)

0,5
0,0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
[HCI], (kmol m3)
Figura 3.4. Evolucidn de la concentracion de CI libre frente a la concentracién inicial de HCI
para diferentes concentraciones iniciales de ZnCl, de la fase de alimentacion.

Como se observa en la Figura 3.4 la concentracién de CI libre aumenta con la
concentracion inicial de HCI. Con respecto a la influencia de la concentracién inicial
de ZnCl, su comportamiento estd diferenciado para concentraciones iniciales de HCI
menores y mayores de 1,0 kmol m>. Estos resultados se corresponden con la
distribucion de especies analizada en las Figuras 3.1-3.3. Asi, para concentraciones
iniciales de HCl inferiores a 1,0 kmol m~ la concentracién de CI' aumenta a medida
gue aumenta la concentracion inicial de ZnCl,; de 0,4 kmol m? trabajando con 0,1
kmol m™ de ZnCl, hasta 0,9 kmol m™ cuando se emplea 1,0 kmol m? de ZnCl, para
una concentracion de HCI inicial de 0,1 kmol m”. Este rango de concentraciones
coincide con el rango donde predominan las especies catidnicas, lo que implica un
numero de iones cloruro libre mayor, dado el menor grado de cloracién de estas.
Esto es debido a que la concentracién tanto de cloruros procedentes del ZnCl, como
de HCl inicial es lo suficientemente baja como para que se puedan formar especies
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anidnicas ya que por cada atomo de cinc se necesitan 3 y 4 cloruros dependiendo
del clorocomplejo que se forme. Para concentraciones superiores a 1,0 kmol m> de
HCI, a pesar de ser una zona donde el porcentaje de especies anidnicas es mayor, la
concentracion de CI" aumenta con la disminucion de la concentracidn inicial de ZnCl,
dadas las altas concentraciones de acido en proporciéon con el cinc inicial; asi la
concentracion de cloruros aumenta hasta 1,6 kmol m~ cuando la concentracién de
ZnCl, es de 1,0 kmol m? y hasta 2,8 kmol m™ cuando la concentracién de ZnCl, es
0,1 kmol m? y la inicial de HCl es 3,0 kmol m>.

3.1.2. seleccién del tipo de membrana y configuracién del
dializador

Seleccion del tipo de membrana

Como se describe en el apartado 1.3.1 del capitulo 1 de esta Tesis Doctoral las
caracteristicas de las membranas son clave para el desarrollo de procesos basados
en tecnologias de membrana, ya que determinan la eficacia del proceso asi como la
viabilidad econémica (Kim et al., 2013). En la Tabla 3.2 se muestran las principales
membranas homopolares de intercambio aniénico comercialmente disponibles (5
casas comerciales) para procesos de dialisis, asi como sus caracteristicas principales
(Osada y Nakagawa, 1992; Ersoz et al., 2001; Xu, 2005; Dtugotecki et al., 2008;
Escobar y Schafer, 2010; Luo et al., 2011b). La razén de analizar s6lo membranas de
intercambio anidnico se ha justificado en el apartado 1.3.2 de esta Tesis Doctoral.
Estas membranas tienen espesores que van desde 0,08 mm en el caso de la
membrana Fumasep FAD (Fuma-Tech GmbH) hasta 2,25 mm de la membrana
Selemion DSV (Asahi Glass Col. Ltd). La capacidad de intercambio se encuentra
entre 4,5-5,5 eq Kg_1 de la membrana Selemion DSV hasta los 1,5 eq Kg_1 de las
membranas Fumasep FAD (Fuma-Tech GmbH) y Neosepta AFX (Tokuyama Soda Co.
Ltd). Por término general la matriz suele estar constituida por polimeros tipo
polisulfonas o poliestirenos, el grupo funcional amino y el ién de intercambio CI'.
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Tabla 3.2. Caracteristicas de las principales membranas de intercambio iénico comercialmente disponibles para procesos de dialisis

Asahi Aciplex
Chemical P 0,17-0,19 - 1,4-1,7 . . - -
A221
Industry Co.
Asahi Glass Selemion . . ,
Col. Ltd DSV 0,12-2,5 4,5-5,5 1,1 Polisulfona -NR; - Homogénea
Mezcla de
Fuma-Tech Fumasep s ,
GmbH FAD 0,08-0,10 >1,5 <0,8 grupos débiles - Homogénea
y fuertes
Gelman . -N"(CHs)3Br’ . )
Sci SB-6407 0,15 2,1-2,5 0,3-1,2 Polisulfona M cl Homogénea
ciences -N(R)s
Neosepta 0,15-0,18 2,0-3,5 0,2-1,0 Poliestireno N(R);" Homogénea
. - - iesti - -
AFN ! ! e o 3 (reforzada)
Tokuyama L
Neosepta Poliestireno y i ,
Soda 0,14-0,17 1,5-2,0 0,7-1,5 L - Cl Homogénea
AFX Co-divinilbenceno
Co. Ltd
Neosepta Poliestireno y ,
2,25-0,26 1,3-1,5 11,0-13,0 . -NC;H - Heterogénea
AMH Co-divinilbenceno 7 &
DF120 0,32-0,34 1,96 mmol/g 3,0 QPPO° -N"(CHs)3Br’ - -
Poli bromados
i i DF120-I 0,20-0,23 1,9-2,2 1,5-2,1 (6xido de 2,6-dimetil- - - -
Tianwei 1,4-fenileno)
Membrane
Co. Ltd Poli bromados
DF120-11I 0,20-0,23 1,7-1,9 3,5-4,0 (6xido de 2,6-dimetil- - - -
1,4-fenileno)
9010 0,13 0,92 meql/g QPPOa—SIOzby fibras - - -

*Poli(2,6 Dimetil Oxifenileno) cuaternizado

bes:
Silice
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A pesar de las marcadas diferencias entre las membranas comerciales la seleccion
de una u otra para una aplicacién concreta esta basada en la investigacién previa
existente. Por ello, para seleccionar la membrana de intercambio anidnico a
emplear en la tecnologia de didlisis con el objetivo de llevar a cabo la separacion de
HCI de las mezclas HCI+ZnCl, se ha realizado un andlisis de la literatura en relacion al
tipo de membranas sintéticas y comerciales empleadas, asi como de las condiciones
de trabajo y de los principales resultados obtenidos cuando se utilizan estas mezclas
o mezclas de sales similares. Este estudio se encuentra detallado en la Tabla 3.3.

Como se puede observar en la Tabla 3.3 los estudios realizados con membranas
sintéticas se aplican generalmente a disoluciones de HCl y sales de hierro (Luo et al.,
2010; Wu et al., 2010; Luo et al., 2013; Wang et al., 2013; Wu et al., 2013; Cheng et
al., 2014; Mao et al., 2014; Sun et al., 2014; Pan et al., 2015) y en menor medida a
otro tipo de sales tales como CuCl,, NiCl,, AICl;, NaCl y MgCl, (Stachera et al.,1998;
Stachera y Childs, 2001; Luo et al., 2011a; Luo et al., 2013; Wang et al., 2013). Cabe
destacar que el hierro no forma clorocomplejos anidnicos, por lo que la separacion
mediante didlisis con membranas de intercambio anidnico tiene menor dificultad.
Estas membranas estan compuestas principalmente por polidxidos de fenileno
(PPO), 6xidos de silicio (SiO,) y alcoholes polivinilicos (PVA). En relacion al empleo
de membranas comerciales, la mas utilizada en la separacién de HCl de sales con el
anién Cl es la membrana Neosepta-AFN para sales tanto de hierro (Palaty y Zakova,
2000; Palaty y Bendovd, 2009a; Xu et al., 2009; Mao et al., 2014) como de niquel
(Palaty y Zakova, 2007) y excepcionalmente de cinc (Oh et al., 2000; Palaty y Zakova,
2006). En el caso del hierro, como se ha mencionado, y del niquel no se forman
especies anidnicas, situacion diferente a la que ocurre cuando hay cinc en la
disolucion, por lo que la viabilidad de la separacidn estd garantizada. Los estudios
encontrados en la literatura relativos a la separacidon de mezclas de HCl y sales de
cinc son mas escasos y los que existen trabajan con rangos de concentraciones
donde la formacién de las especies catidnicas es mayoritaria frente a las anidnicas,
por lo que no compiten con los iones cloruro durante el proceso de separacion de
HCI mediante dialisis con membranas de intercambio idnico.
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Tabla 3.3. Estudios bibliograficos sobre la recuperacion de HCl de mezclas con sales metalicas mediante la tecnologia de dialisis con membranas de

intercambio iénico.

Casa comercial Tipo Caracteristicas
. » Permeabilidad (U)
i i Nanofibras hibridas de QPPOE—SIOZb Alimentacién: 4 4 Upe=0,053 m h't
Sintética Anidnica P . ) [HCI]=1,0 mol L +[FeCl,]=0,225 mol L o Panetal., 2015
Area efectiva de membrana=5,0 cm P do: A Selectividad (S)
ermeado: Agua
g $=68,05
Permeabilidad
e R d Alimentacion: _ 4
o . Membrana hibrida de PVA™-EPTAC 1 4 Une=0,0011-0,018 m h Chengetal.,
Sintética Anidnica P i ) [HCI]=0,81 mol L +[FeCl,]=0,18 mol L .
Area efectiva de membrana=5,7 cm P do: A Selectividad 2014
ermeado: Agua
€ $=18,5-21,0
Membranas comerciales
Permeabilidad
Unen=0,006-0,010 m h™
Unc2=0,040-0,0062 m h™
. . Comercial: DF-120 y 9010 ) ., Selectividad
Tianwei o R R Alimentacion:
o Sintética: QPPO’-PVA° (20,0%PVA) y 1 1 $,=13,9-15,5
Membrane Co. | Anidnica QPPO™-PVA' (40,0%PVA) [HCI]=1,0 mol L"+[FeCl,]=0,25 mol L Memb. intéti Mao et al., 2014
- X embranas sintéticas
Ltd y Sintética . . 0 , | Permeado: Agua .
Area efectiva de membrana=6,15 cm Permeabilidad
Unen=0,016-0,024 m h™
Unc2=0,0094-0,0104 m h™
Selectividad
$,=33,2-47,6
Permeabilidad
Alimentacion: .
oL . Membrana hibrida porosa de BPPO® 1 1 Unc=0,020-0,025 m h !
intética nidnica =1,0 mo eCl,]=0,25 mo unetal.,
Sintét A [HCI]=1,0 mol L +[FeCl,]=0,25 mol L Sun et al., 2014

Area efectiva de membrana=6,15 cm’

Permeado: Agua

Selectividad
S,=45,5
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Tabla 3.3. Estudios bibliograficos sobre la recuperacion de HCl de mezclas con sales metalicas mediante la tecnologia de dialisis con membranas de

intercambio idnico (continuacién).

Casa comercial Tipo Caracteristicas
Permeabilidad
Alimentacién: Una=0,013 m h™*
Anidni ] ] )
Snter nionica Membrana de PECs-PVA® [HCI}=1,0 mol L' +[FeCl,]=0,25 mol L™ Uow=0,014-0,019 m h™* W o3
intética . . . - angetal.,
cat'g’n'ca Area efectiva de membrana=6,15 cm”> | [NaOH]=1,0 mol L"+[Na,W0,]=0,1 mol L* | Selectividad &
ioni
Permeado: Agua Suci/reci, 89,9
SNaOH/Na2504=8'5'22,4
Alimentacion: .
4 4 Permeabilidad
[HCI]=1,2 mol L"+[NaCl]=0,6 mol L 4
. . Ug-(NaCl)=0,0057 m h
[HCI]=1,2 mol L +[FeCl,]=0,3 mol L Uer (FeCl)= 0,011 m h™
-(FeCl,)=0, m
3 3 Membrana hibrida organica- [HCI]=1,2 mol L™+[NiCl,]=0,3 mol L™ o . : 4
Sintética Anidnica . . B B 4 Uci-(NiCl;)=0,009 m h Luo et al., 2013
inorganica de (PPO°) [HCI]= mol L +[CuCl,]=0,3 mol L 1
. . Ug-(CuCly)= 0,022 m h
[HCI]=1,2 mol L"+[ZnCl,]=0,3 mol L 4
. 1 Ugi-(ZnCly)=0,0012 m h
[HCI]=1,2 mol L"+[AICI5]=0,2 m h 4
Permeado: Agua Uci-(AICI3)=0,0072 m h
All . Permeabilidad
imentacion:
i . Membrana hibrida de QPPO’-PVA® 4 4 Upe=0,021-0,049 m ht
Sintética Anidnica , ) [HCI]=1,0 mol L"+[FeCl,]=0,25 m h . Wu et al., 2013
Area efectiva de membrana=6,15 cm P do: A Selectividad
ermeado: Agua
& S=44,0
Membrana hibrida organica- Alimentacion: P bilidad
ermeabilida
Sintética Aniénica inorganica de PPO® [HCI]=12,0 mol L+[NaCl]=0,6 m h™* Luo et al., 2011a

Area efectiva de membrana=6,0 cm’

Permeado: Agua

Ug-=0,0057 mh™
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Tabla 3.3. Estudios bibliograficos sobre la recuperacion de HCl de mezclas con sales metalicas mediante la tecnologia de dialisis con membranas de

intercambio idnico (continuacidn).

Casa comercial Tipo Caracteristicas
Permeabilidad
Membrana hibrida de PVA"y Alimentacion: Una (m h™): aumenta con T2
Sintética Anidnica copolimero de silicio multi-alcoxi [HCI]=30,9 g L™+ [FeCl,]=26,03 g Lt Uge (M h'l): aumenta con T2 Wu et al., 2010
Area efectiva de membrana=0,196 cm’ | Permeado: Agua Selectividad
$=12,1-35,7
Permeabilidad
o 4 b Alimentacion: Una(m h™): aumenta con T2
i ) Membrana hibrida de PPO"-SiO, 4 4 4
Sintética Anidnica , ) [HCI]=1,28 mol L +[FeCl,]=0,22 mol L Uge (M h™): aumenta con T2 Luo et al., 2010
Area efectiva de membrana=18,0 cm .
Permeado: Agua Selectividad
S=41,0
Cantidad recuperada (R)
HCl+Fe
Alimentacion:
[HCI}=3,1 mol L +[Fe]=1,58 mol L™ Ria=>4,0-82,0%
Ti . =3,1 mo el=1,58 mo
ianwei , DF120 . . Rfe=8,5-16,0%
Membrane Co. | Anidnica . . , | [HCI]=3,0 mol L"+[Fe]=2,70 mol L Xu et al., 2009
Area efectiva de membrana=800,0 cm 4 HCl+Fe+Zn
Ltd +Zn]= 0,07 mol L
Ruci=88,0%
Permeado: Agua
Ree=11,0-23,0%
Rz,=56,0%
Tokuyama Alimentacion: Permeabilidad
) Neosepta-AFN 4 4 1 Palaty y
Soda Anidnica . ) [HCI]=0,2-3,0 mol L "+[FeCl,]=0,1-1,0 mol L Unc=0,0036-0,0108 m h |
Area efectiva de membrana=62,2 cm B a 4 Bendova, 2009a
Co. Ltd Permeado: Agua Ue=3,6x107-2,8x10" m h
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Tabla 3.3. Estudios bibliograficos sobre la recuperacion de HCl de mezclas con sales metalicas mediante la tecnologia de dialisis con membranas de

intercambio idnico (continuacién).

Casa comercial Tipo Caracteristicas
Tokuyama Alimentacién: Permeabilidad ,
i Neosepta-AFN a4 4 1 Palaty y
Soda Anidnica . ) [HCI]=0,2-3,0 mol L "+[NiCl,]=0,1-1,0 mol L Uy=0,0036-0,0108 m h .. i
Area efectiva de membrana=62,2 cm 6 s 4 Zakova, 2007
Co. Ltd Permeado: Agua Uni=7,2x107-2,2x10° m h
Tokuyama Alimentacién: ,
. Neosepta-AFN 1 21 | No aportan valores de Palaty y
Soda Anidnica p , | [HCI]=0,2-3,0 mol L"+[ZnCl,]= 0,1-1,0 mol L . .. )
Area efectiva de membrana=62,2 cm coeficientes de transporte Zakova, 2006
Co. Ltd Permeado: Agua
Selectividad
Membrana DVB
Alimentacién: Shcnac=100,0
h ; [HCI]= 1,0 mol L*+[NaCl]=0,5 mol L™ Shci/mgel,=2600,0
Sintéti Anicni Membrana porosa de (P4VP"- DVB)) [MgCl,]=0,5 mol L Memb Stacheray
intética nidnica . + =0,5 mo embrana porosa .
Area efectiva de membrana= 3,14 cm’ gt P Childs, 2001
Shcnac=440,0
Permeado: Agua Shci/mgcl,=6660,0
No proporciona valores de
coeficientes de transporte
Alimentacion:
Tokuyama 4 - ,
Soda Anicni NEOSEPTA-AFN [HCI]=0,27-3,48 mol L +[FeCl,]=0,17-1,66 Permeabilidad Palaty y
nidnica . B . 5
Co. Ltd Area efectiva de membrana=62,2 cm®> | mol L* Ug-=0,0018-0,0086 m h™ Z4kova, 2000
0.

Permeado: Agua
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Tabla 3.3. Estudios bibliograficos sobre la recuperacion de HCl de mezclas con sales metalicas mediante la tecnologia de dialisis con membranas de

intercambio idnico (continuacidn).

Casa comercial Tipo Caracteristicas
Permeabilidad
HCl+Zn
Une=4,99x10"° m h™*
Alimentacion: = 4
. . Uz.=2,08x107> m h
Tokuyama [HCI]=4,57 mol L"+[ZnCl,]=0,06 mol L
o NEOSEPTA-AFN . . HCl+Fe Ohetal.,
Soda Anidnica . . , | [HCI]=4,57 mol L"+[FeCl,]=0,26 mol L = 4
Area efectiva de membrana=200 cm 4 4 Unc=4,99%x10 "m h 2000
Co. Ltd [HCI]=4,57 mol L +[NiCl,]=0,06 mol L s 4
Ure=5,15x10"m h
Permeado: Agua
HCI+Ni
Une=4,99x10"° m h™*
Uni=4,95x10° m h™
h Alimentacion: Permeabilidad
Membrana microporosa de P4VP"- . B a1 -
) ) P . [HCl]= 1,0 mol L"+[NaCl]=0,5 mol L™ Unc=33,0-47,0 mol h' m? Stacheraetal.,,
Sintética Anidnica DVB

Area efectiva de membrana=3,14 cm’

+[MgCl,]=0,5 mol L™

Permeado: Agua

Unac= 2,7-7,5 mol h* m?
Upgei, = 0,65-4,0 mol h™ m”

1998

®Poli(2,6 Dimetil Oxifenileno) cuaternizado

basy:
Silice

‘Alcohol polivinilico

“Cloruro de glicidil trimetilamonio

°Poli(2,6 Dimetil Oxifenileno) bromado

f . .
Polielectrolitos

#Poli(2,6 Dimetil Oxifenileno)

"Poli(4-vinilpiridina)

'Divinil benceno
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En relacién a los trabajos de la bibliografia reflejados en la Tabla 3.3, se observa
como la membrana comercial mas empleada en la separacién de HCl de sus mezclas
con sales metalicas tipo ZnCl, es la membrana Neosepta-AFN de la casa comercial
Tokuyama Soda Co. Ltd. Con el objetivo de mejorar los resultados de la separacién
de HCl de las mezclas HCI+ZnCl, hasta ahora obtenidos, asi como ampliar los rangos
de concentracién estudiados buscando una mayor aplicacién de la tecnologia, en
esta Tesis Doctoral se han estudiado dos membranas comerciales hasta ahora no
aplicadas en este tipo de sistemas, las membranas Fumasep FAD y Ralex AMH-PES
de las casas comerciales FUMA-Tech GmbH y MEGA A.S, respectivamente. En el caso
de las membranas Fumasep FAD se trata de membranas especificas para didlisis
empleadas en la recuperacién de acidos. Por otro lado, las membranas Ralex AMH-
PES, aunque se aplican en los procesos de recuperacién de acidos mediante las
tecnologias de electrodidlisis, electrodesionizacion y electrdlisis, se han
seleccionado con el objetivo de analizar su viabilidad empleando la tecnologia de
didlisis. Las caracteristicas de ambas membranas comerciales se muestran en la
Tabla 3.4.

Tabla 3.4. Caracteristicas de las membranas comerciales utilizadas en la recuperacién de
HCI de mezclas HCI+ZnCl, mediante la tecnologia de dialisis.

Grupo funcional R-(CHj)sN* NH;" + grupos débiles
Forma idnica-contraion cr cr
; Poliéster Poliéster reforzado con
Polimero reforzado con L
. Poliéter éter cetona
Polietileno

Espesor (mm) 0,08-0,10°

Seca <0,45

Humeda <0,75

Numero de transferencia del contraién

(0.5/0.1 M Kcl) >0,95 ;
Permeabilidad hidrodinamica (ml h* m?) 0 -
Resistencia eléctrica (Q cmz) <7,5 <0,8
Capacidad de intercambio 1,8 (mval g'l) > 1,5 (meq g'l)
Selectividad >90,0 >91,0b
Estabilidad Todo el rango pH<9,0

°En forma humeda;
®Determinada de la medida del potencial de membrana en una celda de concentracion 0,1/0,5M KCl
25,09C.
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Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

Las membranas Fumasep FAD fabricadas por la casa comercial FUMA-Tech GmbH
(Alemania), son membranas de intercambio de iones homogéneas y como tal
presentan buenas propiedades en términos de baja resistencia eléctrica de
membrana y relativamente alta selectividad en comparacidon con las membranas
heterogéneas de intercambio idnico. Estan formadas por mezclas de grupos
funcionales fuertes y débiles y se fabrican especialmente para la recuperaciéon de
acidos mediante dialisis (Dtugotecki et al., 2008; Dtugotecki et al., 2010). Es un tipo
de membrana con excelentes propiedades en cuanto al transporte de protones y
aniones, ademas de tener una alta eficacia respecto al rechazo de iones metalicos.
Esta caracteristica hace que se empleen en la recuperacidon de acidos libres de
disoluciones y bafios agotados por ejemplo en procesos textiles y de acabado
superficial. Cabe destacar que son membranas muy finas de excelente estabilidad
quimica y mecdnica y buenas propiedades de permselectividad.

Las membranas de intercambio idnico homopolares Ralex AMH-PES son de tipo
heterogéneo, de base fuerte, positivamente cargadas con grupos de amonio
cuaternario y fabricadas por la casa comercial MEGA A.S (Republica Checa). Estas
membranas se fabrican en forma de laminas compuestas por moléculas poliméricas
con grupos ionicos adosados a la matriz del polimero. La matriz polimérica estd
reforzada con fibras entrecruzadas de polietileno para mejorar sus propiedades

mecanicas.

Como se describe en el apartado 2.2.1 del capitulo 2 de esta Tesis Doctoral los
modulos de didlisis tienen una configuracion de placas y marcos formada por
unidades que se repiten estructuradas segun distintos compartimentos definidos
por un par de membranas semejante a los filtros prensa (Nagarale et al., 2006).
Dependiendo de la composicion de la alimentacién y del producto deseado la
disposicién de las membranas en la celda o dializador puede variar. En el caso de
estudio el objetivo es llevar a cabo la separacién de HCI de la sal ZnCl,, por lo que
tan sélo son necesarios dos compartimentos con una disposicion de multiples
membranas de intercambio anidnico (Stachera et al., 1998). La configuracién
utilizada a lo largo de todos los experimentos, se compone de un médulo de flujo en
corrientes pararelas con dos compartimentos idénticos (I y Il), con 10 membranas
anidnicas colocadas en serie, es decir 5 unidades de repeticion con 100,0
cmz/membrana de area efectiva, a fin de obtener 0,1 m” de area de membrana,
separadas por un numero definido de juntas de vitdn y espaciadores tal y como se
muestra en la Figura 3.5. La eleccidon de 10 membranas se ha realizado en base a la

adecuada relacidn entre los criterios operacionales y el area de membrana.
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Unidad de
repeticiéon Salida Retenido
" AEM1 AEM2 |AEM3 AEM10 Permeado
J (J
Aefectiva=100 cm?
(J J
AEM: Anion exchange membrane Alimentacion Entrada
Permeado

Permeado

c
b1
o
©
]
c
@
£
<

Figura 3.5. Médulo de dialisis con 2 compartimentos y 5 unidades de repeticion.

3.1.3. seleccién de la fase acuosa de permeado

Con el objetivo de optimizar las condiciones del proceso de recuperacién, la
seleccién de la fase acuosa de permeado que permita incrementar el rendimiento
del proceso de separacion es una de las tareas a tener en cuenta. Por todo ello se
realizan experimentos tanto con agua ultrapura (didlisis con membranas de
intercabio iénico) como con NaOH con el objetivo de aumentar el gradiente de
protones sin utilizar electricidad y fomentar asi la separacion mediante la difusién

de Donnan también denominada didlisis de Donnan.
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Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

3.2. VIABILIDAD DE LA SEPARACION DE LAS
MEZCLAS HCI+ZnCl,

Como se describe en el apartado 3.1.1 la fase acuosa de alimentacién HCI+ZnCl, es
una mezcla de H*, CI, clorocomplejos anidnicos y clorocomplejos catidnicos de cinc
en mayor o menor concentracién dependiendo de las condiciones iniciales de
partida. El empleo de la tecnologia de dialisis con membranas de intercambio idnico
tiene como objetivo separar la alimentacién compuesta de HCI+ZnCl, en dos
soluciones con diferente concentracion (retenido y permeado). El retenido, es decir
la fase de alimentacion agotada, debe contener todas aquellas especies que no han
pasado a través de la membrana anidnica, principalmente los clorocomplejos
catidnicos de cinc o cinc catidnico. En relacion a las especies anidnicas de cinc o
clorocomplejos anidnicos cabe esperar dos posibles situaciones, bien que no
permeen dado que a medida que el cloruro se transporta el equilibrio dado por las
ecuaciones 3.6-3.9 se desplaza hacia la formacién de clorocomplejos catidnicos de
cinc, se trata de una situacidon deseada, o bien que por tratarse de un sistema
complejo y con un comportamiento dindmico fuertemente dependiente de las
concentraciones iniciales de partida es posible que las especies anidnicas de cinc,
cuando se encuentran en altas concentraciones, en especial la especie ZnCl;™ al ser
de menor tamafo frente a la especie ZnCI42_, permeen, aunque con dificultad, en
funcion de la existencia de un gradiente de concentraciones favorable a través de la
membrana, situacion no deseada.

Por otro lado, el permeado debe contener, para maxima eficacia del proceso,
unicamente HCl o NaCl dependiendo de la fase de permeado que se emplee. La
concentraciéon de HCl en la fase de permeado procede de los aniones cloruro que
atraviesan la membrana de intercambio anidnico selectiva a dichos iones y de los
protones, que a pesar de que tienen carga positiva son transportados al permeado
por el mecanismo de “tunneling” descrito en el apartado 1.3.2. Un esquema de los
fendmenos que pueden producirse en el interior de la celda y que van a permitir
comprender mejor los resultados relativos a la viabilidad y operacién del proceso se
muestra en la Figura 3.6 donde los iones cloruro permean junto con los protones
para mantener la electroneutralidad del sistema. En el caso del cinc se ha dibujado
la situaciéon deseada, es decir la evolucién del sistema hacia la formacién de
clorocomplejos catidnicos.
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Figura 3.6. Esquema de la evolucién del sistema HCI+ZnCl, en una celda de dialisis con
membranas de intercambio anidnico.

Una vez seleccionado el tipo de membrana, area de membrana y la configuracién
mas adecuada para el objetivo marcado —recuperacion de HCl-, en una primera
etapa se ha llevado a cabo el estudio de la viabilidad de la separacién de HCl de las
mezclas empleando las membranas Fumasep FAD y Ralex AMH (denominado
sistema HCl+ZnCl,/AEM(anion exchange membrane)/H,0). Para ello se realizd un
experimento por duplicado operando en modo discontinuo, trabajando con una
concentracioén inicial de ZnCl, de 0,5 kmol m_3, la maxima concentracién inicial de
HCI, en torno a 3,0 kmol m™ (Expl) y un caudal constante de 2,5x10” m’>s™ en
ambas fases y como fase de permeado el agua. Estas condiciones de operacion
representan un escenario promedio de concentracion del efluente procedente de la
fase de stripping del proceso EPT donde el porcentaje de especies anidnicas o
clorocomplejos que se llegan a formar es del orden del 90,0% de la concentracion
total de especies (Figura 3.1c). Hay que tener en cuenta que estas especies son las
gue compiten con el transporte de los aniones cloruro a través de la membrana y
por lo tanto delimitan la viabilidad y/o eficacia de la tecnologia. La evolucidn de la
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concentracion de HCl y de Zn en la fase de alimentacidn y en la fase de permeado
con el tiempo para las membranas Fumasep FAD y Ralex AMH se muestra en las
Figuras 3.7 y 3.8 respectivamente. El error absoluto (respecto a la media) promedio
porcentual de los datos de concentracidon para el HCI fue menor del 1,5% y para el
Zn menor del 1,0%.
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Figura 3.7. Evolucidn de la concentracion de HCl con el tiempo en a) la fase de alimentacion
y en b) la fase de permeado del sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 empleando las membranas
comerciales Fumasep FAD y Ralex AMH.

Como se muestra en la Figura 3.7a y 3.7b cuando se utiliza la membrana Fumasep
FAD la concentracion de HCl disminuye y aumenta con el tiempo en las fases de
alimentacién y permeado respectivamente hasta alcanzar el estado estacionario.
Después de 2 horas de experimentacién la concentracion de HCl alcanzada en la
fase de permeado fue de 1,0 kmol m>. En el caso de trabajar con las membranas
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Ralex AMH el HCl no es capaz de difundirse a través de membrana, por lo que su
concentracidon permanece constante en la alimentacion.

[HCI],=3,0 kmol m3
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Figura 3.8. Evolucidn de la concentracion de Zn con el tiempo en a) la fase de alimentacion
y en b) la fase de permeado en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 empleando las membranas
comerciales Fumasep FAD y Ralex AMH.

El Zn, Figura 3.8, muestra la misma tendencia que el HCI cuando se emplea la
membrana Fumasep FAD; la concentracion de Zn disminuye con el tiempo en la fase
de alimentacién (Figura 3.8a) y aumenta en el permeado (Figura 3.8b); en el estado
estacionario alcanza una concentracion 7 veces menor a la del HCI, en torno a 0,15
kmol m™. Como se puede deducir de los resultados obtenidos, a pesar del tamafo
de los complejos anidnicos de cinc, este ha sido capaz de permear a través de la
membrana anidnica, aunque en menor medida. En el caso de emplear la membrana

133



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

Ralex AMH, el Zn no es capaz de permear a través de la membrana tal y como
sucede con el HCI.

Para un sistema complejo como el que representa la mezcla HCI+ZnCl, los escasos
resultados bibliograficos junto con la diferencia de permeacion obtenida entre
ambas especies —aproximadamente 25,0% para el cinc y 35,0% para el HCI- han sido
indicios suficientemente significativos como para seleccionar la membrana
Fumasep-FAD (Fuma-Tech GmbH Alemania) como la membrana a emplear en el
estudio de la recuperacion de HCl de mezclas de HCI+ZnCl, mediante dialisis con
membranas de intercambio idnico desarrollado en esta Tesis Doctoral, con el
objetivo de estudiar y analizar aquellas variables de operacién que permitan

aumentar la eficiencia del proceso.

Difusion de los clorocomplejos anidnicos

Una vez seleccionada la membrana de intercambio idnico, en una segunda fase
dentro de la etapa de viabilidad con el objetivo de analizar el comportamiento de
los clorocomplejos anidnicos de cinc capaces de atravesar la membrana se calculé el
flujo inicial del proceso de recuperacion de HCl y de cinc para diferentes
concentraciones iniciales de HCI. El rango de concentraciones iniciales de HCl y ZnCl,
empleadas barre rangos de concentracion de clorocomplejos anidnicos que oscilan
entre un 90,0% sobre el cinc total (para una concentracién inicial de
HCI 3,0 kmol m'3), es decir practicamente todas las especies de cinc son anidnicas,
hasta un 10,0% sobre el cinc total (para una concentracién inicial de
HCI 0,1 kmol m_a), es decir las especies de cinc son practicamente catidnicas. Para el
estudio se realizaron 4 experimentos adicionales, utilizando agua destilada como
fase de permeado y un caudal constante de 2.5x107 m’s™ en ambas fases (Exp2-
Exp5). Los experimentos se llevaron a cabo por duplicado en modo discontinuo y
utilizando un volumen de 10° m’tanto en la fase de alimentacién como en la fase
de permeado. La temperatura se mantuvo constante a 25,0 2C. En la Tabla 3.5 se
muestran los detalles de la concentracidn inicial tanto de la fase de alimentacion
como de la fase de permeado utilizada. El error absoluto promedio porcentual de
los resultados experimentales para el HCl fue menor del 1,5% y para el Zn menor del
1,0%.
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Tabla 3.5. Condiciones de operacion de los experimentos de dialisis de mezclas HCI+ZnCl,
con membranas de intercambio idnico.

[HCI], (kmol m™) [ZnCl,] (kmol m™)
2,0
1,0
0,5 Agua de servicio
0,5
0,1

El calculo del flujo inicial de cada especie (HCl o Zn) de la fase acuosa de
alimentacién a través de la membrana Fumasep FAD y para cada experimento se ha

llevado a cabo mediante la ecuacién:

] LdG) ez (3.18)
0 =—~— i=HCI, Zn .

A dt t=0
donde J es elflujoinicial a través de la membrana (kmol m~ s_l) para cada especie
“i”, C; es la concentracién molar referida al HCl o al cinc total (kmol m_s), A el drea de
membrana (mz) y t el tiempo (s). Los resultados del flujo inicial para el HCl y para el
Zn frente a la concentracién inicial de HCl se muestran en la Figura 3.9.
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Figura 3.9. Evolucion de los flujos iniciales de HCl y Zn frente a la concentracion inicial de
HCl en la fase de alimentacion en el proceso de dialisis con membranas de intercambio

J, o Alimentacién (kmol m2s?) i
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Como se observa en la Figura 3.9, el flujo inicial de permeacién de HCl aumenta con
la concentracion inicial de HCI, alcanzando un valor maximo de 3,7><10_6 kmol m?s™
para una concentracién inicial de HCl de 3,0 kmol m™. En el caso del cing, su flujo
aumenta hasta un valor de 2,5><10'7 kmol m? s™ para una concentracién inicial de
HCl de 1,0 kmol m'3, permaneciendo constante para el resto de las concentraciones
iniciales de HCl (entre 1,0-3,0 kmol m'3). A pesar de que para altas concentraciones
de HCI las especies mayoritarias de cinc son clorocomplejos anidénicos (90,0% del
cinc total, aproximadamente 0,4 kmol m_a), la concentracién de cloruros en el medio
también es alta (2,2 kmol m_3, Figura 3.4), lo que proporciona, en el mejor de los
resultados un flujo de HCl 15 veces mayor al flujo de cinc para una concentracién
inicial de HCI de 3,0 kmol m’. Estos resultados preliminares permiten corroborar la
adecuacion del empleo de la membrana Fumasep FAD para la separacion de las
mezclas HCI+ZnCl,. En este sentido, partiendo de este andlisis previo y con el
objetivo de optimizar las condiciones de operaciéon que permitan maximizar flujos y
selectividades se ha llevado a cabo en el siguiente apartado el estudio de la
influencia de las variables de operacidén, tales como concentracién de acido y metal,
caudal y fase de permeado, en la separacion de las mezclas HCI+ZnCl,.
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3.3. ANALISIS DE LA SEPARACION DE LAS
MEZCLAS HCI+ZnCl,

Empleando el dializador con la configuracién en corrientes paralelas y un area de
membrana Fumasep-FAD de 0,1 mz, en el apartado 3.3 de esta Tesis doctoral se va a
realizar el analisis experimental de la influencia de las variables de operacion, tales
como concentracion de acido y metal, caudal y fase de permeado, en la separacion
de las mezclas HCI+ZnCl, mediante la tecnologia de dialisis con membranas de
intercambio idnico con el objeto de obtener la maxima separacién. Especificamente
en el apartado 3.3.1 se lleva a cabo el estudio del comportamiento del HCl en
ausencia de ZnCl, con el fin de evitar la influencia del Zn en el transporte del HCl.
Posteriormente en los apartados 3.3.2 y 3.3.3 se analiza la influencia de la
concentracion inicial de HCl y de Zn mediante la evaluacién del flujo y selectividad
del acido recuperado operando en modo continuo. Finalmente en el apartado 3.3.4
se estudia la influencia de la fase de permeado con el objetivo de maximizar la
separaciéon de HCl de las mezclas HCI+ZnCl, mediante la tecnologia de dialisis de

Donnan con membranas de intercambio idnico.

3.3.1. Estudio de la difusién de HCl en ausencia de ZnCl,

En una primera fase del desarrollo metodolégico de la Tesis Doctoral se va estudiar
la influencia de las variables de operacién en el transporte de HCI a través de las
membranas de intercambio idnico. Para ello se llevaron a cabo dos series de
experimentos por duplicado en ausencia de cinc, evitando asi su influencia en el
comportamiento del HCl durante el proceso de separacién, operando en modo
continuo. En la etapa inicial se llevé a cabo la serie de experimentos denominados
Exp6-Exp9 empleando diferentes concentraciones iniciales de HCl en la fase de
alimentacidn y trabajando a caudal constante tanto en la fase de alimentacién como
de permeado. En una segunda serie se realizaron los experimentos Exp10-Expl13
trabajando con una concentracion inicial de HCl constante mientras el caudal de las
fases de alimentacion y permeado variaba. En todos los experimentos tanto la fase
de alimentaciéon como la fase de permeado han circulado con igual caudal. Las
condiciones de trabajo de los experimentos Exp6-Exp13 se muestran en la Tabla 3.6.
El error absoluto promedio de los resultados de concentracion para el HCl fue
menor del 7,0% para los experimentos Exp6-Exp9 y menor del 9,0% para los
experimentos Exp10-Exp13.
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Tabla 3.6. Disefio experimental del proceso de dialisis de HCl empleando membranas de

intercambio idnico.

[HCI], (kmol m™)
6 0,5
7 1,0
2,5 2,5
8 2,0
9 2,6
Agua de servicio
03 03
0,8 0,8
2,6
1,7 1,7
2,5 2,5

Los resultados correspondientes a la influencia de la concentracidn inicial de HCI

(Exp6-Exp9) en la evolucion de la concentraciéon de HCl a la salida del dializador,

correspondiente a las fases de retenido y salida de permeado, para un caudal de

2,5><10’7 m> s_l, se muestran en la Figura 3.10 y los resultados correspondientes a la

influencia del caudal (Exp10-Exp13) en la evolucién de la concentracion de HCl a la

salida del dializador, correspondiente a las fases de retenido y salida de permeado,

para una concentracién inicial de HCI 2,6 kmol m™ se muestran en la Figura 3.11.
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La Figura 3.10 muestra como la concentracion de HCl disminuye en la fase de
retenido con el tiempo hasta que alcanza el estado estacionario. En dicha figura se
observa como la concentracién inicial de HCI (0,5 a 2,6 kmol m'3) tiene una ligera
influencia en el comportamiento de la concentracion de HCl en la fase de retenido.
La concentracion en estado estacionario se encuentra en torno al 70,0-75,0% de la
concentracion inicial para los experimentos con una concentracién de HCI menor
que 2,0 kmol m> y en torno al 85,0% para los experimentos con una concentracion
de HCl de 2,6 kmol m’. En términos generales la concentracién de HCl alcanzada en
el permeado, entre un 15,0-25,0% de la concentracion inicial, es algo menor a la
concentracion de HCl que procede de la fase de alimentacién. La diferencia de HCI
hasta completar el balance se atribuye al HCl adsorbido en la membrana,
posiblemente debido a que esta no se encontraba saturada al 100,0%. En términos
generales las influencias encontradas pueden atribuirse a problemas de mezclado
en el interior de la celda, dados los bajos caudales de trabajo, mas que a una
influencia de la variable como tal.

Retenido Salida permeado
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Figura 3.11. Evolucidn de la concentracién de HCl frente al tiempo en las fases de retenido y
permeado, Exp10-Exp13.

En la Figura 3.11 se muestra la misma tendencia que en la Figura 3.10, la
concentracion de HCl en la fase de retenido disminuye con el tiempo hasta que
alcanza el estado estacionario. En relacion a los resultados obtenidos se observa
qgue el caudal de trabajo tiene influencia en el comportamiento de ambas fases; a
medida que disminuye de 2,5x107 a 0,3x10”7 m® s?, aumenta el tiempo de
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residencia del proceso de O,4><106 a 3,0><106 sm’ (Area/caudal) aumentando la
cantidad de HCl recuperado a la salida de la fase de permeado hasta un
1,1 kmol m_3, es decir un 41,0% de la concentracion inicial. En este sentido, la
cantidad de HCl recuperado se ha calculado empleando la expresion siguiente:

Qpcp,out

x100 (3.19)
Q¢Ctin

Rpha =

donde Q, (m3 s_l) es el caudal de la fase de permeado, Qs (m3 s_l) el caudal de la fase
de alimentacién, C¢j, (kmol m'3) la concentracidn inicial de acido en la alimentacion
Y Cpout (kmol m'3) la concentracién de acido en la fase de salida del permeado. Los
resultados de recuperacion de HCI, Rpyq, obtenidos en los experimentos Exp6-
Exp13 se muestran en la Tabla 3.7.

Tabla 3.7. HCl recuperado mediante la tecnologia de dialisis con membranas de
intercambio idnico en los experimentos Exp6-Exp13.

[HCl], (kmol m*)

6 0,5 15,2

7 1,0 22,2
2,5/2,5

8 2,0 25,0

9 2,6 21,6

10 0,3/0,3 41,0
0,8/0,8 32,6

2,6

1,7/1,7 21,8
2,5/2,5 20,6

Los valores reportados en la Tabla 3.7 cuantifican la influencia de la concentracién
inicial de HCl y del caudal mostrada en las Figuras 3.10 y 3.11, durante el proceso de
didlisis de HCl con membranas de intercambio iénico. En el caso de la concentracion
inicial de HCl no hay influencia en la recuperacién de HCl siendo este valor
constante alrededor de un 20,0%. Sin embargo si influye el caudal; cuando se
emplea el caudal menor, 0,3><10'7 m’ s’ se recupera un 41,0% de la concentracién
inicial de HCI, valor que disminuye a un 21,0% cuando se emplea el caudal mayor,
2,5x10" m*s™,
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3.3.2. Analisis de la influencia de la concentracion inicial de
HCly de Zn

En una segunda fase del desarrollo metodoldgico de la Tesis Doctoral se ha
estudiado la influencia de la concentracién inicial de HCl y de cinc de la fase de
alimentacién en la recuperaciéon de HCI a través de las membranas de intercambio
idnico empleando una fase acuosa de alimentacién compuesta por la mezcla
HCI+ZnCl,. Para llevar a cabo dicho analisis se ha realizado la serie de experimentos
Expl4-Exp29 trabajando en modo continuo. En todos los experimentos se ha
empleado un caudal constante de 2,5 107 m*s™ en ambas fases y se han realizado
por duplicado para determinar el error experimental. Las condiciones de trabajo de
los experimentos Expl4-Exp29 se muestran en la Tabla 3.8.

Tabla 3.8. Disefio experimental de la separacién de mezclas HCI+ZnCl, mediante la
tecnologia de dialisis con membranas de intercambio idnico.

[ZnCl,]o (kmol m™) | [HCI], (kmol m?®)

14-15-16-17 0,1-0,25-0,5-1,0 0,5

18-19-20-21 0,1-0,25-0,5-1,0 1,0
Agua de servicio

0,1-0,25-0,5-1,0 2,0

26-27-28-29 0,1-0,25-0,5-1,0 3,0

Dado que se trata de experimentos realizados en continuo el resultado a analizar es

el obtenido en el estado estacionario. Por ello los resultados se han analizado a
través del porcentaje de HCl o cinc recuperado o retenido considerando el dato
final, es decir el dato constante con el tiempo de cada experimento. A modo de
informacion complementaria en las Figuras A3.2(a-d) y A3.3(a-d) del Anexo 2 se
muestran la evoluciéon de la concentracién con el tiempo de HCl y de cinc
correspondientes a los experimentos Exp14-Exp29 realizados en modo continuo.

Se define la recuperacién de HCl o cinc en la fase de permeado, Rp;, a través de la
ecuacion (3.20) y el porcentaje de HCl o cinc rechazado, Rt;, mediante la ecuacion
(3.21):

C .
Rp; =Mx100 i=HCI (NaCl), Zn (3.20)
Q¢Cr;iin
Ce:
Rt; _ BCtiout 10 i=HCl, Zn (3.21)
Q¢Cr;iin

141



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

-3 .y e .
donde Cijin (kmol m™) es la concentracién inicial de HCI o cinc en la
. .z -3 . . .
alimentacion, Cy 0.t (kmol m™) es la concentracién de HCl o cinc en la fase de salida
del permeado y C¢;o. €S la concentracién de HCl o cinc en la fase de salida de la

alimentacion.

Los resultados correspondientes al HCl y cinc recuperado, R (ecuacion (3.20)) y
rechazado, Rt; (ecuacion (3.21)) para los experimentos Expl14-Exp29 se muestran en
las Figuras 3.12-15. En las Figuras 3.12 y 3.13 se representa el HCl recuperado y
retenido correspondiente a los experimentos Exp14-Exp29. Las Figuras 3.14 y 3.15
muestran el cinc recuperado y retenido, respectivamente, en los experimentos
Expl4-Exp29. El error absoluto promedio de los resultados experimentales para el
HCl fue menor del 4,0% y para el Zn menor del 6,0%.

[ZnCl;]0=0,1 Kmol m~3 [ZnCl2]o=0,1 Kmol m™  A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m=*  A[ZnCl,]o=0,1 Kmol m~

[ZnCl5]0=0,25 Kmol m~* [1[ZnCl;]0=0,25 Kmol m~ [[ZnCl,]6=0,25 Kmol m~3 [[ZnCl,]o=0,25 Kmol m~

[ZnCl5]0=0,5 kmol m3 [ZnC1,]o=0,5 Kmol m~  ©O[znCl,]o=0,5 Kmol m3  O[2ZnCl,]o=0,5 Kmol m™3

[ZnCl2]0=1,0 Kmol m™3 [ZnCl5]o=1,0 Kmol m=  ©[ZnCl;]o=1,0 Kmol m~3  ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m™3
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25,0%,

50 0,13 kmol m3 23,0%,
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17,0%,
0,34 kmol m3

16,0%,
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[HCI], (kmol m-3)
Figura 3.12. HCl recuperado en los experimentos de dialisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones iniciales de
ZnCl,, Exp14-Exp29.
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A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m=  A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m=3 A[ZnCl;]o=0,1 Kmolm= A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m~3
4[ZnCl,]0=0,25 Kmol m~3 k4[ZnCl,]0=0,25 Kmol m~3 M[ZnCl,]4=0,25 Kmol m~3 M[ZnCl,],=0,25 Kmol m™3
2[ZnCl;]o=0,5 kmol m3  @[ZnCl;]o=0,5 Kmol m~  @[ZnCl,]o=0,5 Kmol m~ ®[ZnCl;]o=0,5 Kmol m~

[ZnCl;]o=1,0 Kmol m=  #[ZnCl;]o=1,0 Kmol m=3 #[ZnCl;]o=1,0 Kmolm= #[ZnCl;]o=1,0 Kmol m=3
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Figura 3.13. HCl retenido en los experimentos de didlisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones iniciales de
ZnCl,, Exp14-Exp29.

Los resultados experimentales mostrados en las Figuras 3.12 y 3.13 permiten
extraer las siguientes conclusiones:

HCI Recuperado (Rpuci)

i) Como se observa en la Figura 3.12, la concentracion inicial de Zn no influye en la
recuperacion de acido. Asi, por ejemplo, para una concentracién inicial de HCl de
1,0 kmol m” se recupera un 23,0% (0,23 kmol m'a) de la concentracion inicial de
HCI, independientemente de la concentracidn inicial de Zn.

ii) Por otro lado, la Figura 3.12 muestra como a medida que aumenta la
concentracién inicial de HCI, el porcentaje de HCl recuperado disminuye
ligeramente y de forma asintética, pasando de un 25,0% (0,13 kmol m'3) para
una concentracion inicial de HCI de 0,5 kmol m>aun 16,0% (0,48 kmol m'3) para
una concentracion inicial de HCl de 3,0 kmol m. Esta tendencia est4 relacionada
con el porcentaje de clorocomplejos anidnicos de cinc existentes en la fase
acuosa de alimentacién como se observa en la Figura 3.2; Las especies anidnicas
de cinc que compiten con el transporte de HCl prevalecen sobre las especies
catiénicas a medida que aumenta la concentracion inicial de HCI.
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HCI Retenido (Rtyc)

i)

i)

De igual forma que en el caso del HCl recuperado, la primera conclusién es
relativa a la influencia de la concentracion de ZnCl, en el transporte de HCl para
una concentracién inicial de HCl dada; Como se observa en la Figura 3.13, la
concentracién inicial de Zn no influye en el HCl retenido. Asi, por ejemplo, para
una concentracién inicial de HCI de 2,0 kmol m” se retiene un 79,0% (1,6 kmol
m'3), independientemente de la concentracién inicial de Zn. Estos resultados
estan en concordancia con el HCl recuperado (Figura 3.12).

La influencia de la concentracién inicial de HCl en el HCI retenido se describe en
la Figura 3.13. A medida que aumenta la concentracién inicial de HCI, el
porcentaje de HCl retenido aumenta ligeramente y de forma asintética, pasando
de un 70,0% (0,4 kmol m'3) para una concentracién de HCl inicial de 0,5 kmol m?
a un 80,0% (2,4 kmol m_3) para una concentracion de HCl inicial de 3,0 kmol m’.
De igual forma estos resultados estan en concordancia con el HCl recuperado
(Figura 3.12) y con el aumento de las especies anidnicas de cinc (con la
concentracién inicial de HCI) (Figura 3.2) que compiten con el transporte de HCI.

[ZnCl,]0=0,1 Kmol m~ [ZnCl,]o=0,1 Kmol m™  A[ZnCl,]6=0,1 Kmol m3  A[ZnCl,]o=0,1 Kmol m3
[ZnC1,]6=0,25 Kmol m~ [ [ZnCl,]0=0,25 Kmol m=* [J[ZnCl,]6=0,25 Kmol m~* D[ZnCl,]o=0,25 Kmol m™
[ZnC1,]6=0,5 kmol m™3 [ZnCl,]o=0,5 Kmol m=  O[ZnCl,]6=0,5 Kmol m=2  O[ZnCl,]o=0,5 Kmol m™3
[ZnCl;]0=1,0 Kmol m~3 [ZnCl;]0=1,0 Kmol m=  ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m=  €©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m~3
100 " " : "
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1
— 1
R e |
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g 50 420X i 2 e 0,028 kmol m
(3 0,012-0,12 kmolm3 | | 0,025 kmol m-3 -
1
40 11,0%, !
0,011-0,11 kmol m ! 11,0%,
30 | 0,11 kmol m™ A
1
1
20 - i
= 3 : O & m
10 s 2 s 13,0%,
i : 0,13 kmol m-3
0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

[HCl], (kmol m-3)

Figura 3.14. Zn recuperado en los experimentos de didlisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones iniciales de

ZnCl,, Exp14-Exp29.
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A\ [ZnCl;]o=0,1 Kmol m=  A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m= A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m~3 A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m—=
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Figura 3.15. Zn retenido en los experimentos de dialisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones iniciales de
ZnCl,, Exp14-Exp29.

Los resultados experimentales mostrados en las Figuras 3.14 y 3.15 permiten
extraer las siguientes conclusiones:

Zn Recuperado (Rpz,)

i) La primera conclusién es relativa a la influencia de la propia concentracidn inicial
de ZnCl; en el transporte de Zn (Figura 3.14). Para concentraciones iniciales de
HCl menores de 1,0 kmol m_3, la concentracion inicial de cinc no influye en el cinc
recuperado, siendo el porcentaje de cinc recuperado aproximadamente de un
11,0%-12,0% (0,011-0,12 kmol m_3), ya que las especies que predominan son los
clorocomplejos catidnicos. Para concentraciones de HCl mayores de 2,0 kmol m?
la concentracion inicial de cinc si tiene influencia en el cinc recuperado puesto
que la cantidad de especies anidnicas de cinc que se forman son predominantes;
en estas condiciones el porcentaje de recuperacion es mayor a medida que
disminuye la concentracién inicial de cinc, (Figura 3.2); por ejemplo para una
concentracion inicial de HCI de 3,0 kmol m'3, el cinc recuperado varia entre un
13,0% (0,13 kmol m?) y un 28,0% (0,028 kmol m™>) es decir el doble, en el

intervalo 0,1=<[ZnCl,]o<1,0 kmol m’.
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i)

De igual forma que en el caso anterior, la concentracion inicial de HCI no influye
en el cinc recuperado para concentraciones iniciales de HCl menores de 1,0 kmol
m” tal y como se observa en la Figura 3.14, ya que las especies que predominan
son los clorocomplejos catidnicos. La influencia cambia para concentraciones de
HCl mayores de 2,0 kmol m'3, siendo el porcentaje de cinc recuperado mayor a
medida que aumenta la concentracién inicial de HCl y disminuye la de ZnCl,,
puesto que la cantidad de especies anidnicas de cinc que se forman son
predominantes (Figura 3.2); por ejemplo para una concentracién inicial de cinc
de 0,1 kmol m_3, el cinc recuperado varia entre un 25,0% (0,025 kmol m_3) y un
28,0% (0,028 kmol m_3) mientras que para una concentracién inicial de cinc de
1,0 kmol m'3, el cinc recuperado varia entre un 11,0% (0,11 kmol m_3) y un 13,0%

(0,13 kmol m_s) ambos casos en el intervalo 2,0<[HCl]y<3,0 kmol m’.

Zn Retenido (Rtz,)

i)

La influencia de la propia concentracidon inicial de ZnCl, en el Zn retenido se
observa en la Figura 3.15. Para concentraciones iniciales de HCl menores de 1,0
kmol m™ la concentracién inicial de cinc no influye en el cinc retenido, siendo el
porcentaje de cinc retenido aproximadamente de un 85,0% (0,085-0,85 kmol m"
3). Sin embargo, para concentraciones de HClI mayores de 2,0 kmol m> la
concentracién inicial de cinc influye en el cinc retenido, siendo el porcentaje
mayor a medida que aumenta la concentracidn inicial de cinc; por ejemplo, para
una [HCl], de 3,0 kmol m’ el cinc retenido varia entre un 57,0% (0,057 kmol m_3)
y un 84,0% (0,84 kmol m_3) en el intervalo 0,1<[ZnCl,]o=<1,0 kmol m>.

Tal y como se observa en la Figura 3.15 para concentraciones iniciales de HCI
menores de 1,0 kmol m'3, esta variable no influye en el cinc retenido. En cambio,
para concentraciones de HCl mayores de 2,0 kmol mla variable si influye en el
cinc retenido, siendo el porcentaje mayor a medida que disminuye la
concentracién inicial de HCl; por ejemplo, para una concentracion inicial de cinc
de 0,25 kmol m’ el cinc retenido varia de un 80,0% a un 68,0% en el intervalo
2,0=<[HCl]y=3,0 kmol m>. De nuevo este comportamiento estd justificado por las
concentraciones de especies anidnicas y catidnicas de cinc presentes en el
medio. En términos generales a mayor concentracion de especies catidnicas
menor porcentaje de Zn recuperado luego mayor porcentaje de Zn retenido y a
mayor concentracion de especies aniénicas mayor porcentaje de Zn recuperado
luego menor porcentaje de Zn retenido.
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Con el objetivo de cuantificar el transporte de cada especie del sistema
HCI+ZnCl,/AEM/H,0 a través de la membrana Fumasep FAD se ha llevado a cabo el
calculo del flujo para las diferentes condiciones experimentales a través de la
ecuacion de flujo en estado estacionario:

N C i

Ji ry

i=HCl, Zn (3.22)

Donde C*™ (kmol m™) es la concentracién de acido o cinc a la entrada de la fase de

t -3 . ) . . .
U (kmol m™) la concentracién de 4cido o cinc en estado estacionario

permeado y C”
a la salida de la fase de permeado. El flujo de HCl y de Zn total en la fase de
permeado en funcion de la concentraciéon inicial de HCl para los experimentos

Expl4-29 se muestra en las Figuras 3.16 y 3.17 respectivamente.

[ZnCl;]0=0,1 Kmol m™3 [ZnCl;]0=0,1 Kmol m=3  A[ZnCl,]o=0,1 Kmol m=  A[ZnCl,]o=0,1 Kmol m~3
[ZnCl,]6=0,25 Kmol m~* [1[ZnCl,]0=0,25 Kmol m~* [1[ZnCl,],=0,25 Kmol m~* [I[ZnCl,]0=0,25 Kmol m-3
[ZnCl,]6=0,5 Kmol m™ [ZnCl;]6=0,5 Kmol m=  O[ZnCl,]o=0,5 Kmol m=  O[zZnCl,]o=0,5 Kmol m~3
[ZnCl,]10=1,0 Kmol m~3 [ZnCl,]6=1,0 Kmol m™3  ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m3  ©[ZnCl,]6=1,0 Kmol m™3
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Figura 3.16. Flujo de HCl en la fase de permeado frente a la concentracién inicial de HCl,
Exp14-Exp29.

Como se observa en la Figura 3.16 el flujo de HCl aumenta con la concentracion
inicial de HCl en la fase de permeado. El maximo flujo de HCl alcanzado, 1,4><10_6
kmol m™ s_l, se obtiene cuando se emplea una concentracion inicial de HCI 3,0 kmol
m’. Estas condiciones son las de maxima concentracion de cloruros libres que a su
vez dependen de la concentracién de cinc en el medio y de las especies anidnicas
que se formen (Figura 3.4). El minimo flujo de HCI, 3,0x10” kmol m™ s™ corresponde
a una concentracion inicial de HCI de 0,5 kmol m>e igualmente es independiente de
la concentracion inicial de cinc, tal y como se ha observado en los resultados
descritos anteriormente.
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[ZnCl;]0=0,1 Kmol m™3 [ZnCl;]0=0,1 Kmol m™  A[ZnCl;]o=0,1 Kmol m= A [ZnCl;]o=0,1 Kmol m3
[ZnCl;]0=0,25 Kmol m~3 [ZnCl;]0=0,25 Kmol m~3 [[ZnCl,]0=0,25 Kmol m~* D[ZnCl,]o=0,25 Kmol m~3
[ZnCl,)0=0,5 Kmol m™3 [ZnCl,]10=0,5 Kmol m~3 O [ZnCl,]o6=0,5 Kmolm= O [ZnCl,]o=0,5 Kmol m~3
[ZnCl;]0=1,0 Kmol m~* [ZnCl;)o=1,0 Kmol m=  ©[ZnCl;]o=1,0 Kmol m=3  ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m™3
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Figura 3.17. Flujo de Zn en la fase de permeado frente a la concentracién inicial de HCI,
Exp14-Exp29.

J;, Permeado (kmol m2 s?)

Con respecto al flujo de cinc (Figura 3.17), el maximo valor obtenido es de 3,O><10_7
kmol m?s™ para la maxima concentracién de HCl inicial empleada, 3,0 kmol m'a, lo
que representa un flujo 4,7 veces menor al flujo de HCI. Sin embargo, esta
diferencia aumenta cuando se trabaja con concentraciones iniciales de HCl menores
de 1,0 kmol m_3; para una concentracion inicial de HCI 0,5 kmol m? y 0,1 kmol m?
de cinc el flujo de cinc es de 3,0><10_8 kmol m™ s_l, es decir 10,0 veces menor. De
igual forma que en el caso de HCl estos resultados obedecen a las conclusiones
descritas anteriormente; mayores concentraciones de HCl inicial mayor
concentracion de cinc recuperado, menores concentraciones de HCl inicial menor
concentracion de cinc recuperado, todo ello en consonancia con el tipo de
clorocomplejo formado, anidnico o catiénico.

Ademas del flujo, variable clave en el disefio de procesos de separacion a través de
membranas, la selectividad representa informacion determinante a la hora de
evaluar la viabilidad técnica del proceso. Asi, la selectividad se define como cociente
de flujos en la fase de permeado “p” mediante la ecuacion:

Jual
Selectividadyc/zn = —£

3.23
IZn,p ( )
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En este sentido se han calculado los valores de selectividad obtenidos en el sistema
HCI+ZnCl,/AEM/H,0 para todo el rango de condiciones experimentales utilizadas
(Exp14-Exp29). Con el objetivo de cuantificar aquellos valores de selectividad
maximos se ha representado en la Figura 3.18 realizada en tres dimensiones la
variable selectividad frente a la concentracidn inicial de HCl y de ZnCl,.

Selectividad /2,

/o &
W 10

1.0 2.0 2o S
[HCI], kmol m3 ’

Figura 3.18. Selectividad del proceso de separacion de las mezclas HCI+ZnCl, mediante
dialisis con membranas de intercambio iénico, Exp14-Exp29.

La Figura 3.18 muestra como la selectividad hacia el HCl en el proceso de separacién
de las mezclas HCI+ZnCl, aumenta a medida que aumenta la concentracién inicial de
HCl en el rango 0,5<HCI<3,0 kmol m> y disminuye la concentracién inicial de ZnCl,
1,02[ZnCl;]0=20,1 kmol m_3, obteniéndose en estas condiciones una selectividad
maxima del HCl respecto del cinc de 18,0, debido principalmente a dos

contribuciones diferentes:

i) Una mayor concentracion inicial de HCl implica mayor concentracion de cloruro

libre lo que favorece el transporte a la fase de permeado.

ii) En ese rango de HCl una menor concentracion inicial de ZnCl, aunque implica un
porcentaje de clorocomplejos anidnicos mayor (Figura 3.2), su
concentracion/flujo es menor puesto que solo hay 0,1 kmol m™ de cinc frente,
por ejemplo, a los que se pueden formar cuando hay 1,0 kmol m’ de cinc.
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3.3.3. Analisis de la Influencia de la composicion de la fase de
permeado: Dialisis de Donnan

Como se ha descrito en el apartado 1.3.2 de forma general, en relacidn al transporte
en un proceso de didlisis con membranas de intercambio idnico, y de forma mas
especifica en el apartado 3.3.2 de esta Tesis Doctoral, los iones CI' y en menor
medida, debido a su mayor tamafio y a la no selectividad de la membrana hacia
estas especies, los clorocomplejos aniénicos ZnCls, ZnCI42' atraviesan la membrana
de intercambio anidnico cuando se emplea agua como fase de permeado debido al
gradiente de concentraciones establecido entre ambas interfases de la membrana.
La electroneutralidad del sistema se mantiene compensandose el flujo de cargas de
Cl, ZnCly' y ZnCI42_ con los H' que de igual forma emigran de la fase de alimentacién
a la fase de permeado debido al mecanismo denominado tunneling. Con el objetivo
de aumentar la eficacia de la separacidn, es decir el flujo de HCl y la selectividad, a
través del gradiente de concentraciones, base fenomenoldgica del proceso, se llevé
a cabo una tercera serie de experimentos empleando como fase de permeado una
disolucion concentrada en NaOH capaz de potenciar el gradiente de concentracion,
en este caso de los iones Cl” de la fase acuosa de la alimentacion por los iones OH’
de la fase de permeado, evitando con ello que permeen las especies indeseadas de
cinc. Como se ha comentado en el apartado 1.3.2 de esta Tesis Doctoral este
fenomeno es conocido como equilibrio de Donnan o efecto de Donnan
(Strathmann, 2004; Nagarale et al., 2006; Hasson et al., 2014; Ring et al., 2015). En
la Figura 3.19 se muestra un esquema de los flujos de transporte que se producen
durante el proceso de didlisis de Donnan aplicado al sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH
descrito.
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Figura 3.19. Esquema de la evolucion de las especies en una celda de didlisis de Donnan con
membranas de intercambio aniénico en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH.

Como se observa en la Figura 3.19 la diferencia de concentracién de los iones OH’
entre la fase permeado y la alimentacién actia como fuerza conductora de su
propio transporte. Como los iones Na' no pueden permear a través de la membrana
de intercambio anidnica, los iones OH  solo pueden abandonar la fase de permeado
cuando el nimero equivalente de cargas, es decir de iones Cl, son transportados en
direccién opuesta, es decir desde la fase alimentacién hasta la fase de permeado.
Este proceso continta hasta que se igualan los potenciales quimicos de OH y Cl en
ambas soluciones. Por otro lado, el flujo entre los aniones CI' y OH™ es de esperar
que prevalezca sobre el flujo de las especies ZnCl; y ZnCI42_, de mayor tamafio y que
tienen mayor dificultad de paso a través de la membrana, permitiendo con ello
aumentar la selectividad del proceso. El flujo de protones es menor que en el
proceso de dialisis del sistema con agua ya que tal y como se ha descrito el principal
transporte del proceso se debe a los aniones CI' y OH'. En cualquier caso, el sistema
tenderd a formar moléculas de agua en cualquiera de los dos compartimentos.
Experimentalmente se ha comprobado que la variacion de volumen en ambos
compartimentos es despreciable. En ambos compartimentos, a pesar de que los
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iones OH' se neutralizan con los H', el pH inicial se mantiene constante debido a la
alta acidez de la fase de alimentacion y la alta alcalinidad de la fase de permeado
empleada.

Una vez que el sistema ha alcanzado el equilibrio, en la fase de alimentacién
permanece el cinc complejado y en la fase de permeado se obtiene principalmente
NaCl deseable. En una segunda etapa el NaCl se puede separar mediante la
tecnologia de electrodialisis empleando membranas bipolares. Este proceso se
encuentra ampliamente estudiado en la literatura (Chiao et al., 1991; Mazrou et al.,
1997, 1998; Mier, 2008). En relacidon al Zn, que puede permear y dar lugar a
Zn(OH),, para evitar su precipitacién en la fase de permeado se trabaja a valores de
pH mayores de 13,0. Paralelamente se aumenta el gradiente de iones hidroxilo lo
gue beneficia al proceso de separacién. En estas condiciones como se describe en el
diagrama de especiacion de Zn del apartado 2.3.2 del capitulo 2 no se forman
precipitados (Burriel et al., 2006).

Finalmente destacar otro hecho que sucede como consecuencia de la complejidad
del sistema; a medida que los iones cloruro permean los equilibrios de formacién de
los clorocomplejos anidnicos de cinc se van desplazando hacia la formacién de las
especies menos cloradas, es decir a la formacién de especies cloradas catidnicas,
gue en ningun caso pueden atravesar la membrana anidnica.

Partiendo del proceso de didlisis de Donnan, en una tercera fase del desarrollo
metodologico de la Tesis Doctoral se va estudiar la influencia de la concentracién
inicial de HCl y de cinc de la fase de alimentacién en el transporte de HCl y de cinc a
través de las membranas de intercambio iénico empleando una fase acuosa de
alimentacidon compuesta por la mezcla HCI+ZnCl, y una disolucién de NaOH como
fase de permeado (sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaQOH). Para ello se ha realizado la serie
de experimentos Exp26-Exp31 trabajando en modo continuo. En todos los
experimentos se ha empleado un caudal constante de 2.5x107 m’s™ y se han
realizado por duplicado para determinar el error experimental. Las condiciones de
trabajo de los experimentos Exp26-Exp31 se muestran en la Tabla 3.9.

Tabla 3.9. Diseiio experimental del proceso didlisis de Donnan con membranas de
intercambio iénico para la separacion de mezclas HCI+ZnCl,.

[ZnCl,], (kmol m?) [HCI], (kmol m™)

0,5-1,0 1,0
0,5-1,0 2,0 3,0 NaOH

0,5-1,0 3,0

152



Capitulo 3

Siguiendo la misma metodologia que en el caso del sistema (sistema
HCI+ZnCl,/AEM/NaOH) los resultados experimentales se han analizado en funcién
de la recuperacion y el rechazo obtenido para cada especie. Los resultados
correspondientes al HCl y cinc recuperado, Rp; (ecuacién (3.20)) y rechazado, Rt;
(ecuacidén (3.21)) para los experimentos Exp26-Exp31 se muestran en las Figuras
3.20-3.23. En las Figuras 3.20 y 3.21 se representa el NaCl recuperado y el HCI
retenido, respectivamente, en los experimentos Exp26-Exp31. En el caso de la fase
de permeado al obtenerse NaCl el porcentaje recuperado esta referido al HCl inicial.
Las Figuras 3.22 y 3.23 muestran el cinc recuperado y retenido, respectivamente, en
los experimentos Exp26-Exp31. Los experimentos se realizaron por duplicado siendo
el error absoluto promedio de los resultados experimentales para el HCl menor del
7,0% y para el Zn menor del 4,0%.

[ZnCl2]0=0,5 Kmol m=* O [ZnCl,]o=0,5 Kmol m~* O[ZnCl,]o=0,5 Kmol m™3

[ZnCl;]0=1,0 Kmol m™3 ©[ZnCl,]6=1,0 Kmol m~3 ¢ [ZnCl,]o=1,0 Kmol m~
100

90
80
70
60
50 [

40 ’

RpNaCI (%)

30 T

20 40,0%

-3
10 0,40 Kmol m 31,0%

0,62 Kmol m-3

28%
0,84 Kmol m-3

0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

[HCI], (kmol m3)
Figura 3.20. NaCl recuperado en los experimentos de dialisis de Donnan con membranas de

intercambio idnico frente a la concentracion inicial de HCI para las diferentes
concentraciones iniciales de ZnCl,, Exp 26-Exp31.
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2[ZnCl;]0=0,5 Kmol m™3  @[ZnCl,]o=0,5 Kmolm=  @[ZnCl;]o=0,5 Kmol m~3
¥ [ZnCl;]0=1,0 Kmol m™3 # [ZnCl;]0=1,0 Kmol m~3 # [ZnCl;])0=1,0 Kmol m

100
90
80
?
£ 60 5
- E
£ 50
e 69,0% 0% &
40 62,0% 1,38 kmol m? ok
0,62 kmol m*3
30
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0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

[HCI], (kmol m3)
Figura 3.21. HCl retenido en los experimentos de dialisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para las diferentes concentraciones iniciales
de ZnCl,, Exp26-Exp31.

Los resultados experimentales mostrados en las Figuras 3.20-3.21 permiten extraer
las siguientes conclusiones:

NaCl Recuperado (Rpyaci)

i) Como se observa en la Figura 3.20, la concentracién inicial de Zn no influye en la
recuperacion de NaCl. Asi, por ejemplo, para una concentracion inicial de HCI de
2,0 kmol m” se recupera un 31,0% (0,62 kmol m'3) de la concentracion inicial de
HCI (en forma de NaCl), independientemente de la concentracidn inicial de Zn.

ii) Con respecto a la influencia de la concentracidn inicial de HCl en el transporte de
los iones cloruro (Figura 3.20), se observa como a medida que aumenta la
concentracién inicial de HCI, el porcentaje de NaCl recuperado disminuye
ligeramente y de forma asintética, pasando de un 40,0% (0,4 kmol m'3) para una
concentracion de HCl inicial de 1,0 kmol m>aun 28,0% (0,84 kmol m'3) para una
concentracion de HCl inicial de 3,0 kmol m. Esta tendencia est4 relacionada con
el porcentaje de clorocomplejos anidnicos de cinc existentes en la fase acuosa de
alimentacién y con la concentracién de cloruro libre tal y como se ha descrito
para el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0. Destacar que en este proceso el transporte
es mayor puesto que se produce el equilibrio de Donnan, detallado en la Figura
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3.19, que potencia el flujo de iones a través de la membrana. La comparativa de
ambos sistemas se analiza al final de este apartado.

HCI Retenido (Rtyc)

i)

En la Figura 3.21 se muestra la influencia de la concentracién de ZnCl, en el
transporte de HCI. Como se observa en esta figura, la concentracidn inicial de Zn
no influye en el HCl retenido. Asi, por ejemplo, para una concentracion inicial de
HCl de 2,0 kmol m? se retiene un 69,0% (1,38 kmol m_3) de la concentracion
inicial de HCI, independientemente de la concentracion inicial de Zn. Estos
resultados estan en concordancia con el NaCl recuperado (Figura 3.20).

La influencia de la concentracién inicial de HCl en el HCl retenido que se describe
en la Figura 3.21 para el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH muestra como a medida
que aumenta dicha concentracion, el porcentaje de HCl retenido aumenta
ligeramente y de forma asintdtica, pasando de un 62,0% (0,62 kmol m'3) para
una concentracion inicial de HCI 1,0 kmol m~ a un 72,0% (2,17 kmol m'3) para
una concentracion inicial de HCI 3,0 kmol m>. De igual forma estos resultados
estan en concordancia con el HCl recuperado (Figura 3.20).

[ZnCl,]0=0,5 Kmol m= O [ZnCl,]o=0,5 Kmol m~* O[ZnCl;],=0,5 Kmol m=

[ZnCl;]o=1,0 Kmol m3 & [ZnCl;]o=1,0 Kmol m= & [ZnCl,]o=1,0 Kmol m™
100

920
80
70
60

50

7,0%
40 0,037-0,07 Kmol m

RpZn (%)

8,0% 5,0%
0,04-0,08 Kmol m3 0,025-0,05 Kmol m-3

30
20
10

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
[HCI], (kmol m™3)

Figura 3.22. Zn recuperado en los experimentos de dialisis de Donnan con membranas de

intercambio idnico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones

iniciales de ZnCl,, Exp26-Exp31.
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#[ZnCl,]0=0,5 Kmol m™ @ [ZnCl,]o=0,5 Kmol m~ @ [ZnCl,]o=0,5 Kmol m~3
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Figura 3.23. Zn retenido en los experimentos de dialisis con membranas de intercambio
iénico frente a la concentracion inicial de HCI para diferentes concentraciones iniciales de
ZnCl,, Exp26-Exp31.

Los resultados experimentales mostrados en las Figuras 3.22 y 3.23 permiten
extraer las siguientes conclusiones:

Zn Recuperado (Rpz,)

i) Como se observa en la Figura 3.22 tanto la concentracién inicial de Zn como la
concentracién inicial de HCl no tienen influencia en la recuperacion de cinc. Para
ambos escenarios el cinc recuperado se encuentra entre un 5,0% (0,025-0,050
kmol m's) y un 8,0% (0,04-0,08 kmol m'3) de la concentracion inicial de cinc.

Zn Retenido (Rtz,)

i) De igual forma que en el caso del cinc recuperado, en la Figura 3.23 se observa
como tanto la concentracién inicial de Zn como la concentracidn inicial de HCI no
tienen influencia en el cinc retenido. Para ambas variables el cinc retenido se
encuentra entre un 90,0% (0,45-0,90 kmol m_3) y un 95,0% (0,48-0,95 kmol m_3)
de la concentracion inicial de cinc, lo que concuerda con el cinc recuperado.

En términos generales las tendencias observadas en ambos sistemas,
HCI+ZnCl,/AEM/H,0 y HCI+ZnCl,/AEM/NaOH, son similares, variando el gradiente
guimico de las especies lo que da lugar a flujos mayores para el caso de trabajar con
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la tecnologia de didlisis de Donnan. Con el objetivo de cuantificar la influencia de la
fase de permeado sobre el transporte de ambas especies y con ello la selectividad
del proceso se ha llevado a cabo el cédlculo y andlisis del flujo para las todas las
experiencias realizadas.

Empleando la misma metodologia aplicada en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 se ha
cuantificado el flujo en estado estacionario de NaCl y Zn en la fase de permeado, a
través de la membrana Fumasep FAD en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH (Figuras
3.24 y 3.25). Con el objetivo de comparar el comportamiento de las mezclas ante
ambas fases de permeado —H,O y NaOH- en las Figuras 3.24 y 3.25 se han
incorporado los valores de flujo de HCl y Zn del sistema HCl+ZnCl,/AEM/H,0, para
las mismas condiciones experimentales, calculados empleando la ecuacidn (3.22).

[ZnCl;]0=0,5 Kmol m=*  O[ZnCl,]o=0,5 Kmol m~3 O[ZnCl,],=0,5 Kmol m~
[ZnCl;]0=1,0 Kmol m~3  ©[ZnCl;]o=1,0 Kmolm= ©[ZnCl;]o=1,0 Kmol m~3
[ZnCl,]0=0,5 Kmol m~3  O[ZnCl,]o=0,5 Kmol m= ©O[ZnCl,],=0,5 Kmol m~3
[ZnCl,]o=1,0 Kmol m™3  ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m=3 ©[ZnCl,]o=1,0 Kmol m~3

2,5E-06 2,5E-06
= HCI+ZnCl,/AEM/NaOH g
»  2,3E-06 ; ; ; <& 2,3E-06 »
o - o
£ 2,0E-06 56 2,0E-06 £
S 1,8E-06 s 1,86-06 ©
£ 15606 O o/’ 1,5606 £
o 1,3E-06 '6 1,3E-06 ©
k<] T
©  1,0E-06 % 1,06-06
£ 7,5E-07 & 7,5e-07 £
@ 5,0E-07 5,0E07 &
e | icianci/ac/io kiR
- _‘Z
0,0E+00 0,0E+00

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
[HCI], (kmol m3)
Figura 3.24. Flujo permeado de HCI (sistema HCl+ZnCl,/AEM/H,0) y NaCl (sistema

HCI+ZnCl,/AEM/NaOH) durante el proceso de dialisis con membranas de intercambio
anidnico.

En relacién al flujo de HCl y NaCl de la Figura 3.24 se observa como aumenta con el
incremento de la concentraciéon inicial de HCl de la fase de alimentacion y es
independiente de la concentracion inicial de Zn para ambos sistemas. Por otro lado,
el flujo de NaCl en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH es entre 1,7 y 2,0 veces mayor
que el flujo de HClI en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 en el rango de
concentraciones estudiadas, alcanzandose un flujo maximo de HCl de 2,3><10_6 kmol
m’st para la maxima concentracion de HCl empleada de 3,0 kmol m’>.
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Figura 3.25. Flujo permeado de Zn (sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0) y NaCl (sistema
HCI+ZnCl,/AEM/NaOH) durante el proceso de dialisis con membranas de intercambio

HCl+ZnCl,/AEM/NaOH

Permeado (kmol m2s?)

aniodnico.

Para el caso del Zn, la Figura 3.25 muestra como tanto la concentracion inicial de Zn
como la concentracion inicial de HCl no tienen influencia en el flujo de cinc en el
caso de utilizar NaOH como fase de permeado, siendo su valor para todas las
condiciones experimentales ligeramente inferior al obtenido en el sistema con agua.
Cabe destacar que el flujo de cinc para cualquiera de los casos de estudio no supera
el valor de 6,O><1O'7 kmol m” s'l, valor que representa el flujo minimo de HCI
obtenido en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 para una concentracion de HCl inicial de
1,0 kmol m>.

En términos generales el sistema de didlisis que emplea NaOH como fase de
permeado da lugar a flujos de HCl mayores y flujos de cinc menores que en el
sistema que se emplea agua como fase de permeado. La mdxima diferencia entre
ambos flujos se observa cuando se trabaja con una concentracion inicial de HCI 3,0
kmol m™ independientemente de la concentracién inicial de cinc, siendo los valores
de flujo 2,3x10° kmol m® s™ para el HCl y 1,25x10” kmol m” s™ para el cinc.

Ademads de los valores de flujo de HCl y Zn alcanzados, otra observacién relevante
en las Figuras 3.24 y 3.25 muestra como cuando se emplea NaOH como fase de
permeado el flujo de Zn disminuye y el de HClI aumenta respecto a los flujos
obtenidos cuando se emplea agua como fase de permeado. Con el objetivo de
cuantificar esta tendencia se ha representado en la Figura 3.26 la selectividad del
HCI/NaCl respecto al Zn en ambos sistemas (ecuacién (3.23)). Entendida la
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selectividad del NaCl como la selectividad que proporcionan lo iones Cl” procedentes

de la fase acuosa de alimentacion que se transforman en NaCl en la fase permeado.

HCI+ZnCl,/AEM/H,0 [l HCl+ZnCl,/AEM/NaOH

(=3
o
—L

Selectividad Syc)/zn/Snac/zn
=
w w
S S A

4

o

[HCI], (kmol m-3)

Figura 3.26. Selectividad del HCI/NaCl respecto al Zn en los sistemas HCI+ZnCl,/AEM/H,0 y
HCI+ZnCl,/AEM/NaOH.

En relacidn a la selectividad de las mezclas HCI+ZnCl, de la Figura 3.26 para los
sistemas HCI+ZnCl,/AEM/H,0 y HCI+ZnCl,/AEM/NaOH se obtienen las siguientes
conclusiones:

i)

i)

Utilizando disoluciones de NaOH como fase de permeado se pueden mejorar los
valores de selectividad de HCl obtenidos cuando se emplea H,0; la selectividad
cuando se utiliza NaOH es entre 3,5-4,0 veces mayor para una concentraciéon
inicial de ZnCl, de 0,5 kmol m? y entre 3,0-6,0 veces mayor para una
concentracion inicial de ZnCl, de 1,0 kmol m's, en ambos casos trabajando en el
rango de concentraciones de entre 1,0-3,0 kmol m™ de HCI.

El mayor valor de selectividad, 27,0, se obtiene cuando se utiliza la mayor
concentracion inicial de HCl, 3,0 kmol m'3, y la menor concentracion de ZnCl,, 0,5
kmol m™. Esta situacién corresponde con la mayor concentracién de Cl libre
(Figura 3.4), lo que proporciona un mayor flujo de cloruro, aunque por otra parte
exista un porcentaje de clococomplejos anidnicos en torno al 90,0%, lo que
facilitaria su permeado simplemente por gradiente de concentraciones. Sin
embargo, el empleo de NaOH, con el objetivo de alcanzar el equilibrio de
Donnan, potencia el gradiente entre los cloruros de la fase de alimentacion —
membrana selectiva hacia ellos y de menor tamafio que los complejos de cinc—y
los iones OH” de la fase de permeado frente al transporte de especies de cinc
cloradas.
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3.4. MODELO MATEMATICO PARA LA DESCRIPCION DEL
TRANSPORTE DE MATERIA DEL SISTEMA HCI+ZnCl,

Tras el andlisis de la viabilidad de la separacién de HCI de las mezclas HCI+ZnCl,,
mediante didlisis y didlisis de Donnan con membranas de intercambio iénico, en
esta Tesis Doctoral se da un paso mas en el disefio del proceso a través de la
descripcion del modelo matematico y de los parametros caracteristicos capaces de
predecir el comportamiento del sistema. Mdas concretamente en el apartado 3.4.1
se realiza la caracterizacion del transporte de materia en el proceso de didlisis a
través de membranas de intercambio idnico. Posteriormente en los apartados 3.4.2
y 3.4.3 se lleva a cabo el estudio y la determinacidn de los parametros de transporte
de los sistemas HCI/AEM/H,0, HCI+ZnCl,/AEM/H,0 y HCI+ZnCl,/AEM/NaOH.

Como se ha mencionado a lo largo de este capitulo, hay dos aspectos importantes
gue afectan a la economia de un proceso de membranas, la selectividad y el flujo.
Dado que la selectividad ideal se determina como cociente de flujos, la ecuacién de
flujo resulta determinante en cualquier proceso de membranas. En la literatura
existen numerosas ecuaciones de flujo que representan procesos de permeacién a
través de membranas, si bien no se describen a través de una teoria unificada
(Hwang, 2011). La velocidad de transporte o flujo viene determinada por la fuerza o
gradiente impulsor que actua sobre un componente dado y su movilidad y
concentracion en la membrana. La fuerza o gradiente impulsor para un componente
dado es el resultado de una diferencia de concentracidn, de presién, de campo
eléctrico, etc. La movilidad de un componente en la membrana estd determinada
por su tamafio y por la estructura fisica del material de la membrana, mientras que
la concentracion del soluto en la membrana esta determinada por la compatibilidad
quimica del componente que permea y el material de la membrana.

De forma general el transporte de materia a través de una membrana puede ser
transporte pasivo o transporte facilitado donde la membrana actia como barrera
que restringe el flujo de determinados compuestos debido a su naturaleza quimica,
tamafio o carga eléctrica. En el primer caso la membrana actla como una barrera
fisica pasiva sin interaccion especifica entre el componente que permea y la matriz
de la membrana. Si por otro lado el transporte de ciertos componentes se
encuentra facilitado debido a interacciones especificas con un “carrier” o
transportador de la matriz de la membrana, el proceso o mecanismo de transporte
se denomina facilitado. Hay dos tipos de membranas con propiedades de transporte
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facilitado; el primer tipo es una membrana liquida con un extractante disuelto en
una pelicula liquida que reacciona con un componente dado transportandolo de
una fase a otra mediante difusién (Figura 3.27). El segundo tipo de membranas que
actian mediante el mecanismo de transporte facilitado son membranas que
contienen carriers fijos situados en la matriz donde los componentes se transportan
a través de la membrana “saltando” de un carrier a otro (Figura 3.28).
Independientemente de que el transporte facilitado sea generalmente mas
selectivo que el transporte pasivo a través de membranas, es necesario, ademas,
para que exista un flujo de un componente, que haya un gradiente de potencial
quimico (Mulder, 1991; Strathmann, 2004; Strathmann et al., 2006).

Membrana
Fase 1 po'rtadora moy|l Fase 2
9
o Dy ‘.°
0,°. "D o
i \ 2
o Re® °
: °
° oD ¢
o e Q
Alimentacién — ' Permeado

Figura 3.27. Modelo de transporte facilitado de solutos a través de una membrana liquida.
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Figura 3.28. Modelo de transporte facilitado de solutos a través de una membrana con
“carriers” fijos.

Hasta ahora, dos son los modelos principales utilizados para describir el proceso de

transporte de los procesos de dialisis con membranas de intercambio idnico: el

modelo de membrana de tres fases y el modelo de disolucion-difusion.
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Modelo de membrana de tres fases

En el modelo de membrana de tres fases (Stachera et al., 1998; Luo et al., 2010,
2011a) se asume que la membrana se divide en tres fases, un polimero hidréfobo,
una region activa (incluyendo los sitios de intercambio fijo y los contra-iones) y una
region intersticial. El agua, indispensable para la migracién de los iones, se
encuentra principalmente en las zonas activas e intersticiales. Los iones pueden
transportarse a través de estas dos regiones mediante diferentes mecanismos: los
iones en la zona activa se pueden mover por un mecanismo de salto, transfiriéndose
de un sitio de intercambio a otro; mientras que los protones hidratados y otros
cationes se transportan a través de un mecanismo de “arrastre” (difusion
restringida) en la zona intersticial, debido a que en esa zona la fuerza de repulsién
es minima (Wijmans y Baker, 1995; Wijmans, 2004; Luo et at., 2011b).

Modelo de disolucion-difusion

Modelo de disolucion-difusion+Resistencias en serie+Ley de Fick

El segundo modelo estd basado en el mecanismo de disolucion-difusion y ha sido
ampliamente empleado para explicar los fenédmenos de transporte que suceden en
procesos que utilizan membranas basadas en polimeros no porosos como dialisis,
dsmosis inversa, permeacién de gases y pervaporacion (Luo et al., 2010, 2011b). La
aplicacion de este modelo se ha extendido y en la actualidad se aplica a la
tecnologia de dialisis con membranas de intercambio idnico. Segun este modelo, el
transporte de materia se describe empleando la aproximacion de resistencias en
serie donde la separacion entre los diferentes componentes se obtiene mediante la
diferencia de solubilidad (cantidad de material que se disuelve en la membrana) y la
diferencia de velocidad de permeacion (velocidad a la cual el material se difunde a
través de la membrana y capas adyacentes) de las especies en la membrana
(Wijmans y Baker, 1995; Wijmans, 2004; Palaty y Zakova, 2007; Luo et al., 2010,
2011b). Autores como Palaty y Bendova (2009b) aplicaron el modelo de disolucion
(adsorcién)-difusién mediante la aproximacidon de resistencias en serie en las
peliculas liquidas y la membrana. El flujo a través de la membrana idnica Neosepta-
AFN (Tokuyama Soda Co. Ltd) fue expresado mediante la ley de Fick con un término
afnadido de conveccién y el coeficiente de difusidon de los acidos inorgdnicos HCl y
H3PO,, objeto del estudio, fue aproximado a un polinomio de segundo orden.
Bendova et al. (2009) aplicaron el mismo estudio en este caso para el calculo del
coeficiente global de transporte y el coeficiente de permeabilidad en la membrana
para el HCl. Empleando una metodologia equivalente diferentes autores han
determinado el coeficiente de transporte global, el coeficiente de transferencia de
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materia en la membrana y el coeficiente de difusién en la membrana para acidos
inorgdnicos como el H,SO, y el HCI en un dializador discontinuo utilizando las
membranas SB-6407 (Gelman Sciences) y Neosepta-AMH (Tokuyama Soda Co. Ltd)
(Ersoz et al., 2001), el coeficiente global de transferencia de materia y el coeficiente
de difusién en la membrana Neosepta-AFN para el HCl (Kang et al., 2001), el
coeficiente global de dialisis y el coeficiente de permeabilidad en la membrana
Neosepta-AFN para acidos organicos como el 4cido propidnico (Palaty et al., 2010) o
el coeficiente de transferencia de materia en la membrana para el H,SO, y la
membrana Neosepta-AFN (Palaty y Zakova, 1996). Este planteamiento se ha
extendido a mezclas de 4cidos y sales como por ejemplo en los sistemas HCl+FeCls-
membrana Neosepta-AFN donde se ha calculado el coeficiente de transferencia de
materia global y en la membrana para el Cl" describiendo el fendémeno de disolucion
(adsorcidn) a través de un coeficiente de reparto entre la interfase membrana-fase
liquida (Palaty y Zakova, 2000).

Modelo de disolucidn-difusion+Resistencias en serie+Ley de Fick/Ecuacion de Nernst-
Planck

Diferentes estudios citados en la literatura han empleado el modelo de disolucion-
difusion mediante la aproximacion de resistencias en serie en las peliculas liquidas y
en la membrana describiendo el transporte del soluto a considerar mediante la
primera y segunda ley de Fick. Con este modelo Palaty y Zakova (2000)
determinaron el coeficiente de difusion en la membrana Neosepta-AFN para los
acidos HCI, H,SO,, HNOs, H3PO, y HF. Otra ecuacién empleada para describir el
transporte de materia en la membrana es la ecuacidon de Nernst-Planck en estado
pseudo-estacionario aplicada por Palaty y Zakova (2001) para calcular la movilidad
de H" y CI" en funcién de la concentracién inicial de HCl utilizando la membrana
Neosepta-AFN.

Modelo de disolucion-difusion+Flujo global

En otros sistemas la transferencia de materia se ha descrito empleando el modelo
de disoluciéon-difusidon aproximando el transporte a un flujo global representado por
una etapa de difusién y una etapa de equilibrio de adsorcion en la membrana. Oh et
al. (2000) aplicaron este modelo con el fin de calcular el coeficiente de transferencia
de materia global de acidos como HCI, H,SO,, HNO3 y HF y mezclas de HCl y sales
metalicas de Zn, Fe, Cu, Ni y Cr empleando la membrana Neosepta-AFN. Otros
autores aplicaron este modelo a los resultados obtenidos en el estudio de la
separacién de HCI de las mezclas HCI+FeCl, con el fin de recuperar HCl empleando
membranas comerciales DF-120 y 9010 (Tianwei Membrane Co., Ltd. Shandong of
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China) y diferentes tipos de membranas sintéticas de alcohol polivinilico,
poliectrolitos complejos, alcohol polivinilico-silice, hibridas de alcohol polivinilico
poli(2,6 dimetil oxifenileno), poli(2,6 dimetil oxifenileno), etc. (Luo et al., 2010; Wu
et al., 2010; Wang et al., 2013; Mao et al., 2014; Sun et al., 2014). En diferentes
trabajos de la literatura se calcula el coeficiente de transporte aplicando el modelo
de disolucion-difusién a membranas sintéticas, con el objetivo de optimizarlas de
cara a una aplicacidon dada como sucede en los estudios realizados por Stachera et
al. (2001), modificandolas mediante copolimerizacién vinilpiridina y vinilbenceno y
comprobando su comportamiento en la separacion de HCl de las mezclas
HCI+NaCl+MgCl, y HCI+LiCl+NaCI+KCl. En otros sistemas se ha despreciado la
resistencia en las peliculas liquidas y se ha considerado la permeabilidad en la
membrana como una funcidon polindmica de la concentracién de la fase de
alimentacién, como por ejemplo para las mezclas HCI+NiCl, que utilizan membranas
Neosepta-AFN (Oh et al., 2000; Palaty y Zakova, 2007), para las mezclas HCl+NaCl,
HCl+FeCl,, HCI+NiCl,, HCI+CuCl,, HCI+ZnCl, y HCI+AICl; empleando membranas
sintéticas de intercambio idnico hibridas de compuestos organicos-inorgdnicos (Luo
et al.,, 2013), para la separacidon de soluciones acuosas de HCl+FeCl, mediante
membranas Neosepta-AFN (Palaty y Bendova, 2009a), en procesos que trabajan con
acidos inorganicos como HCI, H,SO, y H3PO, y sus correspondientes sales de sodio,
NaCl, Na,SO, y NazPO, empleando una membrana de intercambio idnico sintetizada
con mezclas de compuestos organicos e inorganicos o para el calculo del coeficiente
de permeabilidad de los aniones CI, 502'4 y PO43_ (Luo et al., 2011a). Ademas, se
pueden encontrar estudios que consideran el modelo de disolucion-difusion y
aproximan el transporte a un flujo global y la etapa de equilibrio de adsorcién en la
membrana a la isoterma de Langmuir tal y como se describe en el sistema
CrCl3+HBr+HCI empleando membranas de intercambio catiénico CMV de la casa
comercial Ashai Glass (Heintz y Illenberger, 1996).

3.4.1. Caracterizacion del transporte de materia en el proceso
de dialisis con membranas de intercambio idnico

Como se describe en el apartado 3.4, son numeroros los estudios que aplican el
modelo de disolucién-difusidon con la aproximacidon de resistencias en serie para
describir la separacidon de mezclas de acidos o de acidos y sales cuando se aplica la
tecnologia de didlisis mediante membranas de intercambio idnico. Los fenédmenos
difusionales se describen mediante la teoria de la doble pelicula planteada por
Nernst en 1904 (Samaniego, 2006). Esta teoria supone la existencia de una pelicula
delgada (capa limite) en las proximidades de la interfase membrana-solucién en la
cual el transporte de materia tiene lugar Unicamente por difusion. El gradiente de
concentracion en esta pelicula es caracteristico del estado estacionario, ya que estd
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completamente desarrollado. De acuerdo a la ley de Fick, la cantidad de soluto
transferida por difusiéon a través de la pelicula difusional se puede expresar en
funcion del coeficiente de transferencia de materia a través de la ecuacion (3.24):

J = k(C—C) (3.24)

donde J es el flujo del soluto (kmol m~ s_l), (C-GC;) el gradiente de concentracion
(gradiente impulsor) (kmol m'3) entre el seno de la disolucion y la interfase dada y k
el coeficiente de transporte de materia (m s'l) que de acuerdo a la teoria de la doble
pelicula se define como la relacién entre la difusividad D (m2 s'l) y el espesor de la
pelicula § (m) (Cussler, 1997).

Modelo Matemadtico del proceso de didlisis con membranas de
intercambio ionico

Planteadas la base del desarrollo matematico capaz de describir el transporte de
especies en un proceso de didlisis, a continuacidn, se describe matematicamente el
comportamiento de los solutos presentes tanto en la fase acuosa alimentacién-
retenido como en la fase de permeado en el proceso de didlisis con membranas de
intercambio idnico que se ha llevado a cabo en esta Tesis Doctoral. Cabe destacar
que el modelo matematico tiene en cuenta tanto al soluto principal, CI’, como a las
especies competitivas ZnCl3" y ZnCI42'. Con el objetivo de describir matematicamente
el transporte de todas las especies involucradas en el proceso de didlisis, empleando
la membrana de intercambio aniénico Fumasep FAD, en la Figura 3.29 se muestra el
mecanismo de transporte de los aniones descritos en el apartado 3.3.2. En esta

wn

figura C representa la concentracion de los aniones y el subindice “i” representa
tanto al HCl como a los aniones no deseados ZnCl;" y ZnCI42_ gue de forma genérica
se denominan ZnCl,". En el caso del HCI, como se describe al comienzo de este
capitulo, aunque los que permean son los iones cloruro, el andlisis de los mismos se
realiza en base a los protones asumiendo que por cada protén se transporta un
cloruro por lo que los balances que se describen a continuacion se hacen en

referencia al HCI.

165



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

r -
c‘ p,out
i | memBrana, I Ci

Capa Capa
Disolucion liquida ! |imite #)52 | Jimite 'Disolucién liquida
& B\
Cr Cr,l \—A
: N - FASE
\NA PERMEADO

\

CP,Z
i

\—> p,out
LR |

f T Interfase 1 Interfase 2 T Cplm
C |

Figura 3.29. Esquema del transporte de materia de los aniones CI', ZnCl; y ZnCI42' desde la
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fase de alimentacién hasta la fase de permeado para el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0
empleando la tecnologia de didlisis con membranas de intercambio iénico.

Como se muestra en la Figura 3.29, la resistencia a la transferencia de masa en el
proceso de dialisis se debe a la resistencia de la membrana y a la resistencia de las
dos capas limites adyacentes (peliculas liquidas | y 1), formadas debido a los
gradientes de concentracién entre la interfase membrana-disolucién y el seno de la
disolucion. La resistencia al transporte en las peliculas liquidas | y Il depende en gran

medida de la hidrodindmica del sistema (Luo et al., 2011a).
Balance de materia a la membrana de la celda de didlisis y a las capas 1y Il

Con el objetivo de cuantificar el flujo global del proceso mostrado en la Figura 3.29,
a continuacién, se describe matematicamente la transferencia de soluto desde la
fase de alimentacién hasta la fase de permeado que tiene lugar en cada
compartimento:

1) Difusion del soluto “i” desde el seno de la fase de alimentacion hasta la interfase
de contacto membrana-fase de alimentacion-retenido (capa limite I). El flujo del
soluto a través de la pelicula difusional viene dado por la ley de Fick integrada:

JF=kl;(cr—ct) i= HCl, ZnCIy  (3.25)

siendo:

“wsn
|

I} Flujo del soluto a través de la pelicula difusional (I) de la fase acuosa de

1
alimentacién (retenido) (kmol m™s™).
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2

3

4

~

~—

~

“wn
|

ki_i: Coeficiente de transporte de materia del aniédn “i” en la pelicula difusional

(I) de la fase acuosa de alimentacidn (retenido) (m s_l).

wn
|

en la fase de retenido (kmol m_3).

“wsn
|

C{: Concentracion del soluto
1 ., . .

Cir' : Concentracion del soluto en la interfase 1 (retenido-membrana) (kmol
-3

m ).

III'

Adsorcion del soluto “i” en la interfase disolucion-membrana (fase acuosa de

alimentacion-retenido). Las reacciones que tienen lugar entre las especies idnicas

“wsn
|

(soluto “i”) y los iones méviles de la membrana se consideran lo suficientemente
rapidas como para alcanzar el equilibrio instantdaneamente. Este hecho implica
que en la interfase 1 (retenido-membrana) la concentracion de las especies se
encuentren relacionadas por los parametros de equilibrio de dichas reacciones,

definidos mediante la ecuacidn (3.26):

m,1
Ci

i=HCl, ZnCIy’ (3.26)

siendo:

wsn
I

H: Coeficiente de reparto del soluto “i” en la fase de retenido.

wn
|

1 ., . .
Cim' : Concentracién del soluto en la membrana de la interfase 1 (retenido-

membrana) (kmol m™).

w:n
1

Difusidn del soluto “i” a través de la membrana. La expresién del flujo viene dada

igualmente por la ley de Fick integrada:

Dpni '
= (CM-0) i=HCl, ZnCly  (3.27)

siendo:

wn
|

Ji*: Flujo del soluto “i” a través de la membrana (kmol m?s™).

wn
|

D, ;: Coeficiente de difusion del soluto “i” en la membrana (m®s™).

{£: Espesor de la membrana (m).

“wn
|

2 .7 .
Cim' : Concentracién del soluto en la membrana de la interfase 2 (membrana-

permeado) (kmol m™).
Desorcion del soluto “i” en la interfase membrana-disolucion (fase acuosa
permeado). De igual forma que en el paso 2, en la etapa de desorcién las
reacciones entre las especies idnicas y los iones méviles de la membrana se
consideran lo suficientemente rdpidas como para alcanzar el equilibrio quimico
instantdaneamente, de tal manera que en la interfase membrana-permeado la
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5

Asumiendo un estado pseudo-estacionario el flujo global del soluto

concentracién de las especies que intervienen se encuentran relacionadas por
los pardmetros de equilibrio, definidos mediante la siguiente ecuacidn:

m,2
Hp =
i = C.p,Z

1

i=HCl, ZnCIy’ (3.28)

siendo:

“wn
|

Hip: Coeficiente de reparto del soluto “i” en la fase de salida de permeado.

wsn

2 L . .
CilD : Concentracién del soluto “i” en la interfase 2 (membrana-salida de
-3
permeado) (kmol m™).
2 ., . .
Cim' : Concentracién del soluto “i” en la membrana de la interfase 2 (membrana-

salida de permeado) (kmol m_3).

Difusion del soluto “i” desde la interfase de contacto membrana-fase de

~—

permeado hasta el seno de la fase de permeado (capa limite Il). El flujo del soluto
a través de la pelicula difusional viene dado por la ley de Fick integrada:

=kl (cP? — cPo) i= HCl, znCl;  (3.29)

siendo:

1.

i: Flujo del soluto “i” a través de la pelicula difusional (Il) de la fase acuosa de

permeado (kmol m™s).

wn
|

k}f'i: Coeficiente de transporte de materia del anién “i” en la pelicula difusional

(1) de la fase acuosa de permeado (m 5_1).

Cp,out

. s . . -3
i :Concentracion del soluto “i” a la salida de la fase de permeado (kmol m™~).

“wsn
|

, Ji, es igual al

flujo en cada etapa:

Ji

=== i= HCl, ZnCly  (3.30)

—Ji

D....
= ki (Cf-cp") === (¢ =C?) = k(¢ — 7)) i=HCl ZnCly (331)

Eliminando de la ecuacién (3.31) las concentraciones interfaciales, dado que no se

pueden conocer experimentalmente, empleando las ecuaciones (3.26) y (3.28), el

flujo global del soluto “i” desde la fase alimentacion hasta la fase de permeado se

describe mediante la ecuacion:
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1
J, = (HFcr — HPCPOY) i=HCI, ZnCl  (3.32)

HF 2 HP
1 1
(kL,l + D + KL
i m,i i

Denominando a la relacién de los coeficientes de reparto o; = Hip/Hir, la ecuacion

3.32 se puede expresar finalmente mediante la siguiente ecuacion:

1

Ji=
1 [ aj
—_ — _1>
(k{"'l HrDm,i k}"”

1

(CF — o,CP°™)  i=Hcl, znCl? (3.33)

Considerando que los coeficientes de reparto de ambas fases son similares, es decir
a;= 1, la ecuacion (3.33) se transforma en la ecuacién (3.34),

J, = KF(cr — P i= HCI, znCly  (3.34)

Donde KiT es el coeficiente global de transferencia de materia que incluye los
coeficientes de transferencia de materia individuales en las fases liquidas, el
coeficiente de transporte a través de la membrana y el coeficiente de reparto en la
fase de retenido y en la fase de permeado:

1
KT = i=HCl, ZnCIy’ (3.35)
o

1
1 I3
(k{“'l HIDp; kT

1

Balance de materia a los compartimentos de la celda de didlisis

Para llevar a cabo el andlisis de la transferencia de materia en el dializador
operando en modo continuo, se han tenido en cuenta las siguientes suposiciones: i)
estado estacionario, ii) ausencia de reaccién quimica, iii) caudal de trabajo
constante, iv) flujo cero de disolvente a través de la membrana y finalmente v)

mezcla total en ambos compartimentos.

El balance de materia en la celda de dialisis (Figuras 3.6 y 3.29) establece la relacién
entre la transferencia de materia total o flujo global del soluto “i”, la concentracion

“wsn
I

del soluto “i” a la entrada de las fases de alimentacidn (Cif) y permeado (Cip'in) y la

wn
|

concentracion del soluto en la fase de retenido (C) y salida de la fase de

permeado(Cip'OUt),teniendo en cuenta el caudal de las fases de alimentacion y
permeado, o} y Q°, respectivamente. Para cada compartimento de la celda de

“wsn
I

didlisis el balance de materia del soluto es:
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Compartimento |
Qficf—chH—-J,A=0 i= HCl, znCl;  (3.36)
Compartimento I
p,in p,out _ . X-
QPG —C ) +]jA=0 i= HCl, ZnCl, (3.37)
Donde A es el drea de la membrana (mz).

Modelo Matemadtico de la separacion mediante didlisis de Donnan
con membranas de intercambio ionico

En el proceso de separacién de las mezclas HCI+ZnCl, mediante el proceso de dialisis
de Donnan, es decir cuando se emplea NaOH como fase de permeado, tal y como se
describe en el apartado 3.3.3 a través de la Figura 3.19, se produce el equilibrio de
Donnan. Este equilibrio se establece entre dos fases sujetas a la limitacién,
generalmente de una membrana, de que uno o mdas componentes idnicos no
pueden pasar de una fase a otra (Donnan, 1924). Como consecuencia inmediata de
esta restriccion, se produce, en un sistema que tiende a alcanzar el equilibrio, una
distribucion desigual de los iones que se difunden. Durante el proceso los iones Cl' y
los H* de la fase acuosa de alimentacién se difunden hacia la fase de permeado (los
H* por el mecanismo de tunneling) mientras que los iones OH™ procedentes de la
fase de permeado se difunden hacia la fase de alimentacién. Una vez alcanzado el
equilibrio, el potencial electroquimico de cada especie se iguala. De igual forma,
pero con menor intensidad sucede con los clorocomplejos anidnicos ZnCl;' y ZnCI42'
de la fase acuosa de alimentacidn, de mayor tamafio y con mayor dificultad de paso
a través de la membrana, permitiendo con ello aumentar la selectividad del
proceso. El mecanismo de transporte de las especies de ambas fases durante el
proceso de didlisis de Donnan se muestra en la Figura 3.30. De igual forma que en el
caso de dialisis, en esta figura C representa la concentracién de los aniones y el
subindice “i” representa tanto al HCl (o NaCl en el caso de fase de permeado) como
a los aniones no deseados ZnCl; y ZnCI42' gue de forma genérica se denominan
ZnCIyX_, mientras que j representa a los contraiones de la fase de permeado, es decir
alos OH.
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Figura 3.30. Esquema del transporte de materia de los aniones CI', ZnCl; y ZnCI42' desde la
fase de alimentacién hasta la fase de permeado para el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH

empleando la tecnologia de dialisis de Donnan con membranas de intercambio idnico.

El desarrollo termodindmico realizado en base a los potenciales electroquimicos de
las especies en las interfases disolucion-membrana a través del potencial de
Donnan, teniendo en cuenta la electroneutralidad del sistema y despreciando la
diferencia de presidon entre las fases del sistema, da lugar a las ecuaciones de
equilibrio fase de alimentacién-membrana (ecuacidn (3.38)) y membrana-fase de
permeado (ecuacion (3.39)) (Ng y Snyder, 1981; Ibafiez, 1989; Pozniak y
Trichimczuk, 1990; Sato, 2002; Prakash et al., 2004; Strathmann, 2004; Sato, 2008;
Agarwal et al., 2012; Hasson et al., 2014):

O WA - S .o
o =(ar) = (m) i=HCl, ZnCl', j=OH (3.38)
¢
] .
I — |
cp2 cn2 x= [F4] X—
i (2 — M i X- o~
oz = (C]p,2> = ([Na+]0) i=NaCl, ZnCl, , j=OH (3.39)
t 1

.. . - 3 +

Donde [Fy;] es la concentracién de los iones fijos en la membrana (kmol m™), [H']oy
+ .z . . oy N

[Na']o la concentracion de los contraiones de las especies que alcanzan el equilibrio
-3 - . o . . -
(kmol m™) y x la carga del clorocomplejo anidnico de cinc para el caso de i = ZnCIyX.
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Cuando el HCI llega a la fase de permeado desde la fase de alimentacién se
transforma en NaCl neutralizdndose los protones con los iones OH. Como
consecuencia, la concentracion de HCl| en la membrana, en la interfase 2
(membrana-permeado) y en la fase de permeado se hace cero, es decir,
Cim‘2 =Cip’2 =Cip'°ut=0 (Figura 3.31), quedando la ecuacion (3.31) expresada

como (Urtiaga et al., 1992):

D....
J, = k;(cr—c) =%(ci’“'1) i=HCl, ZnCly  (3.40)

r -
C p,out
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Figura 3.31. Esquema del transporte de materia del HCl y su transformacion a NaCl en la
fase de permeado en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH empleando la tecnologia de dialisis

de Donnan con membranas de intercambio idnico.

Eliminando de la ecuacién (3.40) las concentraciones interfaciales empleando la

wsn wn
I !

ecuacion (3.38) para la especie de interés “i”, el flujo global del soluto desde la
fase de alimentacién hasta la fase de permeado se describe a través de la ecuacidn

(3.41),
1 r .
— ) (CH)  i=HCl (3.41)

h o, [Fle
W T, Oy

Considerando que KiT es el coeficiente global de transferencia de materia que
incluye el coeficiente de transferencia de materia individual en las fase liquida I, la
concentracion de los iones fijos en la membrana y el coeficiente de transporte a

través de la membrana:
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1
Kl=————M i=HCl (3.42)

! 1 [Fiale )
(Q + [ Dm;

Asimismo, el flujo global del soluto “i” para las especies no deseadas “i” se describe
a través de la ecuacién (3.43),
— 1 r . X-
I, = (C)) i=ZnCly (3.43)

1 e ([Ff X‘)
(k}_‘,i + Dm,i ([H+]O)

Considerando que KiT es el coeficiente global de transferencia de materia que
incluye el coeficiente de transferencia de materia individual en la fase liquida |, la
concentracion de los iones fijos en la membrana y el coeficiente de transporte a
través de la membrana.

1
KT = i=ZnCly (3.44)

! 1 e ([FRN
(k‘_L,ier([Hﬂo) )

Por lo tanto, las ecuaciones (3.41) y (3.43) se pueden expresar finalmente a través

wsn

de la ecuacion de flujo global del soluto “i” para la especies deseadas y no deseadas
siguiente:

J; = KT(CP) i= HCl, ZznCl;,  (3.45)

El coeficiente de transferencia de materia en las peliculas liquidas de la fase de
alimentacién y permeado, ki'i, k}f'i, se ha calculado empleando la ecuacidon (3.46)
(Yeh, 2009, 2011; Yeh et al., 2013; Yeh y Hsu, 2013):

1

6QD? |3
kM- = 0.816 | ——
b L.Wh?

(3.46)
Siendo D, el coeficiente de difusividad del soluto (m2 s_l), L. la longitud efectiva de la
celda de didlisis (m), W la anchura de la celda (m), h la altura del canal de flujo (m) y
Q (m3 s'l) el caudal de la fase de alimentacién o de la fase de permeado segun

corresponda.
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3.4.2. Determinacidn de los parametros de transporte del HCI

El cdlculo del coeficiente de transferencia de materia global del HCI en ausencia de
cinc, Kjjcp, se realiza a través de la herramienta de estimacién paramétrica del
software Aspen Custom Modeler (ACM) de la casa Aspen Technology, descrito en el
apartado 2.4.1 del capitulo 2 de esta Tesis Doctoral, utilizando las ecuaciones 3.34,
3.36 y 3.37 del modelo matematico disolucion-difusién y los resultados de los
experimentos Exp6-Expl3. El valor estimado del coeficiente global obtenido fue
KECI=9,5><10_7 m s, siendo el error relativo porcentual inferior al 10,0%. En las
Figuras 3.32 y 3.33 se muestran los graficos de paridad correspondientes a los
experimentos de HCI realizados con diferente concentracion inicial de HCl (Exp6-
Exp9) y caudal de trabajo de ambas fases (Exp10-Exp13).

2,5 -
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[HCI,;,, (kmol m™3)

Figura 3.32. Grafico de paridad de los experimentos de dialisis de HCl con membranas de
intercambio idnico, Exp6-Exp9 (La leyenda se corresponde con la de la Figura 3.10).
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Figura 3.33. Grafico de paridad de los experimentos de dialisis de HCl con membranas de
intercambio idnico, Exp10-Exp13 (La leyenda se corresponde con la de la Figura 3.11).

En la mayoria de los trabajos reportados en la bibliografia la membrana utilizada
para llevar a cabo los experimentos de didlisis fue la membrana aniénica Neosepta
AFN fabricada por la casa comercial Tokuyama Soda Co. Ltd., Tokio. La membrana
Neosepta AFN contiene grupos basicos fuertes (-NRs*), mientras que la membrana
Fumasep FAD, utilizada en el presente trabajo, se compone de una mezcla de
grupos de intercambio idnico débiles y fuertes. Las principales diferencias entre
ambas membranas estan relacionadas con la capacidad de intercambio iénico (IEC),
2,0-3,5 mequiv g (Neosepta AFN) y 1,5 mequiv g (Fumasep FAD) y con el espesor
de la membrana, 80,0-100,0 um (Fumasep FAD) y 150,0-200,0 um (Neosepta AFN).
Otras propiedades como la permselectividad y la resistencia son similares en ambas
membranas. Como referencia, en cuanto al coeficiente de transporte, en los
estudios realizados por Kang (2001) y Bendova et al. (2009) el coeficiente global de
transferencia de materia del HCl obtenido se encuentra en el rango de 3,5x10_7-
2,4><10_6 m s_l, empleando la membrana anidnica Neosepta AFN y rangos de
concentracion inicial de HCl entre 0,05 y 3,0 kmol m_3; es decir el coeficiente global
de trasferencia de materia obtenido para el HCl en esta Tesis Doctoral, a pesar de
que la membrana anidénica Neosepta AFN presenta una mayor capacidad de
intercambio idnico que la membrana Fumasep FAD, se encuentra dentro de los
valores reportados en la bibliografia. Uno de los factores que pueden influir en este
resultado puede estar relacionado con el espesor de las membranas; la membrana
Fumasep FAD tiene un espesor menor que la membrana Neosepta AFN, pero igual
resistencia mecanica, lo que hace que sea atractiva para su aplicacién en procesos
de dialisis.

175



Tecnologia de didlisis con membranas de intercambio idnico

Finalmente se ha analizado la influencia de los caudales de las fases de alimentacion
y permeado, asi como la influencia de la concentracién inicial de HCl en el
transporte de HCl a través de las membranas de intercambio iénico Fumasep FAD,
mediante el cdlculo de los coeficientes de transferencia de materia en las peliculas
liquidas, (ecuacidn (3.46)), con el objetivo de determinar su contribucién en el
coeficiente global de transferencia de materia estimado. Los valores obtenidos se
muestran en la Tabla 3.10.

Tabla 3.10. Coeficientes de transferencia de materia en las peliculas liquidas 1 y II.
Experimentos de difusién de HCI con las membranas de intercambio iédnico Fumasep FAD.

[HCI]o
(kmol m'3)

6 0,5 2,4 2,4
7 1,0 2,5 2,5

2,5/2,5
8 2,0 2,7 2,7
9 2,6 2,9 2,9

9,5
0,3/0,3 1,5 1,5
0,8/0,8 2,0 2,0
2,6

1,7/1,7 2,5 2,5
2,5/2,5 3,0 3,0

Los valores de la Tabla 3.10 corresponden a valores de resistencias en las fases
liguidas menores de un 6,0% frente al total en el caso de trabajar a diferentes
concentraciones iniciales de HCl (Exp6-Exp9), a pesar de observarse una ligera
influencia en dicho rango de concentraciones, y con valores de resistencias menores
de un 5,0% en el caso de emplear diferentes caudales de trabajo (Exp10-Exp13). En
ambos casos las resistencias en las fases liquidas resultan despreciables, por lo que
en las condiciones de trabajo estudiadas en esta Tesis Doctoral se puede concluir
que el coeficiente global de transferencia de materia estimado para el proceso de
dialisis de HCI (Kﬁc1=9,5><10_7 m s'l) empleando la membrana comercial Fumasep
FAD viene determinado por el coeficiente de transferencia de materia a través de la

membrana.
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3.4.3. Determinacion de los pardmetros de transporte del
sistema HCI+ZnCl,

Sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0

Avanzando en el estudio del comportamiento del proceso de separacion del sistema
HCl+ZnCl, mediante didlisis con membranas de intercambio idnico, se emplearon las
ecuaciones 3.34, 3.36 y 3.37, los resultados de los experimentos Expl4-Exp29 vy el
software Aspen Custom Modeler con el objetivo de llevar a cabo la estimacion
paramétrica del coeficiente global de transporte de HCl y de ZnCIyx'. Los valores de
los coeficientes globales de transporte de materia obtenidos en este sistema fueron
Kﬁc1=7,4><10_7 m s’y K;nc1§— =4,8x10” m s con un error relativo porcentual

inferior al 10,0%. Tal y como se ha observado en el caso de trabajar con HCl solo, y
puesto que se trabaja en las mismas condiciones experimentales, las resistencias en
la fases liquidas resultan despreciables por lo que se puede asumir que los
coeficientes de transporte de materia global estimados se corresponden con los
coeficientes de transferencia de materia a través la membrana. El valor del
coeficiente global de transferencia de materia del HCl en el sistema HCI+ZnCl, fue
1,3 veces inferior al valor obtenido trabajando en ausencia de cinc (9,5><10_7 m s_l),
estando ambos valores dentro del rango de datos reportados en la literatura para
sistemas similares. Los pardmetros de transporte obtenidos permiten describir el
comportamiento del proceso de separacion de las mezclas HCI+ZnCl, -mezclas que
simulan la composicion de la fase de stripping generada en la tecnologia de EPT- en
un amplio rango de elevadas concentraciones de cinc (0,1-1,0 kmol m'3) y HCI (0,5-
3,0 kmol m_3), lo que dificulta el proceso de separacién dado que la formacién de
especies anidnicas de cinc (especies competitivas) se ve favorecida.

Las Figuras 3.34 y 3.35 muestran los gréficos de paridad correspondientes a los
datos experimentales del estado estacionario de las mezclas HCI+ZnCl, de las fases
de retenido y salida de la fase permeado para el HCl y para el Zn que verifican el
ajuste del modelo.
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Figura 3.34. Gréfico de paridad del HCI de los experimentos de dialisis del sistema
HCl+ZnCl,/AEM/H,0 con membranas de intercambio idénico: Exp14-Exp29.
(La leyenda se corresponde con la de las Figuras 3.12 y 3.13).
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Figura 3.35. Grafico de paridad del Zn de los experimentos de didlisis del sistema
HCI+ZnCl,/AEM/H,0 con membranas de intercambio idnico, Exp14-Exp29.
(La leyenda se corresponde con la de las Figuras 3.14 y 3.15).

Son escasos los estudios encontrados en la literatura sobre el transporte de materia
en los sistemas HCI+ZnCl, debido a la complejidad fisico-quimica y a la competencia
entre las especies anidnicas que presentan tal y como se ha descrito a lo largo del
capitulo. Autores como Oh et al. (2000) han trabajado con mezclas de HCl con una
concentracion de 4,57 kmol m? y de cinc con una concentracién de 0,06 kmol m?
(valor incluso menor a la concentracién minima inicial utilizada en esta Tesis
Doctoral). Bajo estas condiciones, que estan lejos de las encontradas en las
disoluciones agotadas del proceso de galvanizado, la interferencia de los
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clorocomplejos anidnicos de cinc son minimas, dado que se forman principalmente
clorocomplejos catiénicos (San Roman et al., 2012; Oh et al., 2000). En ese trabajo,
empleando la membrana Neosepta AFN, los coeficientes globales de transferencia

de materia obtenidos fueron Kfj=1,4x10° m s™ y K;nc1§_=5,8><10_7 m s™, es decir

1,9 veces mayor para el caso del HCl y 1,2 veces mayor para el caso del cinc que los
obtenidos en esta Tesis Doctoral. A pesar de obtener mejores resultados, hay que
tener en cuenta que los rangos de concentracién estudiados por estos autores,
donde la concentracién de cinc es minima, difieren cumplidamente de los
estudiados en esta Tesis Doctoral, por lo que no se consideran coeficientes
representativos de las mezclas HCI+ZnCl, de efluentes residuales de procesos de
galvanizado en caliente y por tanto no pueden ser comparados.

Sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH

Finalmente, la estimacion paramétrica del coeficiente global de transporte de HCl y
de ZnCIyX_ del sistema HCI+ZnCl,/AEM/NaOH se ha llevado a cabo aplicando la
misma metodologia de trabajo que en los casos anteriores; es decir, empleando las
ecuaciones 3.36, 3.37 y 3.45, los resultados de los experimentos Exp26-Exp31 y
utilizando el software Aspen Custom Modeler. Los valores de los coeficientes
globales de transporte de materia obtenidos fueron K =1,1x10° m st y

-7 -1 .
K;nc1§_=1,7><10 m s con un error relativo porcentual menor al 10,0%. Tal y como

se ha observado en el caso de trabajar con HCl solo y en el sistema
HCI+ZnCl,/AEM/H,0, y puesto que se trabaja en las mismas condiciones
experimentales, las resistencias en la fases liquidas resultan despreciables de
manera que se puede asumir que los coeficientes de transporte de materia global
estimados se corresponden con los coeficientes de transferencia de materia a través
la membrana.

Las Figuras 3.36 y 3.37 muestran los gréficos de paridad correspondientes a los
datos experimentales del estado estacionario de las mezclas HCI+ZnCl, de las fases
de retenido y salida de permeado para el HCl y para el Zn que verifican la bondad
del modelo, asi como de los parametros estimados.
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Figura 3.36. Grafico de paridad del HCI de los experimentos de dialisis del sistema
HCl+ZnCl,/AEM/NaOH con membranas de intercambio iénico, Exp26-Exp31.
(La leyenda se corresponde con la de las Figuras 3.20 y 3.21).
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Figura 3.37. Grafico de paridad del Zn de los experimentos de didlisis del sistema
HCl+ZnCl,/AEM/NaOH con membranas de intercambio iénico, Exp26-Exp31.
(La leyenda se corresponde con la de las Figuras 3.22 y 3.23).

La comparacion entre los coeficientes globales de transferencia de materia de cada
especie en los dos sistemas, HCI+ZnCl,/AEM/H,0 vs HCI+ZnCl,/AEM/NaOH permite
obtener las siguientes conclusiones:

i) El coeficiente global de transferencia de materia del HCI del sistema que emplea

la tecnologia dialisis de Donnan, es decir cuando se emplea NaOH como fase de

permeado, es 1,5 veces mayor al obtenido mediante la tecnologia de didlisis con
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membranas de intercambio idnico, es decir cuando se emplea agua como fase de
permeado.

ii) El coeficiente global de transferencia de materia del Zn del sistema que emplea
la tecnologia didlisis de Donnan, es 2,8 veces menor al obtenido mediante la
tecnologia de dialisis con membranas de intercambio idnico.

iii) Ambos resultados permiten determinar por primera vez en la literatura un valor
de factor de separacion de las especies HCl-Zn de 6,5 en el sistema
HCI+ZnCl,/AEM/NaOH, siendo este valor cuatro veces mayor que el factor de
separacién obtenido en el sistema HCI+ZnCl,/AEM/H,0 en este estudio.
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