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Este	   capítulo	   aborda	   el	   estudio	   de	   viabilidad	   de	   la	   recuperación	   de	   HCl	   de	   las	  
mezclas	   HCl+ZnCl2	   mediante	   la	   tecnología	   de	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	  
electrodiálisis	  (ED,	  Electrodialysis)	  como	  una	  propuesta	  de	  mejora	  a	  la	  tecnología	  de	  
membranas	   de	   intercambio	   iónico	   diálisis	   (DD,	   Diffusion	   Dialysis)	   analizada	   en	   el	  
capítulo	  3.	  El	  objetivo	  del	  capítulo	  es	  estudiar	   la	  viabilidad,	  en	  el	  aumento	  de	  flujo	  
de	  HCl	  y	  en	  la	  selectividad	  de	  la	  separación	  que	  puede	  proporcionar	  la	  tecnología	  de	  
electrodiálisis	  empleando	  el	  campo	  eléctrico	  y	  el	  gradiente	  de	  concentración	  como	  
fuerzas	   impulsoras,	   y	   evaluar	   si	   dicha	   mejora	   está	   compensada	   económicamente	  
frente	  a	  los	  resultados	  obtenidos	  mediante	  el	  empleo	  de	  la	  tecnología	  de	  diálisis.	  Así	  
en	  la	  sección	  4.1	  de	  esta	  Tesis	  Doctoral	  se	  define	  el	  proceso	  de	  separación	  en	  el	  que	  
se	   detalla	   la	   viabilidad	   de	   la	   separación	   de	   las	   mezclas	   HCl+ZnCl2	   mediante	  
membranas	  de	  intercambio	  iónico	  comerciales	  y	  en	  función	  de	  la	  configuración	  del	  
dializador.	  En	  el	  apartado	  4.2	  se	  completa	  el	  estudio	  de	  viabilidad	  empleando	  otro	  
tipo	  de	  membrana	  de	  intercambio	  iónico	  comercial	  diferente	  a	  la	  seleccionada	  en	  el	  
apartado	  4.1	  utilizando	   la	   configuración	  y	   condiciones	  que	  permitieron	  verificar	   la	  
viabilidad	  del	  proceso.	  Posteriormente	  en	  el	  apartado	  4.3	  se	  lleva	  a	  cabo	  el	  análisis	  
experimental	  de	  la	  separación	  de	  las	  mezclas	  HCl	  y	  ZnCl2	  a	  través	  del	  estudio	  de	  la	  
influencia	  de	  la	  variable	  clave	  en	  el	  proceso	  de	  separación,	  como	  es	  la	  densidad	  de	  
corriente.	   La	   evaluación	   del	   proceso	   se	   realiza	  mediante	   el	   valor	   de	   flujo	   y	   de	   la	  
selectividad	  del	   ácido	   recuperado,	   efecto	  electro-‐osmótico	   y	   eficiencia	   energética.	  
Posteriormente,	  con	   los	  datos	  obtenidos	  experimentalmente,	  se	  realiza	  un	  estudio	  
de	   los	   requerimientos	  energéticos	  a	   fin	  de	  determinar	   las	  mejores	   condiciones	  de	  
entre	   las	   estudiadas	   desde	   el	   punto	   de	   vista	   de	   consumo	   energético.	   En	   una	  
segunda	  etapa	  con	  el	  objetivo	  de	  estudiar	  el	  comportamiento	  del	  sistema	  HCl+ZnCl2	  
durante	   el	   proceso	   de	   electrodiálisis	   en	   la	   sección	   4.4	   se	   desarrolla	   un	   modelo	  
matemático,	  determinándose	  el	  valor	  de	  los	  parámetros	  de	  transporte	  mediante	  la	  
herramienta	  de	  estimación	  paramétrica	  del	  software	  Aspen	  Custom	  Modeler	  .	  
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4.1.	  DEFINICIÓN	  DEL	  SISTEMA	  DE	  SEPARACIÓN

Los	   productos	   que	   se	   pueden	   obtener	   utilizando	   la	   tecnología	   de	   ED	   dependen	  
entre	   otras	   variables	   del	   tipo	   de	   membrana	   y	   de	   la	   configuración	   del	  
electrodializador,	   claves	   en	   el	   diseño	   óptimo	   del	   proceso.	   A	   su	   vez,	   para	   llevar	   a	  
cabo	   la	   selección	   del	   tipo	   de	   membrana	   más	   adecuada,	   así	   como	   para	   poder	  
entender	   el	   comportamiento	   del	   proceso	   de	   separación	   hay	   que	   tener	   en	   cuenta	  
que	  estas	  variables	  dependen	  de	  las	  especies	  que	  conforman	  la	  fase	  acuosa	  objeto	  
de	   estudio	   ya	   que	   estas	   pueden	   competir	   o	   interaccionar	   entre	   ellas	   (Luo	   et	   al.,	  
2011,	  2013;	  San	  Román	  et	  al.,	  2012).	  Como	  se	  ha	  descrito	  en	  el	  apartado	  3.1.1	  del	  
capítulo	   3	   de	   esta	   Tesis	   Doctoral,	   para	   el	   caso	   concreto	   de	   sistemas	   acuosos	   que	  
contienen	   mezclas	   de	   HCl+ZnCl2	   se	   forman,	   dependiendo	   de	   la	   concentración	   de	  
cada	   compuesto	   de	   partida,	   los	   clorocomplejos	   ZnCl+,	   ZnCl2,	   ZnCl3

-‐	   y	   ZnCl4
2-‐	   que	  

pueden	  competir	  con	  el	  ión	  cloruro	  dificultando	  el	  proceso	  de	  separación	  (Oh	  et	  al.,	  
2000;	  Xu	  et	  al.,	  2009;	  Luo	  et	  al.,	  2011,	  2013).	  La	  distribución	  de	  los	  compuestos	  de	  
cinc	  en	   función	  de	   las	  condiciones	   iniciales	  de	   la	   fase	  de	  alimentación	  –[HCl]0=0,1-‐
3,0	   kmol	   m-‐3	   y	   [ZnCl2]0=0,1-‐1,0	   kmol	   m-‐3–	   obtenidos	   mediante	   la	   resolución	   del	  
sistema	  de	   ecuaciones	   de	   equilibrio	   de	   formación	   de	   los	   complejos	   empleando	   el	  
software	  MEDUSA-‐Hydra	   chemical	  equilibrium	   (en	  adelante	  MEDUSA)	  permitieron	  
determinar	   como	   para	   concentraciones	   de	   HCl≤1,0	   kmol	  m-‐3	   las	   especies	   de	   cinc	  
mayoritarias	  son	  las	  catiónicas	  (>55,0%)	  aumentando	  estas	  a	  medida	  que	  disminuye	  
la	   concentración	   inicial	   de	   HCl	   y	   ZnCl2.	   Por	   el	   contrario,	   para	   concentraciones	  
iniciales	  de	  HCl≥2,0	  kmol	  m-‐3	   las	  especies	  mayoritarias	   son	   las	  aniónicas	   (>65,0%),	  
aumentando	   estas	   a	   medida	   que	   aumenta	   la	   concentración	   inicial	   de	   HCl	   y	  
disminuye	   la	  concentración	  de	  ZnCl2	   (San	  Román	  et	  al.,	  2012)	   (Figura	  3.2,	  capítulo	  
3).	  

Una	  vez	  definidas	  las	  especies	  predominantes	  de	  la	  disolución	  y	  su	  comportamiento	  
frente	   a	   cambios	   de	   concentración	   en	   la	   fase	   de	   alimentación,	   el	   estudio	   de	   la	  
recuperación	   del	   HCl	  mediante	   la	   tecnología	   de	   ED	   comienza	   con	   la	   selección	   del	  
tipo	   de	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   más	   adecuadas	   (apartado	   4.1.1)	   para	  
llevar	   a	   cabo	   la	   separación,	   así	   como	   con	   el	   estudio	   de	   la	   configuración	   del	  
electrodializador	  (apartado	  4.1.2)	  que	  junto	  con	  el	  resto	  de	  variables	  (intensidad	  de	  
corriente,	   etc.)	   permita	   determinar	   la	   viabilidad	   de	   la	   recuperación	   del	   HCl	   y	  
optimizar	   las	   condiciones	   máximas	   del	   proceso	   de	   recuperación	   mediante	   la	  
evaluación	  de	  los	  parámetros	  flujo	  y	  selectividad.	  	  
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4.1.1.	  Selección	  del	  tipo	  de	  membrana	  

En	   el	   apartado	   1.3.1	   de	   esta	   Tesis	   Doctoral	   se	   describe	   la	   importancia	   de	   las	  
características	   de	   las	   membranas	   en	   el	   desarrollo	   de	   procesos	   basados	   en	  
tecnologías	   de	  membrana,	   ya	   que	   determinan	   la	   eficacia	   del	   proceso	   así	   como	   la	  
viabilidad	   económica	   (Ochoa	   Gómez,	   1996;	   Kim	   et	   al.,	   2013).	   En	   la	   Tabla	   4.1	   se	  
muestran	   las	   principales	   membranas	   homopolares	   de	   intercambio	   iónico	  
comercialmente	   disponibles	   para	   procesos	   de	   electrodiálisis,	   así	   como	   sus	  
características	   principales.	   Los	   datos	   se	   obtuvieron	   de	   catálogos	   de	   fabricantes,	  
informes	   técnicos	   y	   artículos	   científicos	   (Berezina	   et	   al.,	   2008;	   Dlugolęcki	   et	   al.,	  
2008).	  Las	  membranas	  comerciales	  de	  ED	  presentan	  espesores	  que	  oscilan	  entre	  los	  
0,10	   mm	   de	   las	   membranas	   Fumasep	   FAB	   (Fuma-‐Tech	   GmbH),	   Neosepta	   ACM	  
(Tokuyama	   Soda	   Co.	   Ltd)	   y	   Pall	   RAI	   40/10	   (Pall	   corporation)	   y	   los	   0,75	  mm	   de	   la	  
membrana	   Ralex	   AM(H)-‐PES	   (Mega	   A.S).	   La	   capacidad	   de	   intercambio	   iónico	   se	  
encuentra	  entre	  0,9	  eq	  Kg-‐1	  de	  la	  membrana	  Nafion	  N-‐117	  (DuPont	  Co.,	  USA)	  y	  2,5	  
eq	   Kg-‐1	   de	   las	   membranas	   Nepton	   CR61-‐CMP	   (Ionics	   Inc.),	   Neosepta	   CM-‐1	   y	  
Neosepta	  CMS	   (Tokuyama	  Soda	  Co.	   Ltd).	  Por	   término	  general	   la	  matriz	  polímerica	  
suele	   estar	   constituida	   por	   polímeros	   tipo	   polisulfonas	   o	   poliestirenos,	   el	   grupo	  
funcional	  amonio	  cuaternario	  (-‐NR3

+)	  para	  las	  membranas	  de	  intercambio	  aniónico,	  
el	  grupo	  sulfonato	  (-‐SO3

-‐)	  para	  las	  membranas	  de	  intercambio	  catiónico	  y	  el	   ión	  de	  
intercambio	   Cl-‐	   y	   Na+	   para	   las	   membranas	   de	   intercambio	   aniónico	   y	   catiónico	  
respectivamente.	  
	  
A	  pesar	  de	  las	  marcadas	  diferencias	  entre	  las	  membranas,	  el	  empleo	  de	  una	  u	  otra	  
para	  una	  aplicación	   concreta	  está	  basada	  en	   la	   investigación	  previa	  existente.	   Por	  
ello,	   para	   seleccionar	   las	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   a	   emplear	   en	   la	  
tecnología	  de	  electrodiálisis,	  con	  el	  objetivo	  de	  llevar	  a	  cabo	  la	  separación	  de	  HCl	  de	  
las	  mezclas	  HCl+ZnCl2,	  se	  ha	  realizado	  un	  análisis	  de	  la	  literatura	  en	  relación	  al	  tipo	  
de	  membranas	  sintéticas	  y	  comerciales	  empleadas,	  así	  como	  de	  las	  condiciones	  de	  
trabajo	   y	   de	   los	   principales	   resultados	   obtenidos	   cuando	   se	   emplean	   este	   tipo	  de	  
mezclas	   o	   mezclas	   de	   sales	   similares.	   Este	   estudio	   se	   encuentra	   detallado	   en	   la	  
Tabla	  4.2.	  	  
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Casa	  
Comercial	   Membrana	   Espesor	  

(mm)	  

Capacidad	  
intercambio	  
(eq·∙Kg-‐1)	  

Resistencia	  
(Ω·∙cm2)	  

Matriz	  
polimérica	  

Grupo	  
funcional	  

fijo	  

Ión	  de	  
intercambio	  

Estuctura	  
física	   Aplicaciones	  

Asahi	  Glass	  
Co.	  Ltd	  

Selemion	  
CMV	   0,13-‐0,15	   2,2	   2,0-‐3,5	   PVCa	  con	  

DVBb	   -‐SO3
-‐	   Na+	   Homogénea	   Estándar	  

Selemion	  
AMV	  

0,12	   1,8	   2,8	   	   -‐NR3
+	   Cl-‐	   	   Estándar	  

DuPont	  Co.	  
Nafion	  
N-‐117	   0,18	   0,9	   1,5	  

Copolímero	  
fluorado	   -‐	   -‐	   Homogénea	   Pilas	  de	  combustible	  

Fuma-‐Tech	  
GmbH	  

Fumasep	  
FKS	   0,11-‐0,13	   >1,0	   <8,0	  

PETc	  
reforzada	  

PAd	  
-‐	   Na+	   -‐	   EDf,	  REDg	  

Fumasep	  
FAB	  

0,10-‐0,13	   >1,3	   2,0-‐4,0	   PEEKe	   	   Cl-‐	   	   EDf,	  EDBMh	  

Ionics	  Inc.	  

Nepton	  
CR61-‐CMP	   0,58-‐0,7	   2,2-‐2,5	   11,0	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	   Industria	  alimentaria/	  

farmacéutica	  
Nepton	  

CR67-‐HMR	  
0,53-‐0,65	   2,1-‐2,45	   7,0-‐11,0	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	  

Nepton	  
AR103-‐QDP	   0,56-‐0,69	   1,95-‐2,20	   14,5	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	  

Industria	  alimentaria/	  
farmacéutica	  

Mega	  A.S	  

Ralex	  
CM(H)-‐PES	  

<0,7	   2,2	   <8,0	   Poliéster	   R-‐SO3
-‐	   Na+	   Heterogénea	  

(reforzada)	  

EDf,	  EDIi	  

Ralex	  
CM(H)-‐PAD	   <0,65	   	   <8,5	   Poliamida	   -‐	   -‐	   -‐	  

Ralex	  
AM(H)-‐PES	  

<0,75	   1,8	   <7,5	   Poliéster	   R-‐(CH3)3N
+	   Cl-‐	   Heterogénea	  

(reforzada)	  
Ralex	  

AM(H)-‐PAD	   <0,7	   	   <7,0	   Poliamida	   -‐	   -‐	   -‐	  
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aPolicloruro	  de	  vinilo	   	   	   dPoliamida	  	   	   gElectrodiálisis	  reversible	  
bDivinilbenceno	   	   	   ePoliéter	  éter	  cetona	   	   hElectrodiálisis	  con	  membranas	  bipolares	  
cTereftalato	  de	  polietileno	   	   fElectrodiálisis	   	   iElectro-‐desionización	  continua	  
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Tabla	  4.1.	  Características	  de	  las	  principales	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  comercialmente	  disponibles	  para	  procesos	  de	  electrodiálisis	  
(continuación).	  

jEtileno	  propileno	  fluorado	  
kPolitetrafluoroetileno	  
lEtiltetrafluoretileno

Casa	  
comercial	   Membrana	  

Espesor	  
(mm)	  

Capacidad	  
intercambio	  
(eq·∙Kg-‐1)	  

Resistencia	  
(Ω·∙cm2)	  

Matriz	  
polimérica	  

Grupo	  
funcional	  

fijo	  

Ión	  de	  
intercambio	  

Estuctura	  
física	   Aplicaciones	  

Tokuyama	  
Soda	  
Co.	  Ltd	  

Neosepta	  
AM-‐1	  

0,12-‐0,16	   1,8-‐2,2	   1,3-‐2,0	   -‐	   -‐	   -‐	   Homogénea	   -‐	  

Neosepta	  
AMX	   0,12-‐0,18	   1,4-‐1,7	   2,5-‐3,5	   -‐	   	   -‐Cl-‐	  

Homogénea	  
(reforzada)	  

Purificación	  orgánicos;	  
concentración	  inorgánicos	  

Neosepta	  
ACM	  

0,10-‐0,13	   1,4-‐1,7	   3,5-‐5,5	   -‐	   -‐	   -‐Cl-‐	   Homogénea	   Concentración	  de	  ácido	  

Neosepta	  
CMX	   0,17-‐0,19	   1,5-‐1,8	   2,5-‐3,5	   -‐	   -‐	   -‐Na+	  

Homogénea	  
(reforzada)	  

Purificación	  orgánicos;	  
concentración	  inorgánicos	  

Nesosepta	  
CM-‐1	  

0,13-‐0,16	   2,0-‐2,5	   1,2-‐2,0	   -‐	   -‐SO3
-‐	   -‐	   Homogénea	   -‐	  

Neosepta	  
CMS	   0,14-‐0,17	   2,0-‐2,5	   1,5-‐3,5	   PVCa	   -‐SO3

-‐	   -‐	   Homogénea	   -‐	  

Pall	  
corporation	  

Pall	  RAI	  
40/10	  

0,10	   1,1	   1,5	   FEPj/PTFEk	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	  

Schekinazot	  
Russian	  

MK-‐40	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐SO3
-‐	   -‐	   Heteregonénea	   Desalinización	  de	  agua	  

MK-‐41	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐PO3
-‐	   -‐	   -‐	  

Electrodiálisis	  membranas	  
bipolares	  

MA-‐40	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐N+(CH3)3	   	   -‐	  
Desalinización	  de	  agua	  

MA-‐41	   -‐	   -‐	   -‐	   -‐	  
=N=NH-‐
N+(CH3)3	  

-‐	   -‐	  

Solvay	  	  

Morgane	  
CDS	  	  

0,13-‐0,17	   1,7-‐2,2	   0,7-‐2,1	   ETFEl	   -‐	   -‐	   Homogénea	   -‐	  

Morgane	  
CRA	   0,13-‐0,17	   1,4-‐1,8	   1,8-‐3,0	   -‐	   -‐	   -‐	   Homogénea	   Reconcentración	  de	  ácidos	  
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Tabla	  4.2.	  Estudios	  bibliográficos	  de	  recuperación	  de	  HCl	  de	  mezclas	  con	  sales	  metálicas	  mediante	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  
intercambio	  iónico.	  

Membrana	  
Condiciones	  de	  trabajo	   Resultados	   Referencia	  

Casa	  comercial	   Características	  

Tokuyama	  Soda	  
Co.	  Ltd	  	  

Catiónica	  y	  aniónica:	  
Neosepta	  CMX	  	  
Neosepta	  AMX	  o	  
Neosepta	  ACM	  

Alimentación:	  
[HCl]=0,1mol	  L-‐1+	  [H3BO3]=0,1-‐2,5	  Kg	  m

-‐3	  
Producto:	  [HCl]=0,1mol	  L-‐1	  
Electrolito:	  [H2SO4]=0,05	  mol	  L-‐1	  

Neosepta	  AMX	  	  
Flujo	  S!!!!!=80,4-‐7721,0x10

-‐8	  mol	  m-‐2	  s-‐1	  
Flujo	  JCl-‐=7,61-‐331,0x10

-‐5	  mol	  m-‐2	  s-‐1	  
Coef.	  Difusión	  DH3BO3=229,0x10

-‐13	  m2	  s-‐1	  
Neosepta	  ACM	  
Flujo	  JB=2,10-‐2175,0x10

-‐8	  mol	  m-‐2	  s-‐1	  
Flujo	  JCl-‐=7,63-‐342,0x10

-‐5	  mol	  m-‐2	  s-‐1	  
Coef.	  Difusión	  DH3BO3=81,0x10

-‐13	  m2	  s-‐1	  	  

Białek	  et	  al.,	  
2014	  

	  

JSC	  "Shchekinoazot"	  
Aniónica	  
HMAK-‐2	  
MAK-‐2	  

Alimentación:	  
[HCl]=0,18	  mol	  L-‐1	  
Permeado:	  [NaCl]+[CdCl2]+[NiCl2]+[ZnCl2]	  
Electrolito:	  [H2SO4]=0,05	  mol	  L-‐1	  

MAK-‐2	  
Coef.	  Global	  KKHCl=3,98-‐4,78x10

-‐7	  m	  s-‐1	  

Coef.	  Global	  KNaCl=3,0x10
-‐8	  m	  s-‐1	  

Coef.	  Global	  KCdCl2=3,05x10
-‐8	  m	  s-‐1	  

Coef.	  Global	  KNiCl2=1,75x10
-‐8	  m	  s-‐1	  

Coef.	  Global	  KZnCl2=12,79x10
-‐8	  m	  s-‐1	  

Linnikov	  	  
et	  al.,	  2000	  

Tokuyama	  Soda	  
Co.	  Ltd	  

Catiónica	  y	  aniónica:	  
Neosepta	  CMX	  
Neosepta	  AMX	  	  
Neosepta	  CMS	  
Neosepta	  AMS	  	  

Alimentación:	  
[H+]=24,0	  eq	  m-‐3+	  [Fetotal]=100,0	  g	  m

-‐3	  	  

+	  [Ni2+]=	  27,0	  g	  m-‐3	  +	  [Cr3+]=0,6	  g	  

No	  aportan	  resultados	  en	  cuanto	  a	  
fenómenos	  de	  transporte	  

Wiśniewski	  
y	  

Wiśniewska,	  
1999	  

Morgane	  
Asahi	  Glass	  Co.	  Ltd	  

Tokuyama	  Soda	  Co.	  Ltd	  
Pall	  corporation	  

Solvay	  
DuPont	  Co.	  

Catiónica	  y	  aniónica:	  
Morgane	  CDS	  91-‐04	  
Morgane	  CDS	  1000	  
Selemion	  CMV	  
Neosepta	  CM-‐1	  
Pall	  RAI	  40/10	  
Solvay	  No.9	  
Nafion	  117	  

	  	  Alimentación:	  
[HCl]=	  1,0	  mol	  L-‐1	  +	  [MCl2]=0,5	  mol	  L-‐1;	  (M=Cu,	  Ni,	  Zn)	  
[HCl]+[CuCl2]//[HCl]+[NiCl2]//[HCl]+[ZnCl2]	  
[H2SO4]=	  1,0	  mol	  L-‐1	  +	  [MSO4]=0,5	  mol	  L-‐1;	  (M=Cu,	  Ni,	  
Zn)	  
[H2SO4]+[CuSO4]//[H2SO4]+[NiSO4]//[H2SO4]+[ZnSO4]	  
Permeado:	  	  
[HCl]=	  1,0	  mol	  L-‐1//[H2SO4]=	  1,0	  mol	  L-‐1	  
Electrolito:	  	  
• Cátodo	  [HCl]=2,0	  equiv	  L-‐1	  
• Ánodo	  [H2SO4]=0,5	  	  equiv	  L

-‐1	  

Selectividad	  (S),	  Densidad	  corriente	  (5	  A	  m-‐2)	  
S HCl / CuCl2 =3,2	  (CDS	  91-‐04)	  
S HCl / CuCl2 =18,0	  (CDS	  1000)	  
S HCl / CuCl2 =11,0	  (No.9)	  
S HCl / NiCl2 =3,4	  (CDS	  91-‐04)	  
S HCl / NiCl2 =40,0	  (CDS	  1000)	  
S HCl / NiCl2 =38,0	  (No.9)	  
S HCl / ZnCl2 =2,3	  (CDS	  91-‐04)	  

Chapotot	  	  
et	  al.,	  1995	  
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Como	   se	   muestra	   en	   la	   Tabla	   4.2	   apenas	   existen	   estudios	   relacionados	   con	   la	  
recuperación	   de	   ácido	   y	   sales	   de	   Zn	   empleando	   la	   tecnología	   de	   ED	   (Chmielarz	   y	  
Gnot,	  2001).	  Los	  estudios	  realizados	  con	  disoluciones	  de	  HCl	  y	  otras	  sales	  metálicas	  
emplean	   membranas	   comerciales	   generalmente	   homogéneas,	   destacando	   entre	  
ellas	   las	  membranas	   de	   la	   casa	   comercial	   Tokuyama	   Soda	   Co.	   Ltd.,	   tales	   como	   la	  
membrana	   aniónica	   de	   base	   fuerte	   Neosepta	   AMX	   y	   la	   membrana	   catiónica	   de	  
ácido	   fuerte	   Neosepta	   CMX.	   Estas	   membranas	   se	   caracterizan	   por	   presentar	   una	  
alta	  permselectividad	   iónica,	  baja	   resistencia	  eléctrica,	   alta	  estabilidad	  mecánica	   y	  
dimensional,	  así	  como	  bajo	  coeficiente	  de	  difusión	  de	  soluto	  y	  disolvente.	  Teniendo	  
en	  cuenta	   las	  membranas	  empleadas	  y	   los	  resultados	  alcanzados	  en	   los	  diferentes	  
trabajos	  de	  la	  bibliografía	  aplicados	  a	  mezclas	  sintéticas	  de	  HCl	  y	  sales,	  en	  esta	  Tesis	  
Doctoral,	  se	  analiza	  la	  viabilidad	  de	  la	  recuperación	  de	  HCl	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  
empleando	  dos	  tipos	  de	  membranas	  comerciales	  hasta	  ahora	  no	  aplicadas	  en	  este	  
tipo	  de	  sistemas,	  recomendadas	  por	  sus	  correspondientes	  casas	  comerciales	  para	  su	  
aplicación	   en	   procesos	   de	   electrodiálisis	   y	   fabricadas	   específicamente	   para	   la	  
recuperación	  de	  ácidos,	   las	  membranas	  homogéneas	  Fumasep	  FKS	  y	  Fumasep	  FAB	  
de	   la	  casa	  comercial	  FuMA-‐Tech	  GmbH	  (Alemania)	  y	   las	  membranas	  heterogéneas	  
Ralex	  CMH-‐PES	  y	  Ralex	  AMH-‐PES	  de	  la	  casa	  comercial	  MEGA	  A.S	  (República	  Checa).	  
La	   principal	   diferencia	   entre	   ambas	   membranas	   radica	   en	   la	   capacidad	   de	  
intercambio	   iónico	   y	   en	   el	   espesor,	   siendo	   las	   membranas	   de	   la	   casa	   comercial	  
MEGA	  A.S	  las	  que	  presentan	  una	  mayor	  resistencia	  a	  la	  rotura	  en	  comparación	  con	  
las	  membranas	   de	   la	   casa	   comercial	   FuMA-‐Tech	   GmbH.	   Las	   características	   de	   los	  
diferentes	  tipos	  de	  membranas	  se	  muestran	  en	  la	  Tabla	  4.1.	  
	  
Las	   membranas	   homogéneas	   Fumasep	   FKS	   son	   membranas	   de	   intercambio	  
catiónico	  estándar	   recomendadas	  para	  su	  aplicación	  en	  procesos	  de	  electrodiálisis	  
convencional	  y	  electrodiálisis	   inversa.	  Se	  trata	  de	  un	  tipo	  de	  membrana	  polimérica	  
de	  tereftalato	  de	  polietileno	  reforzada	  con	  poliamida	  con	  alta	  estabilidad	  química,	  
buena	  selectividad	  y	  conductividad.	  Dependiendo	  de	  la	  aplicación	  para	  la	  que	  vayan	  
a	  ser	  empleadas,	  como	  por	  ejemplo	  en	  procesos	  de	  desalinización,	  para	  concentrar	  
sales,	  ácidos	  y	  bases,	  o	  para	  eliminar	  nitrógeno	  de	  agua	  potable,	   se	  optimizan	  sus	  
propiedades	   en	   cuanto	   a	   espesor,	   conductividad,	   permselectividad	   y	   área	   de	  
membrana	  durante	  su	  proceso	  de	  fabricación.	  En	  cuanto	  a	  las	  membranas	  Fumasep	  
FAB	   indicar	   que	   están	   diseñadas	   y	   optimizadas	   para	   su	   aplicación	   en	   procesos	   de	  
electrodiálisis	  con	  membranas	  bipolares	  para	  separar	   la	  cámara	  de	  la	  alimentación	  
de	   la	   cámara	   del	   ácido.	   Son	  membranas	   de	   intercambio	   aniónico	   de	   poliéter	   éter	  
cetona	   con	   excelente	   estabilidad	   química	   y	   mecánica,	   buenas	   propiedades	   de	  
permselectividad	  y	  extremadamente	  resistentes	  a	  disoluciones	  ácidas.	  
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Las	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   homopolares	   de	   tipo	   heterogéneo,	   Ralex	  
CMH-‐PES	   y	   Ralex	   AMH-‐PES,	   se	   caracterizan	   porque	   su	   matriz	   polimérica	   está	  
reforzada	   con	   fibras	   para	   mejorar	   sus	   propiedades	   mecánicas.	   La	   membrana	  
catiónica	  Ralex	  CMH-‐PES,	  de	  ácido	  fuerte,	  negativamente	  cargada	  con	  grupos	  fijos	  
sulfonatos	  e	  iones	  móviles	  de	  Na+	  permite	  la	  transferencia	  de	  cationes	  a	  su	  través,	  
mientras	   que	   la	   membrana	   de	   intercambio	   aniónico	   RALEX	   AMH-‐PES,	   de	   base	  
fuerte,	   positivamente	   cargada	   con	   grupos	   fijos	   de	   amonio	   cuaternario	   e	   iones	  
móviles	   de	   Cl-‐,	   permite	   la	   transferencia	   de	   aniones.	   Ambos	   tipos	   de	   membrana	  
evitan	  el	  flujo	  hidrodinámico	  del	  disolvente	  a	  su	  través.	  Tanto	  la	  selectividad	  de	  las	  
membranas	  como	   la	  capacidad	  que	  tienen	  de	  evitar	  el	   flujo	  de	  disolvente	  son	  dos	  
características	   indispensables	   para	   la	   operación	   de	   ED.	   Entre	   otras,	   las	  
características	   por	   las	   que	   se	   han	   seleccionado	   estas	   membranas	   han	   sido	   sus	  
excelentes	  propiedades	  mecánicas	  y	  electroquímicas,	  en	  especial	  su	  baja	  resistencia	  
eléctrica,	   alta	   permselectividad,	   alta	   resistencia	   a	   compuestos	   químicos	   agresivos,	  
buena	  estabilidad	  térmica,	  trabajo	  correcto	  en	  un	  amplio	  rango	  de	  pH,	  etc.	  
	  

4.1.2.	  Selección	  de	  la	  configuración	  del	  electrodializador	  
Como	   se	   describe	   en	   el	   apartado	   2.2.2	   del	   capítulo	   2	   de	   esta	   Tesis	   Doctoral	   los	  
módulos	  de	  ED	  tienen	  configuración	  de	  placas	  y	  marcos	  formada	  por	  unidades	  que	  
se	  repiten	  estructuradas	  según	  distintos	  compartimentos	  definidos	  por	  membranas	  
catiónicas,	  aniónicas	  y	  bipolares	  semejante	  a	   los	   filtros	  prensa.	  Dependiendo	  de	   la	  
composición	  de	  la	  alimentación	  de	  partida	  y	  del	  producto	  deseado	  la	  disposición	  de	  
las	  membranas	  en	  la	  celda	  o	  electrodializador	  puede	  variar.	  En	  este	  sentido,	  el	  flujo	  
de	  los	  iones	  va	  a	  depender	  en	  gran	  medida	  de	  la	  configuración	  de	  las	  membranas	  en	  
la	  celda	  (Nagarale	  et	  al.,	  2006.,	  Valero	  et	  al.,	  2011).	  	  
	  
Con	  el	   objetivo	  de	  determinar	   la	   configuración	  de	  membranas	  más	   adecuada	  que	  
permita	   optimizar	   la	   recuperación	   de	   HCl	   de	   las	   mezclas	   HCl+ZnCl2	   mediante	   la	  
tecnología	  de	  ED,	  se	  realizaron	  en	  una	  primera	  etapa	  los	  experimentos	  de	  viabilidad	  
Exp1-‐Exp5	   cuyas	   condiciones	   de	   operación,	   configuración/disposición	   de	   las	  
membranas	   y	   productos	   a	   obtener	   se	   muestran	   en	   la	   Tabla	   4.3.	   Las	   diferentes	  
configuraciones	  de	  membranas	   con	   las	  que	   se	  ha	   llevado	  a	   cabo	  el	   análisis	  de	   los	  
experimentos	   se	   propusieron	   en	   base	   a	   casos	   estudio	   descritos	   en	   la	   literatura	  
(Chmielarz	   y	   Gnot,	   2001;	   Koter,	   2011)	   teniendo	   en	   cuenta	   que	   el	   cinc	   se	   puede	  
encontrar	  en	  forma	  de	  especie	  aniónica,	  ZnCl4

2-‐	  o	  ZnCl3
-‐-‐,	  por	  lo	  que	  puede	  permear	  

a	  través	  de	  la	  membrana	  de	  intercambio	  aniónico	  o	  en	  forma	  de	  especie	  catiónica,	  
Zn2+,	  permeando	  a	  través	  de	  la	  membrana	  catiónica.	  En	  este	  sentido	  en	  algunas	  de	  
las	   configuraciones	   se	   emplearon	   dos	   permeados	   (productos)	   con	   el	   objetivo	   de	  



Capítulo	  4	  

	  
	   201	  

potenciar	   la	   separación	   al	   permitir	   el	   flujo	   de	   ambas	   especies	   de	   cinc.	   Los	  
experimentos	  se	  llevaron	  a	  cabo	  a	  diferentes	  concentraciones	  iniciales	  de	  partida	  de	  
HCl	   y	   de	   ZnCl2,	   utilizando	   como	   fase	   de	   permeado	   agua	   ultrapura,	   HCl,	   H2SO4	   o	  
NaOH	  -‐para	  obtener	  diferentes	  tipos	  de	  permeado	  y	  con	  ello	  aumentar	  las	  opciones	  
de	  separación-‐	  además	  de	  diferentes	  configuraciones	  de	  membranas	  en	  la	  celda	  de	  
electrodiálisis	   con	   unidades	   de	   repetición	   formadas	   por	   pares	   de	   célula	  
bipolar+catiónica	   (BM	   (bipolar	   membrane)+CEM	   (cation	   exchange	   membrane)),	  
catiónica+aniónica	   (CEM+AEM	   (anion	   exchange	   membrane))	   o	   aniónica+catiónica	  
(AEM+CEM)	  utilizando	  las	  membranas	  seleccionadas,	  Fumasep	  FKS	  y	  Fumasep	  FAB,	  
de	  la	  casa	  comercial	  FuMA-‐Tech	  GmbH	  y	  Ralex	  CMH-‐PES	  y	  Ralex	  AMH-‐PES	  de	  la	  casa	  
comercial	   MEGA	   A.S.	   Como	   membrana	   bipolar	   se	   ha	   empleado	   la	   membrana	  
Neosepta	   BP-‐1	   de	   la	   casa	   comercial	   Tokuyama	   Soda	   Co.	   Ltd.	   Asimismo,	   la	   fase	  
electrolítica	  utilizada	  en	  todos	  los	  ensayos,	  excepto	  para	  el	  experimento	  Exp1,	  está	  
compuesta	   por	   una	   concentración	   de	   H2SO4=1,0	   kmol	   m-‐3.	   La	   decisión	   entre	   la	  
selección	  de	  una	  configuración	  u	  otra	  se	  ha	  basado	  en	  la	  viabilidad	  y	  eficiencia	  de	  la	  
separación	  del	  HCl	  de	  las	  mezclas.	  En	  la	  Figura	  4.1	  se	  muestra	  la	  disposición	  de	  las	  
membranas,	   corrientes	   de	   alimentación,	   retenido,	   permeado	   de	   entrada	   y	   salida	  
(producto),	   así	   como	  el	   flujo	   de	   los	   iones	   de	   la	   alimentación,	   permeado/producto	  
(H+,	   Zn+2,	   Cl-‐)	   y	   electrolito	   (SO4

2-‐,	   H+,	   OH-‐,	   Na+)	   en	   la	   celda	   de	   electrodiálisis	  
correspondiente	  a	  los	  experimentos	  Exp1-‐Exp5.	  El	  seguimiento	  de	  los	  experimentos	  
se	  ha	  llevado	  a	  cabo	  a	  través	  del	  análisis	  de	  la	  composición	  de	  HCl	  y	  de	  cinc	  con	  el	  
tiempo	  en	  los	  compartimentos	  de	  alimentación	  y	  permeado/producto.	  
	  
En	  relación	  a	   los	  rangos	  de	  concentración	  se	  han	  seleccionado	  teniendo	  en	  cuenta	  
un	  escenario	  de	  concentración	  del	  efluente	  procedente	  de	   la	   fase	  de	  stripping	  del	  
proceso	  de	  pertracción	  en	  emulsión	  (EPT)	  donde	  el	  porcentaje	  de	  especies	  aniónicas	  
o	  clorocomplejos	  aniónicos	  que	  se	  llegan	  a	  formar	  está	  en	  el	  rango	  del	  40,0%-‐80,0%	  
de	  la	  concentración	  total	  de	  especies	  (apartado	  3.1.1,	  capítulo	  3).	  	  
	  



	  

	  

	  
	  
	  
	  
	  

Tabla	  4.3.	  Condiciones	  de	  operación	  de	  los	  experimentos	  realizados	  para	  la	  determinación	  de	  la	  configuración	  óptima	  de	  las	  membranas	  de	  
intercambio	  iónico	  en	  la	  celda	  de	  electrodiálisis.	  

	  

	  
Alimentación	  
(kmol	  m-‐3)	  

Permeado	  
(kmol	  m-‐3)	  

Electrolito	  
(kmol	  m-‐3)	  

Membrana	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  

Densidad	  
de	  

corriente	  
(A	  m-‐2)	  

Volumen	  
alimentación/
permeado/	  
electrolito	  	  
(m3)	  103	  

Configuración	  membranas	  
Exp	   [ZnCl2]0	   [HCl]0	   [HCl]0	   [H2SO4]0	   Otro	   [H2SO4]0	   [NaOH]0	  

1	   1,0	   3,0	   -‐	   -‐	   Agua	  	   -‐	   2,5	  
Neosepta	  BP-‐1	  

	  

Fumasep	  FKS	  
1000	   3,0/2,5/3,0	  	   -‐(BM/CEM/BM/CEM)+	  

2	   1,0	   3,0	   -‐	   -‐	   Agua	  	   1,0	   -‐	  
FumasepFAB	  
Fumasep	  FKS	  

500	   2,3/2,3/2,7	   -‐(AEM/CEM/CEM/AEM)+	  

3	   0,35	   1,0	   -‐	   	   Agua	  	   1,0	   -‐	  
Ralex	  AMH-‐PES	  
Ralex	  CMH-‐PES	  

1000	   2,0/2,0/2,0	   -‐(AEM/CEM/AEM/CEM)+	  

4	   0,78	   2,36	   -‐	  
1,0	  	  
	  

-‐	   1,0	   -‐	  
Fumasep	  FKS	  
Fumasep	  FAB	  

500	   2,0/2,0/2,0	   -‐(CEM/AEM/CEM/AEM/	  CEM)+	  

5	   0,35	   1,0	   0,1	  	   -‐	   -‐	   1,0	   -‐	  
Ralex	  CMH-‐PES	  
Ralex	  AMH-‐PES	  

500	   2,0/1,0/1,0	   -‐(CEM/AEM/CEM/AEM/	  CEM/CEM)+	  
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Figura	  4.1.	  Disposición	  de	  las	  membranas,	  corrientes	  de	  alimentación	  y	  permeado	  y	  flujo	  de	  

los	  iones	  en	  la	  celda	  de	  electrodiálisis	  de	  los	  experimentos	  de	  viabilidad,	  Exp1-‐Exp5.	  	  
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Los	   resultados	   obtenidos	   en	   los	   experimentos	   de	   viabilidad	   muestran	   como	   las	  
configuraciones	   correspondientes	   a	   los	   experimentos	   Exp1,	   Exp2	   y	   Exp4	   (Figuras	  
4.1a,	  4.1b	  y	  4.1d)	  no	  son	  viables	  para	  alcanzar	  el	  objetivo	  de	  recuperación	  de	  HCl	  de	  
mezclas	  HCl+ZnCl2.	  En	  el	  caso	  de	  la	  configuración	  dispuesta	  para	  realizar	  el	  Exp1	  se	  
observa	   como	   el	   cinc	   precipita	   como	   Zn(OH)2	   dentro	   de	   la	   membrana	   bipolar,	  
provocando	   su	   taponamiento	   con	   la	   consiguiente	   obstrucción	   de	   las	   tuberías	   e	  
inestabilidad	  de	  la	  membranas,	  además	  de	  un	  aumento	  de	  temperatura.	  En	  el	  caso	  
de	   la	   configuración	   dispuesta	   en	   el	   Exp2	   como	   consecuencia	   del	   flujo	   de	   Zn	  
catiónico	   el	  mantenimiento	   de	   la	   electroneutralidad	   del	   sistema	   no	   se	   cumple,	   el	  
ion	   cloruro	   se	   transforma	   en	   Cl2,	   perdiendo	   con	   ello	   el	   compuesto	   de	   interés	   a	  
recuperar.	  Resultados	  similares	  se	  obtuvieron	  para	  el	  experimento	  Exp4.	  En	  el	  caso	  
del	   Exp5	   (Figura	   4.1e)	   se	   emplearon	   dos	   membranas	   de	   intercambio	   catiónico	  
consecutivas	  en	  el	  lado	  anódico	  de	  la	  celda	  con	  el	  fin	  de	  prevenir	  la	  producción	  de	  
Cl2	  en	  el	  ánodo	  y	  una	  única	  membrana	  de	  intercambio	  catiónico	  en	  el	  lado	  catódico	  
de	  la	  celda	  con	  el	  fin	  de	  prevenir	  la	  producción	  de	  H2	  en	  el	  cátodo	  (Van	  der	  Bruggen	  
et	   al.,	   2004).	   En	   las	   configuraciones	   correspondientes	   a	   los	   experimentos	   Exp3	  
(Figura	  4.1c)	  y	  Exp5	  se	  observó	  transferencia	  de	  materia	  tanto	  de	  HCl	  como	  de	  Zn.	  
En	   la	   Figura	   4.2	   se	   muestra	   la	   evolución	   de	   los	   moles	   de	   HCl	   en	   las	   fases	   de	  
alimentación	  y	  permeado	  y	  en	  la	  Figura	  4.3	  los	  moles	  de	  Zn	  en	  las	  mismas	  fases.	  En	  
el	  Exp3	  el	  Zn	  de	  la	  Figura	  4.2	  corresponde	  a	  la	  concentración	  de	  Zn	  total	  de	  los	  dos	  
productos.	  	  
	  
	  
	  
	  
	  
	  
	  
	  



Capítulo	  4	  

	  
	  

205	  

	  
	  

	  
Figura	  4.2.	  Evolución	  de	  la	  concentración	  de	  HCl	  con	  el	  tiempo	  en	  a)	  la	  fase	  de	  alimentación	  

y	  en	  b)	  la	  fase	  de	  permeado	  correspondiente	  a	  los	  experimentos,	  Exp3	  y	  Exp5.	  
	  

Como	  se	  observa	  en	  la	  Figura	  4.2a	  los	  moles	  de	  HCl	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  con	  el	  
tiempo	   para	   las	   condiciones	   experimentales	   correspondientes	   al	   Exp3	   disminuyen	  
en	  1,3	  moles,	  mientras	  que	  para	  el	   Exp5	  disminuyen	  en	  1,0	  moles.	   En	  el	   caso	  del	  
permeado	   para	   ambos	   experimentos	   se	   alcanzaron	   aproximadamente	   0,7	   moles	  
(Figura	  4.2b).	  La	  misma	  tendencia,	  pero	  en	  menor	  magnitud,	  se	  observa	  en	  el	  caso	  
del	  cinc,	  disminuye	  el	  número	  de	  moles	  en	  la	  fase	  de	  alimentación,	  un	  50,0%,	  0,35	  
moles,	   (Figura	   4.3a),	   y	   aumentan	   en	   la	   fase	   de	   permeado	   entre	   0,1	   y	   0,15	  moles	  
(Figura	   4.3b).	   En	   este	   caso	   el	   balance	  de	  masa	   tanto	   del	  HCl	   como	  del	   cinc	   no	   se	  
cumple	   quedando	   parte	   de	   estas	   especies	   acumulada	   en	   las	   membranas	  
posiblemente	   como	   consecuencia	   de	   que	   no	   se	   encontraban	   saturadas	  
adecuadamente.	  
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Figura	  4.3.	  Evolución	  de	  la	  concentración	  de	  Zn	  con	  el	  tiempo	  en	  a)	  la	  fase	  de	  alimentación	  
y	  en	  b)	  la	  fase	  de	  permeado	  correspondiente	  a	  los	  experimentos,	  Exp3	  y	  Exp5.	  

Los	   resultados	   obtenidos	   para	   ambos	   experimentos	   fueron	   similares,	   la	   principal	  
diferencia	   se	   encuentra	   en	   el	   hecho	   de	   que	   el	   Exp3	   genera	   2	   productos,	   uno	   el	  
producto	  deseado,	  HCl,	  y	  el	   segundo	  producto	  ZnSO4.	  En	  este	  caso	  hay	  que	   tratar	  
nuevamente	  esta	   corriente	   con	  el	  objetivo	  de	   transformarlo	  a	   Zn	   sólido	  mediante	  
un	   proceso	   electrolítico,	   además	   de	   la	   corriente	   residual	   de	   la	   fase	   acuosa	   de	  
alimentación.	  En	  este	  sentido	  para	  realizar	  el	  estudio	  de	  la	  recuperación	  de	  HCl	  de	  
mezclas	   HCl+ZnCl2	   se	   seleccionó	   la	   configuración	   correspondiente	   al	   experimento	  
Exp5	   ya	   que	   proporciona	   el	   producto	   deseado	   y	   no	   genera	   una	   corriente	   de	  
subproducto	  adicional	  no	  deseado.	  
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4.2.	   VIABILIDAD	   DE	   LA	   SEPARACIÓN	   DE	   LAS
MEZCLAS	  HCl+ZnCl2

La	   viabilidad	   de	   la	   separación	   de	   HCl	   de	   las	   mezclas	   HCl+ZnCl2,	   tal	   y	   como	   se	  
muestra	   en	   el	   Exp5	   y	   se	   describe	   en	   el	   apartado	   4.1.2,	   viene	   dada	   por	   una	  
configuración	  en	  el	  módulo	  de	  dos	  unidades	  de	  repetición,	  formada	  cada	  unidad	  por	  
el	   par	   de	   célula	   aniónica-‐catiónica,	  más	   dos	  membranas	   adicionales	   colocadas	   en	  
serie	   entre	   dos	   electrodos	   que	   dan	   lugar	   a	   dos	   compartimentos	   idénticos	   (Figura	  
4.4).	  Las	  membranas	  empleadas	  fueron	  Ralex	  CMH-‐PES	  y	  Ralex	  AMH-‐PES	  de	  la	  casa	  
comercial	  MEGA	  A.S	  con	  un	  área	  efectiva	  de	  100,0	  cm2/membrana.	  Un	  esquema	  de	  
los	  fenómenos	  que	  se	  producen	  en	  el	  interior	  de	  la	  celda	  de	  electrodiálisis	  y	  que	  van	  
a	  permitir	  comprender	  mejor	  los	  resultados	  relativos	  a	  la	  viabilidad	  y	  operación	  del	  
proceso	  se	  muestra	  en	  la	  Figura	  4.5.	  

Figura	  4.4.	  Módulo	  de	  electrodiálisis	  con	  una	  configuración	  de	  2	  compartimentos	  y	  2	  
unidades	  de	  repetición	  empleado	  en	  el	  experimento	  de	  viabilidad,	  Exp5.	  	  



	  

	  

	  
	  

	  

	  
Figura	  4.5.	  Esquema	  de	  la	  evolución	  de	  las	  especies	  HCl+ZnCl2	  en	  un	  celda	  de	  electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  aniónico	  y	  

	  catiónico.
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Como	   se	   observa	   en	   la	   Figura	   4.5	   la	   fase	   de	   alimentación,	   que	   contiene	   una	  
disolución	  de	  HCl+ZnCl2,	  se	  introduce	  en	  los	  compartimentos	  de	  la	  celda	  de	  manera	  
alterna	   con	   la	   solución	   de	   permeado.	   Al	   aplicar	   un	   campo	   eléctrico	   entre	   los	  
compartimentos	  de	   la	   celda	   se	  asume	  que	   se	  producen	   los	   siguientes	   fenómenos,	  
en	  el	  compartimento	  de	  la	  alimentación,	  que	  conducirían	  a	  la	  separación	  del	  HCl	  de	  
las	  mezclas:	  	  

• Los	   iones	   Cl-‐	  se	   transportan	   hacia	   el	   ánodo	   positivamente	   cargado,	   atravesando
las	   membranas	   de	   intercambio	   aniónico,	   pasando	   al	   compartimento	   del
permeado.

• Las	   especies	   aniónicas	   de	   cinc,	   en	   especial	   la	   especie	   ZnCl3
-‐	   al	   ser	   de	   menor

tamaño	  frente	  a	  la	  especie	  ZnCl4
2-‐,	  permean,	  aunque	  en	  menor	  medida	  que	  el	  Cl-‐,

a	  través	  de	  la	  membranas	  de	  intercambio	  aniónico	  hacia	  el	  ánodo	  positivamente
cargado.

• A	  medida	   que	   el	   cloruro	   permea,	   en	   la	   alimentación	   el	   equilibrio	   dado	   por	   las
ecuaciones	   descritas	   en	   el	   apartado	   3.1.1	   del	   capítulo	   3	   se	   desplaza	   hacia	   la
formación	   de	   especies	   catiónicas,	   ZnCl+	   y	   Zn+2,	   que	   se	   dirigen	   hacia	   el	   cátodo
negativamente	   cargado	   atravesando	   las	   membranas	   de	   intercambio	   catiónico
pasando	   al	   compartimento	   de	   permeado.	   Sin	   embargo,	   permean	   en	   mayor
proporción	   los	   H+	   debido	   a	   su	   pequeño	   tamaño,	   mayor	   movilidad	   y	   mayor
selectividad	   de	   las	   membranas	   hacia	   esta	   especie	   manteniéndose	   la
electroneutralidad	  del	  sistema.

• Al	  tratarse	  de	  un	  sistema	  complejo	  y	  con	  un	  comportamiento	  dinámico	  en	  cuanto
a	   la	   formación	  de	  especies	  aniónicas	   y	   catiónicas,	   los	   resultados	  experimentales
evidencian	  que	  una	  pequeña	   concentración	  de	  especies	   catiónicas,	   ZnCl+	   y	   Zn+2,
puede	  llegar	  al	  electrolito.

El	   seguimiento	  a	  nivel	  experimental	   se	   lleva	  a	   cabo	  a	   través	  del	  análisis	  de	   los	  H+,	  	  	  	  	  
-‐considerando	   que	   por	   cada	   H+	   que	   permea	   por	   las	   membranas	   de	   intercambio	  
catiónico	  migra	   un	   Cl-‐	   a	   través	   de	   las	   membranas	   de	   intercambio	   aniónico	   para	  
mantener	   la	   electroneutralidad	   del	   sistema	   formando	   el	   compuesto	   objeto	   de	  
recuperación	  HCl-‐	  y	  a	  través	  del	  análisis	  de	  la	  concentración	  total	  de	  Zn.	  	  	  

Finalmente	  con	  el	  objetivo	  de	  completar	  el	  estudio	  de	  viabilidad	  se	  realizó	  el	  Exp6	  
con	   la	   misma	   configuración	   y	   condiciones	   que	   el	   Exp5	   empleando	   las	   otras	  
membranas	  seleccionadas;	  Fumasep	  FKS	  y	  Fumasep	  FAB	  de	  la	  casa	  comercial	  FuMA-‐
Tech	   GmbH.	   Sin	   embargo	   no	   se	   obtuvo	   flujo	   de	   ninguna	   especie	   e	   incluso	   las	  
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membranas	  no	   llegaron	  a	  soportar	   la	  presión	  mecánica	  y	  eléctrica	  de	   la	  operación	  
llegando	   incluso	   a	   fracturarse.	   Por	   ello,	   para	   un	   sistema	   complejo	   como	   el	   que	  
representa	   la	  mezcla	   HCl+ZnCl2,	   los	   escasos	   resultados	   bibliográficos	   junto	   con	   la	  
diferencia	   de	   permeación	   experimental	   obtenida	   entre	   ambas	   especies	   han	   sido	  
indicios	  suficientemente	  significativos	  como	  para	  seleccionar	  a	  las	  membranas	  Ralex	  
CMH-‐PES	   y	   Ralex	   AMH-‐PES	   (MEGA	   A.S	   República	   Checa)	   como	   las	   membranas	   a	  
emplear	  en	  el	  estudio	  de	  la	  recuperación	  de	  HCl	  de	  mezclas	  de	  HCl+ZnCl2	  mediante	  
electrodiálisis	   con	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   desarrollado	   en	   esta	   Tesis	  
Doctoral.	   En	   este	   sentido,	   partiendo	   de	   este	   análisis	   previo	   y	   con	   el	   objetivo	   de	  
optimizar	   las	   condiciones	   de	   operación	   que	   permitan	   maximizar	   flujos	   y	  
selectividades,	  los	  resultados	  obtenidos	  del	  análisis	  de	  la	  separación	  de	  los	  mezclas	  
HCl+ZnCl2	  llevadas	  a	  cabo	  se	  recogen	  en	  el	  siguiente	  apartado.	  	  
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4.3.	   ANÁLISIS	   DE	   LA	   SEPARACIÓN	   DE	   LAS
MEZCLAS	  HCl+ZnCl2

Empleando	   el	   electrodializador	   con	   la	   configuración
-‐(CEM/AEM/CEM/AEM/CEM/CEM)+	   en	   corrientes	   paralelas	   y	   un	   área	   total	   de	  
membranas	   Ralex	   de	   0,4	   m2,	   en	   el	   apartado	   4.3	   de	   esta	   Tesis	   Doctoral	   se	   va	   a	  
realizar	   el	   análisis	   experimental	   de	   la	   influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   la	  
separación	   de	   las	  mezclas	   HCl+ZnCl2	  mediante	   la	   tecnología	   de	   electrodiálisis	   con	  
membranas	  de	   intercambio	   iónico.	  Específicamente	  en	  el	  apartado	  4.3.1	  se	   lleva	  a	  
cabo	   el	   estudio	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   el	   comportamiento	   del	   HCl	   en	  
ausencia	  de	  ZnCl2	  con	  el	  fin	  de	  evitar	  la	  influencia	  del	  Zn	  en	  el	  transporte	  del	  HCl.	  En	  
el	   apartado	   4.3.2	   se	   estudia	   la	   influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   el	   HCl	   y	  
especies	  de	  Zn	  cuando	  se	  parte	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  mediante	  la	  evaluación	  del	  
flujo	   y	   de	   la	   selectividad	   del	   HCl	   recuperado	   operando	   en	   modo	   discontinuo.	  
Posteriomente	  se	  analiza	  la	  influencia	  en	  el	  proceso	  del	  fenómeno	  electro-‐osmótico	  
(apartado	   4.3.2.1)	   y	   la	   eficiencia	   energética	   (apartado	   4.3.2.2).	   Finalmente	   en	   el	  
apartado	  4.3.2.3,	  con	  los	  datos	  obtenidos	  experimentalmente,	  se	  realiza	  un	  estudio	  
de	  los	  requerimientos	  energéticos	  con	  el	  fin	  de	  determinar	  las	  mejores	  condiciones	  
de	  entre	  las	  estudiadas	  desde	  el	  punto	  de	  vista	  de	  consumo	  energético.	  

4.3.1.	   Influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   el
comportamiento	  de	  HCl	  en	  ausencia	  de	  ZnCl2	  

En	  una	  primera	  fase	  del	  desarrollo	  metodológico	  se	  va	  a	  estudiar	  la	  influencia	  de	  la	  
densidad	  de	  corriente	  trabajando	  con	  valores	  constantes	  de	  la	  misma	  (adecuándose	  
automáticamente	   la	   diferencia	   de	   potencial	   necesaria	   para	   mantener	   ese	   valor	  
según	   la	   resistencia	   que	   ofrece	   la	   celda)	   en	   el	   transporte	   de	   HCl	   a	   través	   de	   las	  
membranas	  de	  intercambio	  iónico	  y	  en	  ausencia	  de	  Zn	  con	  el	  objetivo	  de	  evitar	  esta	  
influencia	   en	   los	   resultados	   y	   poder	   con	   ello	   obtener	   conclusiones	   relativas	   al	  
transporte	  de	  HCl.	  La	  transferencia	  de	  materia	  en	  el	  proceso	  de	  electrodiálisis	  viene	  
determinada	   por	   las	   fuerzas	   conductoras	   que	   actúan	   sobre	   los	   componentes	  
individuales	   de	   la	   disolución	   y	   por	   la	   fricción	   que	   los	   componentes	   tienen	   que	  
superar	   cuando	   se	   desplazan	   por	   la	   disolución	   y	   a	   través	   de	   las	   membranas	   de	  
intercambio	   iónico.	  Las	   fuerzas	  motrices	  que	  actúan	  sobre	   los	  componentes	  de	  un	  
sistema	   pueden	   ser	   expresadas	   a	   través	   de	   los	   gradientes	   en	   su	   potencial	  
electroquímico.	   La	   fricción	   o	   la	   resistencia	   que	   tiene	   que	   superar	   la	   fuerza	  
conductora	  para	  lograr	  el	  transporte	  del	  componente	  se	  puede	  expresar	  a	  través	  de	  
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una	   movilidad	   tal	   como	   el	   coeficiente	   de	   difusión	   o	   la	   resistencia	   eléctrica	   del	  
electrolito	  y	  las	  membranas	  (Strathmann,	  2004b).	  En	  el	  proceso	  de	  electrodiálisis	  los	  
principales	   mecanismos	   de	   transferencia	   de	   masa	   son	   la	   migración	   iónica	   (se	  
produce	  por	  el	  movimiento	  de	  una	  especie	  cargada	  bajo	  la	  influencia	  de	  un	  campo	  
eléctrico)	  y	  la	  difusión	  iónica	  (se	  produce	  por	  el	  movimiento	  de	  una	  especie	  bajo	  la	  
influencia	   de	   un	   gradiente	   de	   potencial	   químico;	   por	   ejemplo,	   un	   gradiente	   de	  
concentración).	  
	  
En	  tanto	  y	  cuanto	  la	  velocidad	  de	  difusión	  sea	  igual	  a	  la	  de	  migración	  de	  los	  iones	  a	  
través	   de	   la	   membrana,	   impuesta	   por	   la	   corriente	   eléctrica,	   se	   alcanzará	   una	  
situación	   de	   equilibrio.	   Si	   la	   velocidad	   de	   migración	   a	   través	   de	   las	   membranas,	  
determinada	   por	   la	   densidad	   de	   corriente	   aplicada,	   excede	   a	   la	   de	   difusión,	   la	  
concentración	   de	   los	   iones	   en	   las	   zonas	   estáticas	   comenzará	   a	   disminuir	   hasta	  
aproximarse	   a	   cero	   (Ochoa	   Gómez,	   1996).	   En	   este	   momento	   se	   produce	   la	  
polarización	  por	  concentración	  de	  la	  membrana.	  La	  densidad	  de	  corriente	  a	  la	  que	  
se	   inicia	   se	   denomina	  densidad	   de	   corriente	   limitante	   (o	   corriente	   límite)	   (Ochoa	  
Gómez,	   1996;	   Lee	  et	   al.,	   2006;	   Tanaka,	   2012).	   Se	   define	   la	   densidad	   de	   corriente	  
límite	  como	  la	  máxima	  densidad	  de	  corriente	  (A	  m-‐2)	  que	  puede	  circular	  a	  través	  de	  
una	   determinada	   área	   sin	   que	   se	   produzca	   polarización	   de	   la	   concentración,	   es	  
decir,	  como	  el	  primer	  valor	  de	  densidad	  de	  corriente	  para	  el	  cual	   la	  concentración	  
del	  electrolito	  en	  cualquier	  punto	  de	  la	  superficie	  de	  la	  membrana	  se	  hace	  cero.	  	  

Las	  consecuencias	  de	  trabajar	  por	  encima	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  límite	  son	  un	  
aumento	  brusco	  de	  la	  resistencia	  eléctrica	  de	  la	  celda	  debido	  al	  agotamiento	  de	  los	  
iones	  en	  la	  capa	  límite	  en	  contacto	  con	  la	  superficie	  de	  la	  membrana,	  un	  incremento	  
del	  consumo	  específico	  de	  energía	  del	  proceso	  y	  una	  disminución	  de	  la	  eficacia	  de	  la	  
corriente,	  ya	  que	  se	  produce	   la	  disociación	  del	  agua,	  siendo	  necesario	  emplear	  un	  
mayor	  área	  de	  membrana	  para	  obtener	  una	  producción	  determinada.	  En	  definitiva,	  
mayores	  costes	  fijos	  y	  variables	  (Ochoa	  Gómez,	  1996;	  Lee	  et	  al.,	  2006;	  Kim	  y	  Lawler,	  
2012).	   Como	   consecuencia	   de	   la	   electrohidrólisis	   del	   agua,	   el	   pH	   en	   el	  
compartimento	  concentrado	  aumenta	  y	  el	  del	  diluido	  disminuye.	  Los	  iones	  OH-‐	  son	  
transferidos	   a	   través	   de	   la	   membrana	   aniónica	   al	   compartimiento	   concentrado,	  
pero	   no	   así	   los	   iones	   H+	   a	   través	   de	   la	   membrana	   catiónica.	   Este	   último	  
comportamiento	   es	   anómalo	   y	   se	   desconoce	   la	   causa.	   (Ochoa	  Gómez,	   1996;	   Krol,	  
1997;	   Tanaka,	   2003).	   Por	   otra	   parte,	   el	   aumento	   del	   pH	   en	   el	   compartimento	  
concentrado	  puede	  dar	  lugar	  a	  la	  precipitación	  de	  hidróxidos	  insolubles	  en	  el	  medio	  
si	  existen.	  Este	  fenómeno	  es	  conocido	  en	  la	  literatura	  anglosajona	  como	  “scaling”	  y	  
conlleva	   un	   incremento	   adicional	   del	   consumo	   específico	   de	   energía	   y	   una	  
disminución	  de	  la	  vida	  media	  de	  las	  membranas.	  	  
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La	  intensidad	  de	  corriente	  límite	  se	  considera	  un	  parámetro	  de	  diseño	  crítico	  ya	  que	  
determina	   la	   eficacia	   de	   un	   proceso	   de	   electrodiálisis	   (Lee	   et	   al.,	   2006).	   Puede	  
determinarse	   a	   través	   de	   la	   experimentación	   mediante	   el	   estudio	   de	   las	   curvas	  
intensidad-‐voltaje	   (Strathmann,	   2000;	   Dlugolecki	   et	   al.,	   2010a)	   o	   a	   través	   de	  
diferentes	   expresiones	   empíricas	   encontradas	   en	   la	   bibliografía.	   En	   esta	   Tesis	  
Doctoral,	   para	   el	   cálculo	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   límite,	   se	   ha	   empleado	   la	  
expresión	  en	  función	  de	  la	  velocidad	  de	  flujo	  lineal	  propuesta	  por	  Lee	  et	  al.	  (2002)	  y	  
Strathmann	  (2010)	  para	  una	  celda	  de	  ED	  de	  similares	  características:	  	  

J!"# = aC!u!	   	   	   	   (4.1)	  
	  

Donde	  a	  y	  b	  son	  constantes,	  Ca	  es	  la	  concentración	  en	  el	  compartimento	  de	  la	  fase	  
de	  alimentación	  y	  u	   la	  velocidad	   lineal.	  Tomando	  como	  referencia	   los	  valores	  más	  
restrictivos	   para	   el	   NaCl,	   a=10911	   A	   sb	   mb-‐1	   mol	   y	   b=0,525,	   y	   considerando	   los	  
valores	   de	   los	   experimentos	   planificados	   en	   esta	   Tesis	   Doctoral	   en	   relación	   a	   la	  
velocidad,	  u=0,025	  m	   s-‐1	   y	   a	   la	   concentración	  máxima	  de	  HCl,	  Ca=1,0	   kmol	  m-‐3,	   se	  
obtiene	   una	   densidad	   de	   corriente	   límite	   de	   trabajo	   de	   Jlim=1750	   A	   m

-‐2	   para	   el	  
sistema	  experimental	  de	  ED	  que	  se	  ha	  empleado	  en	  esta	  Tesis	  Doctoral.	  

Determinada	   la	   densidad	   de	   corriente	   límite	   se	   llevaron	   a	   cabo	   los	   experimentos	  
(Exp7-‐Exp9)	  en	  ausencia	  de	  cinc	  operando	  en	  modo	  discontinuo	  y	  por	  duplicado.	  Las	  
condiciones	  de	  trabajo	  de	  los	  experimentos	  Exp7-‐Exp9	  se	  muestran	  en	  la	  Tabla	  4.4	  y	  
los	   resultados	   experimentales	   en	  moles,	   para	   un	  mejor	   análisis	   de	   los	  mismos	   ya	  
que	  se	  ha	  trabajado	  con	  diferente	  volumen	  en	  las	  fases	  de	  alimentación	  y	  permeado	  
en	   la	   Figura	   4.6.	   El	   error	   absoluto	   promedio	   porcentual	   de	   los	   resultados	   de	  
concentración	  para	  el	  HCl	  fue	  menor	  del	  7,0%	  para	  los	  experimentos	  Exp7-‐Exp9.	  	  

Tabla	  4.4.	  Condiciones	  de	  trabajo	  de	  los	  experimentos	  de	  electrodiálisis,	  Exp7-‐Exp9.	  	  

	  

	  

	  

	  
Fase	  

alimentación	  
Fase	  	  

permeado	  
Fase	  	  

electrolítica	  
Volumen	  

alimentación/
permeado	  
(m3)	  103	  

Caudal	  
alimentación/	  
permeado	  
(m3	  s-‐1)	  104	  

Densidad	  
corriente	  	  
(A	  m-‐2)	  Exp	  

[HCl]0	  	  
(kmol	  m-‐3)	  

[[HCl]0	  	  
(kmol	  m-‐3)	  

[H2SO4]0	  
(kmol	  m-‐3)	  	  

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

500	  
8	   1000	  
9	   1500	  
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Figura	  4.6.	  Evolución	  con	  el	  tiempo	  de	  los	  moles	  de	  HCl	  en	  a)	  la	  fase	  de	  alimentación,	  b)	  la	  

fase	  de	  permeado	  y	  c)	  la	  fase	  de	  electrolito	  en	  los	  experimentos,	  Exp7-‐Exp9.	  	  
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La	  Figura	  4.6a	  muestra	  como	  la	  cantidad	  de	  moles	  de	  HCl	  que	  disminuyen	  en	  la	  fase	  
de	  alimentación	  aumentan	  en	  la	  fase	  de	  permeado	  con	  el	  tiempo	  del	  experimento,	  
siendo	  mayor	  la	  variación	  del	  número	  de	  moles	  cuanto	  mayor	  densidad	  de	  corriente	  
se	  aplica	  en	  el	  experimento,	  es	  decir	  1500	  A	  m-‐2.	  Esto	  es	  debido	  a	  que	  el	   flujo	  de	  
iones	   es	   proporcional	   a	   la	   intensidad	   de	   corriente	   aplicada	   y	   por	   lo	   tanto	   la	  
transferencia	  de	  HCl	  a	  través	  de	  las	  membranas	  por	  unidad	  de	  tiempo	  es	  mayor.	  	  Así	  
los	  moles	  de	  HCl	  disminuyen	  rápidamente	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  hasta	  agotarse	  
a	   las	  4	  y	  6	  horas	  de	  experimento	  para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  1500	  A	  m-‐2	  y	  
1000	   A	   m-‐2	   respectivamente.	   Para	   una	   densidad	   de	   corriente	   de	   500	   A	   m-‐2	   se	  
observa	   como	   a	   las	   9	   horas	   de	   experimento	   la	  masa	   de	   HCl	   disminuye	   un	   90,0%	  
respecto	  del	  valor	  inicial	  necesitándose	  mayor	  tiempo	  de	  operación	  para	  conseguir	  
que	  el	  100,0%	  de	  HCl	  se	  elimine	  de	  la	  fase	  de	  alimentación.	  Por	  otro	  lado,	  los	  moles	  
de	  HCl	  que	  permean	  muestran	  la	  misma	  tendencia	  y	  velocidad	  que	  en	  el	  caso	  de	  la	  
alimentación	  tal	  y	  como	  se	  observa	  en	  la	  Figura	  4.6b.	  Finalmente	  los	  moles	  de	  HCl	  
en	   la	   fase	   de	   electrolito	   permanecen	   constantes	   en	   relación	   a	   los	  moles	   iniciales	  
(Figura	  4.6c).	  
	  

4.3.2.	   Influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   el	  
comportamiento	  de	  HCl	  y	  de	  las	  especies	  de	  Zn	  en	  las	  
mezclas	  HCl+ZnCl2	  

Continuando	  con	   la	  misma	  metodología	  de	  trabajo	  se	  ha	   llevado	  a	  cabo	  el	  estudio	  
de	   la	   influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   empleando	   una	   fase	   acuosa	   de	  
alimentación	  compuesta	  por	  la	  mezcla	  HCl+ZnCl2.	  Para	  llevar	  a	  cabo	  dicho	  análisis	  se	  
ha	  realizado	  la	  serie	  de	  experimentos	  Exp10-‐Exp12	  cuyas	  condiciones	  de	  trabajo	  se	  
muestran	  en	  la	  Tabla	  4.5.	  Los	  experimentos	  se	  llevaron	  a	  cabo	  por	  duplicado	  con	  el	  
objetivo	  de	  establecer	  si	   los	  mismos	  son	  reproducibles,	  a	  temperatura	  de	  25,0ºC	  y	  
densidad	  de	  corriente	  constante,	  operando	  en	  modo	  discontinuo.	  Los	  volúmenes	  y	  
caudales	  de	  trabajo	  fueron	   los	  mismos	  que	   los	  empleados	  en	   los	  Exp7-‐Exp9	  (Tabla	  
4.4).	  La	  concentración	  de	  la	  fase	  de	  alimentación	  empleada	  es	  un	  valor	  promedio	  de	  
la	  obtenida	  en	  el	  efluente	  de	  la	  fase	  de	  stripping	  del	  proceso	  de	  EPT	  ([HCl]=1,0	  kmol	  
m-‐3;	   [ZnCl2]=0,4	   kmol	   m-‐3).	   El	   porcentaje	   de	   especies	   aniónicas	   o	   clorocomplejos	  
aniónicos	   iniciales	   es	   del	   orden	   del	   35,0%	   de	   la	   concentración	   total	   de	   especies	  
(Figura	  3.2,	  capítulo	  3).	  	  
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Tabla	  4.5.	  Condiciones	  experimentales	  de	  los	  experimentos	  de	  electrodiálisis,	  Exp10-‐Exp12.	  

	   Fase	  de	  alimentación	   Permeado	   Electrolito	   Densidad	  de	  
corriente	  

Exp	   [ZnCl2]0	  
(kmol	  m-‐3)	  

[HCl]0	  
(kmol	  m-‐3)	  

[HCl]0	  
(kmol	  m-‐3)	  

[H2SO4]0	  
(kmol	  m-‐3)	   A	  m-‐2	  

10	   0,4	   1,0	   0,1	   1,0	   500	  
11	   0,4	   1,0	   0,1	   1,0	   1000	  
12	   0,4	   1,0	   0,1	   1,0	   1500	  

	  
El	  análisis	  de	  los	  resultados	  se	  ha	  llevado	  a	  cabo	  utilizando	  valores	  medios,	  siendo	  el	  
error	  absoluto	  promedio	  de	   los	  resultados	  experimentales	  del	  7,0%	  y	  2,0%	  para	  el	  
HCl	   y	   cinc	   respectivamente.	   Los	   resultados	   experimentales	   correspondientes	   a	   los	  
moles	   de	   HCl	   y	   Zn	   en	   las	   fases	   de	   alimentación	   y	   permeado	   se	   muestran	   en	   las	  
Figuras	  4.7	  y	  4.8	  respectivamente.	  De	  igual	  forma	  que	  en	  el	  caso	  de	  estudio	  del	  HCl,	  
para	  un	  mejor	  análisis,	  los	  resultados	  se	  muestran	  en	  moles	  ya	  que	  se	  ha	  trabajado	  
con	  diferente	  volumen	  en	  las	  fases	  de	  alimentación	  y	  permeado.	  
	  
En	   la	   Figura	   4.7a	   se	   observa	   como	   los	   moles	   de	   HCl	   disminuyen	   en	   la	   fase	   de	  
alimentación	  y	  aumentan	  en	  la	  fase	  de	  permeado	  (Figura	  4.7b)	  con	  el	  tiempo	  como	  
cabe	  esperar.	  De	   igual	   forma	  que	  cuando	  se	  emplea	  HCl	   solo,	   se	  observa	  como	   la	  
densidad	  de	   corriente	   (500	  A	  m-‐2,	   1000	  A	  m-‐2,	   1500	  A	  m-‐2)	   tiene	   influencia	   en	   los	  
moles	   de	   HCl	   que	   permean;	   cuanto	  mayor	   es	   la	   intensidad	   de	   corriente	   aplicada	  
mayor	  es	  la	  transferencia	  de	  HCl	  a	  través	  de	  las	  membranas	  por	  unidad	  de	  tiempo.	  
Así	  por	  ejemplo	  para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2,	  1000	  A	  m-‐2	  y	  1500	  A	  
m-‐2,	   a	   las	   9	   horas	   de	   experimento,	   el	   porcentaje	   de	   HCl	   retenido	   en	   la	   fase	   de	  
alimentación	  es	  aproximadamente	  de	  un	  61,5%,	  un	  42,2%	  y	  un	  1,0%	  de	   los	  moles	  
iniciales	  de	  HCl	  respectivamente.	  	  
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Figura	  4.7.	  Influencia	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  en	  la	  variación	  de	  la	  masa	  de	  HCl	  con	  el	  

tiempo	  en	  a)	  la	  fase	  de	  alimentación	  y	  b)	  la	  fase	  de	  permeado,	  Exp10-‐Exp12.	  	  
	  

En	   relación	   a	   la	   influencia	   de	   la	   densidad	   de	   corriente	   en	   el	   porcentaje	   de	   HCl	  
recuperado	   (fase	  de	  permeado),	  Figura	  4.7b,	   se	  observa	  cómo	  cuanto	  mayor	  es	   la	  
intensidad	  de	  corriente	  aplicada	  mayor	  es	  el	  número	  de	  moles	  de	  HCl	  recuperado,	  
lógicamente	   en	   correspondencia	   con	   lo	   que	   sucede	   en	   la	   fase	   de	   alimentación.	  
Cuando	   se	   aplica	   la	   máxima	   densidad	   de	   corriente	   (Exp12),	   el	   porcentaje	   de	   HCl	  
recuperado	  es	  mayor	  del	  100,0%	  de	  los	  moles	  iniciales	  de	  HCl	  después	  de	  9	  horas	  de	  
trabajo.	  Para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  1000	  A	  m-‐2	  el	  HCl	  recuperado	  es	  mayor	  
que	   el	   que	   permea,	   1,5	   moles	   frente	   a	   los	   1,2	   moles	   que	   desaparecen	   de	   la	  
alimentación.	  Finalmente	  para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2	  se	  recuperan	  
los	   0,9	   moles	   frente	   a	   los	   0,8	   moles	   que	   desaparecen	   de	   la	   fase	   acuosa	   de	  
alimentación,	   después	   de	   9	   horas	   de	   experimento.	   En	   los	   3	   experimentos	   la	  
cantidad	  de	  HCl	  que	  se	  recupera	  es	  mayor	  que	  la	  cantidad	  que	  desaparece	  de	  la	  fase	  
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acuosa	   de	   alimentación,	   entre	   un	   5,0-‐15,0%.	   Esto	   es	   debido	   a	   que	   el	   cinc	   se	   va	  
acumulando	  en	  la	  membrana	  y	  a	  la	  vez	  ocupa	  el	  lugar	  de	  los	  iones	  de	  intercambio;	  
el	   lugar	  del	  Cl-‐	   en	   la	  membrana	  aniónica	  y	  el	   lugar	  de	   los	  H+/Na+	  en	   la	  membrana	  
catiónica.	  Como	  consecuencia	   los	   iones	  de	   intercambio	  salen	  de	   la	  membrana	  y	   la	  
concentración	  de	  ambas	  especies	  o	  de	  HCl	  en	  la	  fase	  de	  permeado	  aumenta.	  	  
	  
Respecto	  al	  transporte	  de	  HCl	  cuando	  se	  trabaja	  sólo	  con	  esta	  especie	  (Figura	  4.6a)	  
y	  cuando	  se	  emplean	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  (Figura	  4.7a)	  se	  puede	  observar	  como	  el	  
hecho	  de	  que	  exista	  otra	  especie	  en	  el	  medio	   influye	   sobre	  el	   transporte	  del	  HCl,	  
entendiendo	  que	  ejerce	   competencia	   en	   la	  permeación	  a	   través	  de	   la	  membrana,	  
como	  se	  deduce	  de	  los	  resultados	  experimentales	  obtenidos.	  La	  cantidad	  de	  moles	  
transferidos	  en	  el	  caso	  de	  emplear	   la	  mayor	  densidad	  de	  corriente,	  1500	  A	  m-‐2,	  es	  
prácticamente	  el	  doble,	  0,5	  moles	  h-‐1,	  cuando	  se	  trabaja	  sólo	  con	  HCl,	  que	  cuando	  
se	  emplea	  HCl	  en	  las	  mezclas,	  0,22	  moles	  h-‐1.	  En	  términos	  generales	  la	  velocidad	  de	  
transporte	  del	  HCl	  es	  entre	  2	  y	  3	  veces	  mayor	  cuando	  solo	  existe	  esta	  especie	  en	  el	  
medio	  que	  cuando	  se	  encuentra	  en	  presencia	  de	  compuestos	  de	  cinc.	  	  
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Figura	  4.8.	  Influencia	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  en	  la	  masa	  de	  Zn	  con	  el	  tiempo	  en	  a)	  la	  

fase	  de	  alimentación	  y	  b)	  la	  fase	  de	  permeado,	  Exp10-‐Exp12.	  	  
	  

El	   Zn,	   Figura	   4.8,	  muestra	   la	  misma	   tendencia	   que	   el	   HCl,	   la	   concentración	   de	   Zn	  
disminuye	   y	   aumenta	   con	   el	   tiempo	   en	   las	   fases	   de	   alimentación	   (Figura	   4.8a)	   y	  
permeado	  (Figura	  4.8b)	  respectivamente.	  Además,	  se	  observa	  como	  la	  densidad	  de	  
corriente	  tiene	  influencia	  en	  el	  comportamiento	  de	  la	  concentración	  de	  Zn	  tanto	  en	  
la	   fase	   de	   alimentación	   como	   en	   la	   fase	   de	   permeado;	   cuanto	   mayor	   es	   la	  
intensidad	  de	  corriente	  aplicada	  mayor	  es	  la	  cantidad	  de	  Zn	  que	  permea.	  No	  queda	  
prácticamente	   retenido	   el	   Zn	   en	   la	   fase	   de	   alimentación	   cuando	   se	   emplea	   una	  
densidad	   de	   corriente	   de	   1500	   A	   m-‐2,	   sin	   embargo	   a	   medida	   que	   disminuye	   la	  
densidad	   de	   corriente	   -‐500	   A	   m-‐2-‐	   se	   retienen	   hasta	   0,45	   moles	   (61,6%)	   (Figura	  
4.8a).	  En	   la	   fase	  de	  permeado	   los	  moles	  de	  Zn	  que	   llegan	  no	  se	  corresponden	  con	  
los	  moles	  de	  Zn	  que	  desaparecen	  de	  la	  fase	  de	  alimentación,	  entre	  un	  11,0-‐23,0%,	  
es	  decir	  se	  quedan	  en	  la	  membrana	  saturándola	  a	  la	  vez	  que	  ocupan	  el	  lugar	  de	  los	  
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iones	   de	   intercambio,	   cloruros,	   dificultando	   así	   el	   proceso	   de	   transporte	   de	   la	  
especie	  deseada	  y	  para	  cuya	  membrana	  es	  selectiva,	  el	  HCl,	   lo	  que	  conlleva	  a	  una	  
menor	  selectividad	  del	  proceso.	  Así	  cuando	  se	  emplea	  la	  densidad	  de	  corriente	  1500	  
A	   m-‐2	   a	   la	   fase	   de	   permeado	   llegan	   0,54	   moles	   frente	   a	   los	   0,7	   moles	   que	  
abandonaron	   la	   fase	   de	   alimentación.	   De	   igual	   forma	   sucede	   con	   la	   densidad	   de	  
corriente	  500	  A	  m-‐2,	  de	  los	  0,29	  moles	  que	  desaparecen	  de	  la	  fase	  de	  alimentación	  
llegan	  al	  permeado	  0,19	  moles.	  
	  
En	  relación	  al	  cinc	  que	  permea	  desde	  la	  fase	  de	  alimentación	  (Figura	  4.8b),	  teniendo	  
en	  cuenta	  la	  configuración	  de	  la	  celda	  de	  electrodiálisis	  empleada	  (Figura	  4.5)	  -‐cuya	  
alimentación	   se	   encuentra	   dispuesta	   entre	  membranas	   de	   intercambio	   aniónico	   y	  
catiónico-‐,	  se	  asume	  que	  procede	  tanto	  del	  cinc	  catiónico,	  Zn+2,	  que	  permea	  a	  través	  
de	   la	   membrana	   de	   intercambio	   catiónico	   como	   del	   cinc	   aniónico	   en	   forma	   de	  
clorocomplejo,	   ZnCl4

2-‐	   y	   ZnCl3
-‐,	   que	  pasa	  a	   través	  de	   la	  membrana	  de	   intercambio	  

aniónico.	   Sin	   embargo,	   a	   pesar	   de	   que	   en	   las	   condiciones	   de	   partida	   hay	   mayor	  
cantidad	  de	  Zn	  en	  forma	  de	  especies	  catiónicas	  que	  en	  forma	  de	  especies	  aniónicas,	  
se	   desconoce	   cómo	   contribuye	   cada	   especie	   de	   cada	   compartimento	   al	   producto	  
final	   o	   permeado.	   Esta	   incertidumbre	   está	   relaciona	   con	   la	   distribución	   con	   el	  
tiempo	   y	   en	   el	  medio	   de	   las	   especies	   catiónicas	   y	   aniónicas	   de	   cinc	   en	   la	   fase	   de	  
alimentación	   (Figura	   4.9)	   y	   en	   la	   fase	   de	   permeado	   (Figura	   4.10)	   de	   los	  
experimentos	  Exp10-‐Exp12.	  La	  cantidad	  de	  especies	  se	  ha	  calculado	  a	  partir	  de	  los	  
datos	  experimentales	  y	  siguiendo	   la	  metodología	  aplicada	  en	  el	  apartado	  3.1.1	  del	  
capítulo	  3.	  
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Figura	  4.9.	  Evolución	  y	  distribución	  de	  especies	  catiónicas	  y	  aniónicas	  de	  cinc	  en	  la	  fase	  de	  

alimentación,	  Exp10-‐Exp12.	  	  
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Figura	  4.10.	  Evolución	  y	  distribución	  de	  especies	  catiónicas	  y	  aniónicas	  de	  cinc	  en	  la	  fase	  de	  

permeado,	  Exp10-‐Exp12.	  	  

0"

0,1"

0,2"

0,3"

0,4"

0,5"

0,6"

0,7"

0,8"

0,0" 1,0" 2,0" 3,0" 4,0" 5,0" 6,0" 7,0" 8,0" 9,0"

M
ol
es
"e
sp
ec
ie
s""
"

Tiempo"(h)"

Aniónicas" Ca?ónicas"
J=500"A"mB2"a)#

0"

0,1"

0,2"

0,3"

0,4"

0,5"

0,6"

0,7"

0,8"

0,0" 1,0" 2,0" 3,0" 4,0" 5,0" 6,0" 7,0" 8,0" 9,0"

M
ol
es
"e
sp
ec
ie
s""

Tiempo"(h)"

Aniónicas" Ca?ónicas"

J=1000"A"mB2"b)#

0"

0,1"

0,2"

0,3"

0,4"

0,5"

0,6"

0,7"

0,8"

0,0" 1,0" 2,0" 3,0" 4,0" 5,0" 6,0" 7,0" 8,0" 9,0"

M
ol
es
"e
sp
ec
ie
s"

Tiempo"(h)"

Aniónicas" Ca?ónicas"

J=1500"A"mB2"

c)#



Capítulo	  4	  

	  
	   223	  

A	  pesar	  de	  que	  los	  resultados	  de	  la	  Figura	  4.9	  para	  las	  tres	  densidades	  de	  corriente	  
analizadas	  muestran	  que	  el	   Zn	  en	   forma	  de	  especie	   catiónica	   (Zn+2,	   ZnCl+)	   está	  en	  
mayor	  proporción	  (o	  número	  de	  moles),	  no	  se	  puede	  llegar	  a	   la	  conclusión	  de	  que	  
sea	  la	  especie	  predominante	  que	  permee	  desde	  la	  fase	  de	  alimentación,	  a	  través	  de	  
la	  membrana	  catiónica,	  dado	  que:	  
	  
• Las	  especies	  que	  desaparecen	  de	  la	  fase	  de	  alimentación	  son	  las	  aniónicas	  (ZnCl3

-‐,	  
ZnCl4

2-‐),	   lo	   que	   parece	   indicativo	   de	   su	   transporte	   a	   través	   de	   las	   membranas	  
aniónicas,	  siendo	  mayor	  a	  medida	  que	  aumenta	   la	  densidad	  de	  corriente	  (Figura	  
4.9c).	  
	  

• Sin	  embargo	  las	  especies	  aniónicas	  pueden	  desaparecer	  bien	  porque	  permean,	  tal	  
y	  como	  se	  ha	  supuesto	  en	  el	  punto	  anterior,	  o	  bien	  porque	  al	  permear	  el	  HCl	  los	  
equilibrios	   de	   las	   especies	   se	   redistribuyen	   hacia	   la	   formación	   de	   especies	  
catiónicas	  ante	  la	  falta	  de	  iones	  cloruro,	  siendo	  entonces	  estas	  últimas	  las	  que	  se	  
transportan.	  A	  modo	  de	  ejemplo	  en	  la	  Figura	  4.9c	  se	  muestra	  como	  a	  partir	  de	  las	  
6	   horas	   en	   el	   experimento	   en	   el	   que	   se	   ha	   empleado	   la	   mayor	   densidad	   de	  
corriente	   (1500	  A	  m-‐2)	   y	  en	  el	  que	   se	  ha	  producido	  mayor	   transporte	  de	  HCl	  no	  
hay	  especies	  aniónicas	  y	  las	  catiónicas	  desaparecen	  a	  las	  9	  horas	  de	  experimento.	  

	  
Las	   especies	   de	   cinc	   que	   se	   analizan	   en	   la	   fase	   de	   permeado	   (Figura	   4.10)	   son	  
preferentemente	  catiónicas	  a	  baja	  (Figura	  4.10a,	  500	  A	  m-‐2)	  y	  media	  (Figura	  4.10b,	  
1000	  A	  m-‐2)	  densidad	  de	  corriente	  y	  se	  han	  determinado	  a	  partir	  de	  los	  equilibrios	  
de	  formación	  con	  las	  condiciones	  de	  concentración	  medidas	  en	  cada	  caso	  por	  lo	  que	  
no	  se	  puede	  concluir	  que	  sean	  estas	  las	  que	  permean	  desde	  la	  fase	  de	  alimentación. 
Según	   Oh	   et	   al.	   (2000)	   en	   el	   tratamiento	   de	   la	   mezcla	   HCl+ZnCl2	   las	   especies	  
negativas,	   ZnCl4

=	   y	   ZnCl3
-‐,	   permean	   a	   través	   de	   la	   membrana	   de	   intercambio	  

aniónico	   pasando	   a	   la	   fase	   de	   permeado.	   Sin	   embargo,	   a	   medida	   que	   los	  
clorocomplejos	   aniónicos	  atraviesan	   la	  membrana,	  debido	  a	   la	  baja	   concentración	  
de	   	   HCl	   presente	   en	   el	   permeado,	   una	   parte	   de	   los	   complejos	   aniónicos	   se	  
convierten	  en	  complejos	  neutros	  o	  con	  carga	  positiva,	  ZnCl2	  y	  ZnCl

+,	  de	  ahí	  que	  las	  
especies	  encontradas	  en	  la	  fase	  de	  permeado	  sean	  preferentemente	  catiónicas.	  En	  
términos	   generales,	   a	   pesar	   de	   que	   se	   produce	   transporte	   de	   cinc,	   se	   parte	   de	   la	  
base	  de	  que	  tanto	   las	  especies	  de	  Zn	  catiónico	  como	  de	  Zn	  aniónico	  tienen	  mayor	  
tamaño	  que	  los	  H+	  que	  permean	  por	  las	  membranas	  catiónicas	  –selectivas	  para	  esta	  
especie–	  y	  que	  los	  Cl-‐	  que	  permean	  a	  través	  de	  las	  membranas	  aniónicas	  –	  selectivas	  
para	   esta	   especie–,	   por	   lo	   que	   su	   transporte	   se	   encuentra	   dificultado	   (Van	   der	  
Bruggen	   et	   al.,	   2004).	   Estas	   observaciones	   permiten	   estudiar	   en	   un	   sistema	   tan	  
complejo	  y	  a	  pesar	  de	  la	  dificultad,	  que	  variable	  o	  variables	  permiten	  proporcionar	  
la	  máxima	  separación	  y	  flujo	  de	  la	  especie	  deseada,	  es	  decir,	  HCl. 
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Un	   detalle	  mayor	   de	   la	   evolución	   y	   distribución	   de	   cada	   especie	   de	   cinc	   para	   los	  
Exp10-‐Exp12	   en	   la	   fase	   de	   permeado,	   así	   como	   la	   evolución	   y	   relación	   de	   cada	  
especie	  de	   cinc	  para	   los	  Exp10-‐Exp12	  en	   las	   fases	  de	  alimentación	  y	  permeado	   se	  
muestra	  en	  las	  Figuras	  A3.1,	  A3.2(a-‐c)	  y	  A3.3(a-‐c)	  del	  Anexo	  3,	  respectivamente.	  
	  
La	  evolución	  del	  electrolito	  empleado	  en	  el	  proceso	  no	  se	  ha	  descrito	  puesto	  que	  su	  
concentración	  permanece	  constante	  con	  el	   tiempo	  de	  operación	  no	  observándose	  
influencia	   alguna	   de	   las	   variables	   de	   operación	   empleadas	   durante	   el	   estudio	  
experimental	   llevado	   a	   cabo.	   De	   igual	   forma	   no	   se	   ha	   considerado,	   a	   efectos	   del	  
modelado	  matemático	  para	  el	  cálculo	  de	  los	  parámetros	  de	  diseño	  del	  proceso.	  	  
	  

Flujo	  y	  selectividad	  en	  la	  separación	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  

Con	  el	  objetivo	  de	  cuantificar	  la	  eficacia	  de	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis	  al	  proceso	  
se	  han	  obtenido	  los	  flujos	  de	  HCl	  y	  Zn	  así	  como	  la	  selectividad	  de	  la	  separación	  de	  
HCl	  de	   las	  mezclas	  empleando	   los	   resultados	  de	   la	  evolución	  con	  el	   tiempo	  de	   los	  
moles	  de	  HCl	  y	  Zn	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  corrrespondientes	  a	  los	  experimentos	  
Exp10-‐Exp12.	  El	  flujo	  del	  proceso	  de	  electrodialisis	  trabajando	  en	  modo	  discontinuo	  
se	  ha	  calculado	  empleando	  la	  ecuación	  (4.2):	  	  
	  

                                                                                                            J! = −
V
A
dC!
dt             i=HCl,	  Zn                                                              (4.2)	  

	  
donde	   Ji	   es	   el	   flujo	   a	   través	   de	   la	   fase	   de	   alimentación	   (kmol	   m-‐2	   s-‐1)	   para	   cada	  
especie	   i,	  Ci	  es	   la	  concentración	  referida	  al	  HCl	  o	  al	  cinc	  total	   (kmol	  m-‐3),	  A	  el	  área	  
efectiva	  de	   la	  membrana	  en	   la	  que	   la	   transferencia	   tiene	   lugar	   (m2),	  V	  el	  volumen	  
del	  tanque	  a	  cada	  tiempo	  y	  t	  el	  tiempo	  (s).	  La	  variación	  de	  la	  concentración	  con	  el	  
tiempo	   de	   la	   ecuación	   (4.2)	   se	   calcula	   para	   cada	   experimento,	   tanto	   para	   el	   HCl	  
como	  para	  el	  Zn,	  mediante	  ajuste	  lineal	  y	  polinómico.	  Los	  resultados	  de	  la	  pendiente	  
y	  coeficiente	  de	  correlación	  se	  muestran	  en	  la	  Tabla	  4.6	  para	  cada	  caso.	  	  
	  

Tabla	  4.6.	  Resultados	  del	  ajuste	  de	  los	  datos	  experimentales	  a	  la	  ecuación	  (4.1),	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  
Exp10-‐Exp12.	  	  

	  

	   Pendiente	  y	  r2	  del	  ajuste	  lineal	   Pendiente	  y	  r2	  del	  ajuste	  polinómico	  
Exp	   Zn	   HCl	   Zn	   HCl	  

10	  
-‐1,2·∙10-‐2	  
r2=0,98	  

-‐2,9·∙10-‐2	  
r2=0,83	  

-‐2,0·∙10-‐4·∙t-‐1,0·∙10-‐2	  
r2=0,98	  

9,4·∙10-‐3·∙t-‐7,1·∙10-‐2	  
r2=0,97	  

11	  
-‐2,8·∙10-‐2	  
r2=0,99	  

-‐4,8·∙10-‐2	  
r2=0,94	  

-‐2,2·∙10-‐3·∙t-‐1,9·∙10-‐2	  
r2=0,99	  

8,4·∙10-‐3·∙t-‐8,6·∙10-‐2	  
r2=0,99	  

12	  
-‐4,0·∙10-‐2	  
r2=0,99	  

-‐9,2·∙10-‐2	  
r2=0,98	  

-‐4,0·∙10-‐2	  
r2=0,99	  

-‐3,8·∙10-‐3·∙t-‐7,5·∙10-‐2	  
r2=0,98	  
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En	   el	   caso	   del	   cinc,	   a	   igualdad	   de	   coeficiente	   de	   correlación	   (Tabla	   4.7),	   se	   ha	  
empleado	  el	  ajuste	  lineal	  para	  el	  cálculo	  del	  flujo.	  En	  el	  caso	  del	  HCl	  se	  ha	  empleado	  
el	   ajuste	  polinómico.	  En	  ambos	   casos	  para	  obtener	   los	   valores	  de	   flujo	  a	  distintos	  	  
tiempos	   se	  ha	  empleado	   la	  ecuación	   (4.2),	  el	   volumen	  a	  cada	   tiempo	  y	  el	  área	  de	  
membrana.	  Los	  resultados	  de	  flujo	  obtenidos	  para	  el	  HCl	  se	  muestran	  en	  la	  Figura	  1	  
y	  para	  el	  Zn	  en	  la	  Figura	  4.12.	  
	  

	   	  
Figura	  4.11.	  Flujo	  de	  HCl	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  frente	  al	  tiempo	  en	  el	  proceso	  de	  

electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico,	  Exp10-‐Exp12.	  
	  

	  
Figura	  4.12.	  Flujo	  de	  Zn	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  frente	  al	  tiempo	  en	  el	  proceso	  de	  

electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico,	  Exp10-‐Exp12.	  
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Como	   se	  observa	   en	   la	   Figuras	   4.11	   y	   4.12	   tanto	   el	   flujo	   del	  HCl	   como	  el	   del	   cinc	  
disminuyen	  en	  la	  fase	  de	  alimentación	  con	  el	  tiempo	  y	  con	  la	  densidad	  de	  corriente,	  
es	   decir,	   un	   aumento	   en	   la	   densidad	   de	   corriente,	   principal	   fuerza	   impulsora	   del	  
proceso,	   conlleva	   una	   mayor	   tasa	   de	   transferencia	   de	   materia	   a	   través	   de	   las	  
membranas	  por	  unidad	  de	  tiempo.	  El	  máximo	  flujo	  alcanzado	  se	  obtiene	  al	  inicio	  del	  
experimento	  siendo	  su	  valor	  para	  el	  HCl	  de	  5,7×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1,	  6,2×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1	  

y	  6,3×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1,	  para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2,	  1000	  A	  m-‐2	  y	  
1500	   A	   m-‐2	   respectivamente	   (Figura	   4.11).	   Los	   valores	   mínimos	   de	   flujo	   de	   HCl	  
obtenidos	  a	  un	  tiempo	  de	  operación	  de	  9	  horas	  son	  5,7×10-‐7	  kmol	  m2	  s-‐1,	  5,6×10-‐7	  
kmol	  m2	  s-‐1	  y	  2,8×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1	  para	  densidades	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2,	  1000	  A	  
m-‐2	  y	  1500	  A	  m-‐2	  respectivamente.	  De	  igual	  forma	  el	  máximo	  flujo	  alcanzado	  de	  Zn	  
se	  obtiene	  al	  inicio	  del	  experimento	  (Figura	  4.12),	  siendo	  su	  valor	  de	  6,0×10-‐7	  kmol	  
m2	  s-‐1,	  1,6×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1	  y	  2,0×10-‐6	  kmol	  m2	  s-‐1,	  para	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  
500	   A	   m-‐2,	   1000	   A	   m-‐2	   y	   1500	   A	   m-‐2	   respectivamente.	   El	   flujo	   mínimo	   de	   Zn	  
alcanzado	   fue	   entre	   1,2-‐1,6	   veces	   el	   flujo	   inicial.	   A	   pesar	   de	   que	   la	   tendencia	   de	  
ambas	  especies	  es	  similar,	   la	   transferencia	  de	  materia	  de	  cinc	  es	  menor	  que	   la	  de	  
HCl	  para	  todas	  las	  condiciones	  experimentales	  analizadas.	  	  
	  
Esta	   diferencia	   en	   las	   velocidades	   de	   ambas	   especies	   es	   un	   aspecto	   clave	   ya	   que	  
marca	  la	  posibilidad	  de	  ver	  en	  qué	  punto	  (qué	  condición	  de	  operación)	  la	  separacion	  
entre	   ambas	   especies	   es	   mayor.	   La	   facilidad	   o	   dificultad	   con	   que	   tiene	   lugar	   el	  
proceso	   se	   cuantifica	   a	   través	   del	   parámetro	   de	   selectividad.	   La	   selectividad,	   por	  
tanto,	   representa	   la	  otra	  variable	  determinante	  a	   la	  hora	  de	  evaluar	  técnicamente	  
un	   proceso	   de	   separación	   y	   recuperación	   de	   solutos	   mediante	   la	   tecnología	   de	  
membranas.	  A	  través	  de	  ella,	  como	  se	  verá	  más	  adelante,	  se	  puede	  conocer	  en	  qué	  
medida	  la	  recuperacion	  de	  HCl	  es	  viable.	  La	  selectividad	  se	  puede	  calcular	  como	  el	  
cociente	  de	  flujos	  iniciales	  (Kmol	  m-‐2	  s-‐1)	  de	  HCl	  (J!,!"#! )	  y	  de	  Zn	  (J!,!"! )	  en	  la	  fase	  de	  
alimentación	  “a”	  mediante	  la	  ecuación	  (4.3):	  	  
	  

                                                                                                                                    Selectividad  !"#/!" =
J!,!"#
!

J!,!!!                                                       (4.3)	  

	  
El	  valor	  del	  flujo	  inicial	  para	  cada	  especie	  y	  densidad	  de	  corriente	  se	  ha	  obtenido	  a	  
partir	   del	   flujo	   representado	   en	   las	   Figuras	   4.11	   y	   4.12	   para	   el	   HCl	   y	   Zn	  
respectivamente.	   Los	   valores	   de	   flujo	   inicial	   para	   ambas	   especies	   así	   como	   la	  
selectividad	  del	  proceso	  de	  electrodiálisis	  se	  detallan	  en	  la	  Tabla	  4.7.	  
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Tabla	  4.7.	  Flujo	  inicial	  de	  HCl	  y	  Zn	  y	  selectividad	  del	  proceso	  de	  separación	  de	  las	  mezclas	  
HCl+ZnCl2	  mediante	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis.	  

Exp	   J	  (A	  m-‐2)	   J0,HCl	  (kmol	  m-‐2s-‐1)	   J0,Zn	  (kmol	  m-‐2s-‐1)	   Selectividad	  
10	   500	   5,7x10-‐6	   6,0x10-‐7	   9,5	  
11	   1000	   6,3x10-‐6	   1,6x10-‐6	   3,9	  
12	   1500	   6,3x10-‐6	   2,0x10-‐6	   3,1	  

	  
Como	  se	  puntualiza	  en	  la	  Tabla	  4.7	  la	  selectividad	  aumenta	  a	  medida	  que	  disminuye	  
la	   densidad	   de	   corriente	   debido	   principalmente	   a	   que	   una	   mayor	   densidad	   de	  
corriente	  implica	  una	  menor	  diferencia	  de	  flujos	  entre	  ambas	  especies.	  Así	  para	  una	  
densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2	  el	   flujo	  de	  Zn	  al	   inicio	  del	  experimento	  es	  9,5	  
veces	   menor	   al	   flujo	   de	   HCl.	   Sin	   embargo	   esta	   diferencia	   se	   reduce	   cuando	   se	  
trabaja	   con	   densidades	   de	   corriente	  mayores;	   para	   una	   densidad	   de	   corriente	   de	  
1000	  A	  m-‐2	  y	  de	  1500	  A	  m-‐2	  el	  flujo	  de	  cinc	  es	  3,9,	  y	  3,1	  veces	  menor	  al	  flujo	  de	  HCl	  
respectivamente.	   Esta	   diferencia	   se	   atribuye	   al	   hecho	   de	   que	   un	   aumento	   de	   la	  
densidad	  de	  corriente	  conlleva	  un	  aumento	  en	  la	  permeación	  de	  los	  iones	  deseados	  
además	  de	  un	  aumento	  del	  paso	  de	  iones	  no	  deseados	  a	  través	  de	  las	  membranas	  
de	   intercambio	   disminuyendo	   así	   la	   eficiencia	   energética	   del	   proceso	   como	   se	  
estudiará	  más	  adelante.	  Entre	  los	  trabajos	  similares	  al	  caso	  de	  estudio	  encontrados	  
en	  la	  bibliografía	  se	  encuentra	  el	  estudio	  realizado	  por	  Chapotot	  et	  al.	  (1995)	  donde	  
empleando	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2	  y	  disoluciones	  de	  HCl+ZnCl2	  con	  
concentración	  inicial	  similar	  a	  la	  empleada	  en	  esta	  Tesis	  Doctoral	  (HCl=1,0	  kmol	  m-‐3,	  
ZnCl2=0,4	   kmol	  m-‐3)	  obtuvieron	  un	  valor	  de	   selectividad	  de	  2,3,	   es	  decir	   4,0	   veces	  
menor	  a	  la	  obtenida	  en	  este	  estudio	  en	  las	  mismas	  condiciones	  de	  operación.	  	  
	  
Según	   los	   resultados	   obtenidos,	   las	   condiciones	   óptimas	   de	   separación	   se	  
corresponden	   con	   la	   menor	   densidad	   de	   corriente,	   500	   A	   m-‐2,	   debido	   a	   que	   la	  
selectividad	   del	   proceso	   de	   separación	   es	  mayor.	   Un	   aumento	   de	   la	   densidad	   de	  
corriente	   conlleva	   un	   ácido	   más	   concentrado,	   pero	   no	   mejora	   la	   pureza	   del	  
producto	  deseado.	  	  
	  

Evolución	   del	   voltaje	   en	   el	   proceso	   de	   separación	   de	   las	   mezclas	  
HCl+ZnCl2	  

Además	  de	   los	   resultados	   relativos	  a	   la	   transferencia	  de	  materia	  en	  el	  proceso	  de	  
electrodiálisis	  resulta	  adecuado	  el	  seguimiento	  de	  la	  influencia	  de	  la	  intensidad	  en	  el	  
voltaje	   de	   la	   celda.	   En	   la	   Figura	   4.13	   se	   muestra	   la	   evolución	   del	   voltaje	   y	   de	   la	  
densidad	  de	  corriente	  correspondiente	  a	  los	  experimentos	  Exp10-‐Exp12.	  	  
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Figura	  4.13.	  	  Evolución	  a)	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  y	  (b)	  del	  voltaje	  con	  el	  tiempo	  en	  los	  

experimentos,	  Exp10-‐Exp12.	  	  
	  

Como	  se	  observa	  en	  la	  Figura	  4.13a	  la	  densidad	  de	  corriente	  permanece	  constante	  
para	   todo	   el	   tiempo	   de	   experimentación.	   Esta	   tendencia	   es	   lógica	   ya	   que	   lo	  
experimentos	   se	   llevaron	   a	   cabo	   a	   densidad	   de	   corriente	   constante	   adaptándose	  
automáticamente	   la	   diferencia	   de	   potencial	   (voltaje).	   Sin	   embargo,	   cuando	   se	  
trabajó	   a	   una	   densidad	   de	   corriente	   de	   1500	   A	   m-‐2	   (Exp12)	   está	   permaneció	  
constante	  hasta	  el	  momento	  en	  que	  se	  agotaron	  los	  iones	  de	  la	  disolución	  de	  la	  fase	  
de	  alimentación	  (t=9	  horas)	  descendiendo	  su	  valor	  hasta	  una	  densidad	  de	  100	  A	  m-‐2.	  
	  
De	  acuerdo	  a	  la	  ley	  de	  Ohm:	  	  

	  	  	  φ	  =	  I	  R!"#$%	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  (4.4)	  
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La	   diferencia	   de	   potencial	   o	   voltaje	  ϕ	   (V,	   voltios)	   entre	   los	   electrodos	   de	   la	   celda	  
electroquímica	  es	  proporcional	  a	  la	  Intensidad,	  I	  (A,	  amperios),	  y	  a	  la	  resistencia	  del	  
medio,	   Rmedio	   (Ω).	   Como	   se	   observa	   en	   la	   Figura	   4.13b,	   dado	   que	   se	   trabaja	   a	  
intensidad	   constante	   para	   todas	   las	   condiciones	   experimentales	   (Exp10-‐Exp12),	   el	  
voltaje	   va	   disminuyendo	   debido	   a	   la	   menor	   resistencia	   del	   medio	   como	  
consecuencia	   de	   que	   el	   proceso	   va	   finalizando	   con	   el	   tiempo.	   La	   resistencia	   del	  
medio	  es	  la	  suma	  de	  varias	  contribuciones;	  la	  resistencia	  que	  ofrece	  el	  potencial	  del	  
ánodo,	   el	   potencial	   del	   cátodo,	   los	   sobrevoltajes	   y	   la	   caída	   óhmica	   debida	   a	   la	  
resistencia	   del	   electrolito,	   de	   la	   celda	   y	   de	   la	   membrana.	   Al	   comienzo	   del	  
experimento	   dado	   que	   la	   concentración	   inicial	   de	   producto	   es	   muy	   baja	  
(conductividad	  prácticamente	  nula),	  y	  por	  lo	  tanto	  no	  hay	  iones	  suficientes	  capaces	  
de	   transportar	   la	   corriente	   en	   el	   compartimento	   de	   la	   fase	   de	   permeado,	   la	  
resistencia	   global	   del	   medio	   aumenta	   para	   todas	   la	   condiciones	   experimentales	  
alcanzándose	   valores	   de	   voltaje	   de	   6,4	   V,	   13,9	   V	   y	   15,1	   V	   para	   las	   densidades	   de	  
corriente	  500	  A	  m-‐2,	  1000	  A	  m-‐2	  y	  1500	  A	  m-‐2	   respectivamente,	  siendo	  dicho	  valor	  
mayor	   cuanto	  mayor	   es	   la	   densidad	   de	   corriente	   aplicada	   de	   acuerdo	   a	   la	   ley	   de	  
Ohm.	   Según	   avanza	   la	   operación,	   los	   compartimentos	   se	   van	   enriqueciendo	   en	  
iones	   procedentes	   de	   los	   compartimentos	   adyacentes	   por	   lo	   que	   el	   voltaje	  
necesario	  para	  llevar	  a	  cabo	  el	  proceso	  disminuye	  asintóticamente	  de	  forma	  menos	  
pronunciada	  hasta	  6,0	  V	  para	  el	  caso	  del	  Exp10	  y	  de	  forma	  más	  acusada	  hasta	  10,0	  
V	   para	   los	   experimentos	   Exp11-‐Exp12.	   En	   el	   caso	   concreto	   de	   trabajar	   a	   una	  
densidad	  de	  corriente	  de	  1500	  A	  m-‐2	  (Exp12)	  se	  observa	  como	  el	  voltaje	  necesario	  
que	  ha	  de	  aplicarse	  al	  sistema	  para	  mantener	  la	  densidad	  de	  corriente	  aumenta	  al	  
final	   de	   la	   operación	   debido	   a	   que	   la	   alimentación	   se	   agota	   (la	   conductividad	  
disminuye)	   entre	   las	   8-‐9	   horas	   de	   operación	   produciendo	   un	   aumento	   de	   la	  
resistencia	  del	  medio.	  
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4.3.2.1.	   Flujo	   electro-‐osmótico	   durante	   el	   proceso	   de	   separación	   de	   las	  

mezclas	  

La	  transferencia	  de	  agua	  es	  un	   fenómeno	  a	  considerar	  de	  cara	  al	  desarrollo	  de	  un	  
proceso	   de	   electrodiálisis.	   El	   flujo	   de	   agua	   en	   electrodiálisis	   es	   el	   resultado	   de	   la	  
contribución	   de	   dos	   flujos,	   el	   flujo	   producido	   por	   el	   fenómeno	   osmótico	   como	  
consecuencia	  de	   la	  diferencia	  de	  potencial	  químico	  entre	  dos	  compartimentos	  y	  el	  
flujo	   electro-‐osmótico,	   es	   decir	   el	   flujo	   de	   agua	   que	   transportan,	   a	   través	   de	   las	  
membranas	   iónicas,	   las	   especies	   durante	   su	   proceso	   de	   migración	   como	  
consecuencia	  de	   su	  hidratación	   (Ochoa	  Gómez,	  1996;	  Krol,	  1997;	   Lee	  et	  al.,	   1998;	  
Koter	  y	  Warszawski,	  2000;	  Ling	  et	  al.,	  2002;	  Strathmann,	  2004b;	  Fidaleo	  y	  Moresi,	  
2005,	   Gong	   et	   al.,	   2005;	   Rohman	   et	   al.,	   2010).	   La	   cantidad	   de	   moléculas	   que	  
acompañan	  a	  los	  iones	  depende	  del	  tipo	  de	  ión	  transferido,	  es	  decir	  de	  su	  número	  
de	  hidratación	   y	   de	   las	   características	   de	   la	  membrana	   ya	   que	  no	   todos	   los	   iones	  
transportan	   agua	   a	   través	   de	   las	   membranas	   de	   igual	   modo.	   En	   la	   literatura	   se	  
pueden	   encontrar	   abundantes	   valores	   de	   números	   de	   hidratación	   de	   iones	   en	  
disolución	   acuosa.	   El	   conocimiento	   de	   los	   números	   de	   hidratación	   de	   los	   iones	  
durante	   su	   transferencia	   a	   través	   de	   la	   membrana	   es	   más	   escaso	   ya	   que	  
generalmente	   se	   requiere	   de	   experimentación	   para	   su	   determinación.	  
Generalmente	   en	   electrodiálisis,	   cuando	   se	   aplica	   el	   campo	   eléctrico,	   el	   flujo	   de	  
agua	   debido	   al	   fenómeno	   de	   ósmosis	   puede	   despreciarse	   frente	   al	   flujo	   electro-‐
osmótico	  (Boniardi	  et	  al.,	  1997;	  Han	  et	  al.,	  2015).	  
	  
Para	   el	   caso	   de	   estudio	   planteado	   en	   esta	   Tesis	   Doctoral,	   se	   ha	   comprobado	  
experimentalmente	   a	   través	   de	   la	   variación	  de	   los	   volúmenes	  de	   cada	  uno	  de	   los	  

compartimentos,	   que	   cuando	   los	   iones	   del	   sistema,	   H+,	   Cl-‐,	   Zn+2	   y	  ZnCly
x-‐	  migran	   a	  

través	  de	  las	  membranas	  iónicas	  Ralex	  CMH	  y	  Ralex	  AMH	  se	  transportan	  moléculas	  
de	   agua,	   es	   decir,	   se	   ha	   observado	   el	   fenómeno	   electro-‐osmótico	   tal	   y	   como	   se	  
muestra	  en	  la	  Figura	  4.14.	  	  
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Figura	  4.14.	  Variación	  de	  volumen	  en	  a)	  el	  compartimento	  de	  alimentación	  y	  b)	  en	  el	  
compartimento	  del	  permeado	  frente	  al	  tiempo	  para	  los	  experimentos,	  Exp10-‐Exp12.	  

	  
En	  la	  Figura	  4.14	  se	  observa	  como	  un	  aumento	  en	  la	  densidad	  de	  corriente	  da	  lugar	  
a	   un	   aumento	   en	   el	   volumen	   de	   agua	   transferido.	   Este	   fenómeno	   está	   en	  
consonancia	   con	   el	   flujo	   de	   HCl	   y	   cinc	   descrito	   (Figuras	   4.11	   y	   4.12)	   para	   cada	  
experimento	   en	   la	   fase	   de	   alimentación;	   al	   aumentar	   la	   densidad	   de	   corriente	   se	  
incrementa	  el	  flujo	  de	  iones	  a	  través	  de	  las	  membranas	  y	  con	  ello	  de	  moléculas	  de	  
agua,	  como	  consecuencia	  más	  rápida	  es	   la	  disminución	  de	  volumen	  (Figura	  4.14a).	  
El	   efecto	   contrario	   se	  produce	  en	  el	   compartimento	  del	   permeado	   (Figura	  4.14b).	  
Los	   resultados	   experimentales	  muestran	   una	   relación	   lineal	   entre	   el	   volumen	   y	   el	  
tiempo	  de	  operación	  en	  ambos	  compartimentos	  que	  concuerda	  con	   los	  resultados	  
publicados	  por	  otros	  autores	  (Gineste	  et	  al.,	  1996;	  Lee	  et	  al.,	  1998;	  Choi	  et	  al.,	  2002;	  
Ling	  et	  al.,	  2002;	  Strathmann,	  2004b;	  Mier	  et	  al.,	  2008).	  Las	  variaciones	  de	  volumen	  
en	   el	   sistema	   experimental	   se	   han	   considerado	   a	   efectos	   de	   análisis	   de	   los	  
resultados,	  así	  como	  a	  efectos	  de	  tratamiento	  de	  los	  mismos	  o	  en	  la	  determinación	  
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de	   los	  parámetros	  de	   transporte	  obtenidos	  en	  base	  al	  modelo	  matemático	  que	  se	  
desarrolla	  en	  el	  apartado	  final	  de	  esta	  Tesis	  Doctoral.	  
	  

4.3.2.2.	  Eficiencia	  energética	  del	  proceso	  de	  separación	  de	  las	  mezclas	  

En	   los	   sistemas	   de	   electrodiálisis,	   la	   corriente	   o	   densidad	   de	   corriente	   necesaria	  
para	  que	  se	  lleve	  a	  cabo	  el	  objetivo	  propuesto	  suele	  sobrepasar	  los	  valores	  teóricos	  
debido,	  entre	  otros	  factores,	  a	  que	  las	  membranas	  no	  son	  perfectamente	  selectivas,	  
al	   transporte	   de	   agua	   (flujo	   electro-‐osmótico)	   o	   a	   corrientes	   paralelas	   que	   se	  
producen	   y	   no	   son	  del	   proceso	   (Aider	  et	   al.,	   2008).	   Por	   otra	   parte,	   las	   reacciones	  
electródicas	  carecen	  de	  importancia	  excepto	  para	  proporcionar	  la	  fuerza	  impulsora	  
del	  proceso.	  En	   la	  práctica,	   la	   reacción	  catódica	  es	   la	  evolución	  de	  hidrógeno,	  y	   la	  
anódica,	   la	  evolución	  de	  oxígeno	  o	  de	  cloro	  y	  oxígeno	  si	  en	  el	  medio	  existen	   iones	  
cloruro.	  Según	  Mazrou	  et	  al.	  (1998)	  la	  eficiencia	  energética,	  ηi,	  cuantifica	  la	  fracción	  
de	  corriente	  eléctrica	  utilizada	  en	  la	  obtención	  del	  producto	  deseado.	  Para	  el	  cálculo	  
de	  la	  eficiencia	  energética	  se	  ha	  empleado	  la	  ecuación	  (4.5)	  (Chapotot	  et	  al.,	  1995;	  
Mazrou	  et	  al.,	  1997;	  Mazrou	  et	  al.,	  1998;	  Chmielarz	  y	  Gnot,	  2001;	  Xu	  y	  Yang,	  2002;	  
Marder	  et	  al.,	  2004;	  Güler	  Akgemci	  et	  al.,	  2005;	  Zelic	  ́y	  Vasić-‐Rački,	  2005;	  Lu	  et	  al.,	  
2008;	  Dubrawski	  et	   al.,	   2015,	   Zhuang	  et	   al.,	   2013)	   y	   los	   datos	   de	   concentración	   y	  
volumen	  obtenidos	  experimentalmente	  en	   la	   fase	  de	  permeado	  para	   la	  obtención	  
del	  producto	  deseado,	  el	  HCl:	  
	  

                                                                        η! =
F V!

!,!  C!,!
! − V!

!,!  C!,!
!

N  I  t
          i=HCl	  	  	  	  	  	                                                        	  	  	  	  (4.5)	  

	  
donde	   V!

!,!  C!,!
! − V!

!,!  C!,!
! 	  son	   los	   equivalentes	   del	   producto	   generado	   en	   el	  

tanque	  “r”	  de	  permeado	  o	  producto	  “p”	  como	  consecuencia	  del	  transporte	   iónico,	  
N	   es	   el	   número	   de	   unidades	   de	   repetición	   en	   la	   celda	   de	   electrodiálisis,	   I	   es	   la	  
corriente	  eléctrica	  (A),	  F	  es	  la	  constante	  de	  Faraday	  (C	  mol-‐1)	  y	  t	  el	  tiempo	  (s).	  C!,!

!   y	  
C!,!
! 	  son	  las	  concentraciones	  de	  la	  especie	  “i”	  (HCl)	  (kmol	  m-‐3)	  para	  cada	  tiempo	  “t”	  y	  

tiempo	   inicial	   “0”	   en	   la	   fase	   de	   permeado	   “p”	   y	  V!,!
!,!	  y	  V!,!

!,!	  son	   los	   volúmenes	   del	  

depósito	  “r”	  (m3)	  para	  el	  tiempo	  “t”	  e	  inicial	  “0”	  en	  el	  permeado	  “p”.	  Partiendo	  de	  
los	   datos	   experimentales	   del	   proceso	   de	   electrodiálisis	   correspondientes	   a	   los	  
experimentos	   Exp10-‐Exp12	   se	   ha	   representado	   en	   la	   Figura	   4.15	   la	   eficiencia	   del	  
proceso	  de	  separación	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  frente	  al	  tiempo	  de	  operación.	  	  
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Figura	  4.15.	  Eficiencia	  de	  la	  corriente	  del	  proceso	  de	  producción	  de	  HCl	  frente	  al	  tiempo,	  

Exp10-‐Exp12.	  
	  
Como	  se	  muestra	  en	  la	  Figura	  4.15,	  el	  rendimiento	  de	  la	  corriente	  disminuye	  con	  el	  
tiempo	   por	   lo	   que	   se	   ajusta	   a	   las	   tendencias	   típicas	   recogidas	   en	   la	   bibliografía,	  
restringiendo	   así	   la	   posibilidad	   de	   obtener	   una	   alta	   concentración	   de	   ácido	   (Xu	   y	  
Yang,	   2002).	   Con	   el	   tiempo	   de	   experimento	   la	   magnitud	   de	   la	   eficiencia	   del	   HCl	  
disminuye	  al	  aumentar	  la	  densidad	  de	  corriente,	  concretamente	  para	  un	  tiempo	  de	  
operación	  de	  1,0	  hora	   la	   eficiencia	  del	  HCl	   es	  de	  48,7%,	  47,7%	  y	  34,2%	  y	  para	  un	  
tiempo	  de	  9,0	  horas	   la	   eficiencia	  es	  de	  26,9%,	  23,0%	  y	  20,2%	  para	  densidades	  de	  
corriente	   de	   500	  A	  m-‐2,	   1000	  A	  m-‐2	  y	   1500	  A	  m-‐2	   respectivamente.	   Para	   todas	   las	  
condiciones	  de	  operación	  estudiadas	  la	  eficiencia	  energética	  para	  la	  producción	  de	  
HCl	  fue	  mayor	  que	  la	  correspondiente	  eficiencia	  de	  la	  generación	  de	  cinc,	  siendo	  del	  
10,0%	  para	  todos	  los	  tiempos	  de	  operación.	  La	  interpretación	  teórica	  se	  basa	  en	  el	  
transporte	   iónico	   y	   en	   la	   difusión	  molecular	   a	  diferentes	  densidades	  de	   corriente.	  
Tal	   y	   como	   se	  muestra	   en	   las	   Figuras	   4.7b	   y	   4,8b,	   al	   trabajar	   con	   densidades	   de	  
corriente	   elevadas	   (1500	   A	   m-‐2)	   la	   concentración	   de	   los	   productos	   aumenta	   más	  
rápidamente.	   En	   estas	   condiciones	   la	   intensidad	   de	   corriente	   se	   emplea	   para	  
transportar	  además	  del	  HCl,	  cinc	  por	   lo	  que	   la	  eficiencia	  del	  HCl	  disminuye.	  Según	  
Mazrou	  et	  al.	  (1998)	  un	  aumento	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  conlleva	  un	  aumento	  
del	   paso	   de	   iones	   no	   deseados	   a	   través	   de	   las	   membranas	   disminuyendo	   así	   la	  
eficiencia	  energética	  del	  proceso.	  A	  este	  hecho	  se	  le	  añade	  el	  cambio	  de	  volumen	  de	  
la	  disolución	  que	   se	  produce	  en	   los	   compartimentos	  de	   alimentación	   y	  permeado	  
durante	   los	   experimentos,	   siendo	   esta	   variación	   mayor	   a	   mayor	   densidad	   de	  
corriente	   contribuyendo	   de	   este	  modo	   a	   que	   la	   eficiencia	   del	   sistema	   sea	  menor	  
(ecuación	  (4.5)).	  
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Algunos	   estudios	   como	   los	   realizados	   por	   Chapotot	  et	   al.	   (1995)	   con	   disoluciones	  
ácidas	   en	   presencia	   de	   sales	   divalentes	   como	   las	   mezclas	   HCl+ZnCl2,	   HCl+CuCl2,	  
HCl+NiCl2,	   H2SO4+CuSO4,	   HCl+NiSO4	   o	   HCl+ZnSO4	   empleando	   electrodiálisis	   con	  
membranas	  fabricadas	  por	  Solvay	  muestran	  como	  un	  incremento	  de	  la	  densidad	  de	  
corriente	   conduce	   a	   la	   obtención	   de	   un	   ácido	   más	   concentrado;	   sin	   embargo,	   la	  
pureza	   del	   mismo	   no	   mejoraba	   con	   la	   densidad	   de	   corriente.	   La	   eficiencia	  
energética	   de	   estas	   mezclas	   varía	   en	   el	   rango	   50,0%-‐100,0%	   excepto	   para	   las	  
disoluciones	   ácidas	   en	   las	   que	   están	   presentes	   HCl+ZnCl2.	   El	   tratamiento	   de	  
disoluciones	   en	   las	   que	   están	   presentes	   HCl+ZnCl2,	   en	   similares	   condiciones	   de	  
concentración	  inicial	  (HCl=1,0	  kmol	  m-‐3,	  ZnCl2=0,5	  kmol	  m-‐3)	  a	  las	  empleadas	  en	  esta	  
Tesis	  Doctoral	   y	  operando	  a	  una	  densidad	  de	  corriente	  de	  500	  A	  m-‐2,	   se	  encontró	  
obstaculizado	  por	  la	  presencia	  de	  clorocomplejos	  de	  cinc	  que	  competían	  con	  el	  ión	  
cloruro	   provocando	   que	   la	   eficiencia	   de	   la	   corriente	   para	   la	   producción	   de	   ácido	  
disminuyese.	  Autores	  como	  Chmielarz	  y	  Gnot	  (2001)	  estudiaron	  las	  condiciones	  de	  
conversión	  electrodialítica	  de	  ZnCl2	  en	  ZnSO4	  utilizando	  membranas	  de	  intercambio	  
iónico,	   aniónicas	   y	   catiónicas	   (no	   comerciales).	   Además,	   realizaron	   estudios	  
preliminares	  donde	  estudiaron	  la	  influencia	  de	  la	  concentración	  de	  ácido	  clorhídrico	  
y	  de	  la	  carga	  eléctrica	  en	  la	  efectividad	  del	  proceso.	  Los	  experimentos	  se	  llevaron	  a	  
cabo	  utilizando	  una	  concentración	  inicial	  de	  HCl	  de	  entre	  5,0–5,2	  gr	  L-‐1	  (aprox.	  0,14	  
kmol	  m-‐3)	   y	   de	   Zn	   de	   entre	   80,0–82,0	   gr	   L-‐1	   (aprox.	   1,24	   kmol	  m-‐3)	   en	   la	   fase	   de	  
alimentación	   y	   una	   concentración	   inicial	   de	  H2SO4	   de	   94,8-‐97,0	   gr	   L

-‐1	   (aprox.	   0,97	  
kmol	   m-‐3)	   en	   la	   fase	   de	   permeado.	   Los	   resultados	   obtenidos	   mostraron	   como	   la	  
eficiencia	  del	  proceso	  disminuye	  a	  medida	  que	  aumenta	  la	  intensidad	  de	  corriente.	  
Así	   la	   eficiencia	   de	   la	   corriente	   para	   el	   rango	   de	   densidades	   de	   corriente	   de	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  
140	  A	  m-‐2	  y	  325	  A	  m-‐2	  fue	  de	  52,1%	  y	  46,5%	  respectivamente.	  Para	  una	  comparación	  
rigurosa	   hay	   que	   tener	   en	   cuenta	   la	   diferencia	   de	   concentraciones,	   y	   con	   ello	   la	  
diferencia	  de	  especies	  aniónicas	  y	  catiónicas	  existentes	  en	  el	  medio,	  además	  de	   la	  
diferencia	  entre	  las	  densidades	  de	  corriente	  empleadas.	  	  
	  
Por	   lo	  tanto,	   la	  eficiencia	  energética	  del	  proceso	  no	  sólo	  está	  determinada	  por	   los	  
gradientes	  de	  concentración	  que	  se	  establecen	  en	  la	  interfase	  de	  la	  membrana	  y	  por	  
la	   energía	   disipada	   debido	   a	   la	   resistencia	   eléctrica	   de	   las	   membranas	   y	   las	  
disoluciones	   sino	   que	   disminuye	   debido	   a	   que	   las	   membranas	   no	   son	   100,0%	  
selectivas	  y	  al	   transporte	  de	  moléculas	  de	  agua	  a	   su	   través.	  Además,	   a	   la	  hora	  de	  
diseñar	   y	   operar	   el	   sistema	   se	   deben	   considerar	   otros	   fenómenos	   como	   fugas	   de	  
corriente,	  disociación	  de	  agua	  o	  pérdidas	  hidráulicas.	  	  
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4.3.2.3.	  Consumo	  energético	  del	  proceso	  de	  separación	  de	  las	  mezclas	  

Una	  vez	  analizada	  la	  influencia	  de	  la	  densidad	  de	  corriente	  en	  la	  separación	  de	  HCl	  
de	   mezclas	   HCl+ZnCl2	   y	   determinadas	   las	   condiciones	   óptimas	   del	   proceso	   de	  
separación,	  se	  lleva	  a	  cabo	  un	  estudio	  de	  los	  requerimientos	  energéticos	  con	  el	  fin	  
de	  determinar	  las	  mejores	  condiciones,	  de	  entre	  las	  estudiadas,	  desde	  el	  punto	  de	  
vista	  de	  consumo	  energético.	  El	  consumo	  energético	  mide	  la	  corriente	  eléctrica	  que	  
fluye	   a	   través	   de	   las	   diferentes	   celdas	   que	   componen	   el	  módulo	   por	   cantidad	   de	  
producto	  producido	  o	  agua	  tratada,	  supuesta	  una	  eficacia	  de	  la	  corriente	  del	  100,0%	  
-‐razón	   por	   la	   cual	   los	   consumos	   de	   energía	   son	   bajos-‐,	   estando	   usualmente	  
comprendidos	  entre	  0,2-‐1,5	  kwh	  kg-‐1	  de	  producto	  o	  1,0-‐3,0	  kwh	  m3	  de	  agua	  tratada	  
(Ochoa	  Gómez,	  1996).	  
	  
El	   consumo	   energético	   es	   la	   suma	   de	   dos	   componentes,	   la	   energía	   eléctrica	  
necesaria	  para	  transferir	  los	  iones	  a	  través	  de	  las	  membranas	  y	  la	  energía	  necesaria	  
para	  bombear	  las	  disoluciones	  a	  través	  de	  los	  compartimentos	  del	  módulo.	  Cuando	  
la	   concentración	  de	   los	   iones	   en	   la	   alimentación	   es	   elevada,	   predomina	  el	   primer	  
término,	  que	  depende	  de	  la	  resistencia	  de	  los	  diferentes	  componentes	  del	  módulo	  
de	  electrodiálisis:	  potencial	  de	  equilibrio	  del	  ánodo	  y	  del	  cátodo,	  sobrepotenciales	  
del	   cátodo	   y	   del	   ánodo,	   resistencia	   eléctrica	   de	   las	   disoluciones	   electrolíticas,	  
membranas	  de	  intercambio	  y	  circuito	  eléctrico	  el	  cual	  incluye	  la	  resistencia	  debida	  a	  
los	  propios	  materiales	  electródicos	  y	   las	  conexiones	  eléctricas	  a	   los	  electrodos	  y	  al	  
rectificador	   en	   las	   membranas.	   Cada	   uno	   de	   estos	   componentes	   contribuye	   al	  
voltaje	   total	   del	   módulo	   de	   electrodiálisis,	   ϕ.	   Entre	   dichas	   contribuciones	   las	  
principales	  son	  la	  resistencia	  eléctrica	  de	  las	  membranas	  y	  la	  resistencia	  eléctrica	  de	  
los	   compartimentos	   diluidos	   y	   concentrados.	   Dado	   que	   en	   un	   módulo	   de	  
electrodiálisis	   la	   función	   de	   los	   electrodos	   se	   limita	   a	   porporcionar	   el	   campo	  
eléctrico	  necesario	  para	  que	  se	  produzca	  el	  proceso,	  el	  consumo	  energético	  debido	  
a	   la	   reacciones	  electródicas	  es	   insignificante	  con	  respecto	  al	   transporte	  de	   iones	  a	  
través	  de	  las	  membranas	  (Bockris	  y	  Reddy,	  1979;	  Ochoa	  Gómez,	  1996).	  
	  
El	   cálculo	   de	   la	   energía	   consumida	   por	   cantidad	   de	   HCl	   generado,	   no	  
considerándose	   la	  energía	  de	   impulsión	  de	   los	   fluidos	  ya	  que	  esta	  variará	  en	  gran	  
medida	  al	  realizar	  el	  cambio	  de	  escala,	  se	  ha	  obtenido	  empleando	  la	  ecuación	  (4.6)	  
(Zhang	  et	  al.,	  2012):	  	  
	  

E= I  φ	  dttf
t0

	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  (4.6)	  
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Donde	  E	  es	  el	  consumo	  de	  energía	   (kWh),	   I	   la	   intensidad	  de	   la	  corriente	  (A)	  y	  ϕ	   la	  
diferencia	   de	   potencial	   (V).	   En	   la	   Tabla	   4.8	   se	   muestra	   el	   consumo	   energético	  
necesario	  por	  cantidad	  de	  producto	  generado	  en	  los	  experimentos	  de	  separación	  de	  
las	  mezclas	  HCl+ZnCl2,	  Exp10-‐Exp12.	  
	  

Tabla	  4.8.	  Consumo	  energético	  empleado	  en	  la	  producción	  de	  HCl,	  Exp10-‐Exp12.	  
	   Fase	  de	  alimentación	  

Producto	  generado	  
[HCl]0	  (kmol	  m-‐3)	  

J	  (A	  m-‐2)	  
E	  

(kWh/mol	  producto)	  Exp	  
[ZnCl2]0	  

(kmol	  m-‐3)	  
[HCl]0	  

(kmol	  m-‐3)	  
10	  

0,4	   1,0	  
0,9	   500	   2,63	  

11	   1,5	   1000	   5,45	  
12	   2,0	   1500	   7,0	  	  

	  
Los	  resultados	  de	  la	  Tabla	  4.8	  muestran	  como	  la	  cantidad	  de	  producto	  generada	  es	  
proporcional,	   en	   torno	   3-‐4	   veces,	   al	   consumo	   energético	   en	   el	   intervalo	   de	  
concentraciones	   iniciales	   de	   HCl	   y	   ZnCl2	   y	   densidades	   de	   trabajo	   empleadas.	   Por	  
otro	   lado	   se	  observa	   como	  el	   consumo	  de	  energía	   incrementa	  proporcionalmente	  
con	   el	   número	   de	  moles	   generados;	   2,0	  moles	   generados	   requieren	   un	   consumo	  
energético	   de	   7,0	   kWh/mol	   producto,	   frente	   a	   2,63	   kWh/mol	   necesarios	   para	  
producir	  0,9	  moles,	  es	  decir	  2,5.	  	  
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4.4.	   MODELO	   MATEMÁTICO	   PARA	   LA	   DESCRIPCIÓN	   DEL
TRANSPORTE	  DE	  MATERIA	  DEL	  SISTEMA	  HCl+ZnCl2

Realizado	  el	  análisis	  de	  viabilidad	  de	  la	  separación	  de	  HCl	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2	  
mediante	   electrodiálisis	   con	   membranas	   de	   intercambio	   iónico,	   en	   esta	   Tesis	  
Doctoral	  se	  da	  un	  paso	  más	  de	  cara	  al	  diseño	  del	  proceso	  a	  través	  de	  la	  descripción	  
del	  modelo	  matemático	  y	  de	   los	  parámetros	  característicos	  capaces	  de	  predecir	  el	  
comportamiento	   experimental	   del	   sistema.	   En	   el	   apartado	   4.3.1	   se	   realiza	   la	  
caracterización	  del	  transporte	  de	  materia	  en	  el	  proceso	  de	  electrodiálisis	  a	  través	  de	  
membranas	   de	   intercambio	   iónico	   y	   se	   lleva	   a	   cabo	   el	   estudio	   del	   modelo	  
matemático	  que	  describe	  el	  proceso	  de	  separación	  de	  HCl	  de	  las	  mezclas	  HCl+ZnCl2.	  
Posteriormente	   en	   los	   apartados	   4.3.2	   y	   4.3.3	   se	   determinan	   los	   parámetros	   de	  
transporte	   del	   HCl	   y	   del	   sistema	   HCl+ZnCl2	   respectivamente	   mediante	   la	  
herramienta	  de	  estimación	  paramétrica	  del	  software	  Aspen	  Custom	  Modeler.	  

Un	  paso	  importante	  en	  el	  avance	  de	  toda	  tecnología	  es	  el	  desarrollo	  de	  un	  modelo	  
matemático	  que	  describa	  el	   transporte	  de	  materia	   bajo	  diferentes	   condiciones	  de	  
operación	  de	  cara	  a	   la	  determinación	  del	  diseño	  óptimo	  del	  proceso.	  El	  transporte	  
iónico	   que	   se	   produce	   a	   través	   de	   un	   proceso	   de	   electro-‐membrana	   depende	  
principalmente	  de	  las	  propiedades	  fisicoquímicas	  de	  las	  membranas	  utilizadas,	  de	  la	  
transferencia	   de	   materia	   dentro	   y	   fuera	   de	   la	   membrana	   y	   de	   las	   condiciones	  
hidrodinámicas	  del	  sistema	  (Rohman	  y	  Aziz,	  2008).	  Por	  otro	  lado,	  la	  transferencia	  de	  
masa	  o	  transporte	  de	  los	  iones	  o	  componentes	  de	  una	  disolución	  en	  un	  proceso	  de	  
separación	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  viene	  determinado	  por	  la	  cinética	  
además	  de	  por	  parámetros	  termodinámicos.	  Los	  parámetros	  cinéticos	  se	  expresan	  a	  
través	  de	  la	  movilidad	  o	  difusividad	  de	  los	  iones	  en	  la	  membrana	  y	  en	  el	  medio.	  Los	  
parámetros	   termodinámicos	   implican	   las	   fuerzas	   de	   conducción	   que	   se	   deben	  
aplicar	  para	  superar	  la	  fricción	  de	  un	  componente	  mientras	  se	  mueve	  a	  través	  de	  la	  
disolución	   o	   de	   la	   membrana	   y	   se	   caracterizan	   por	   las	   funciones	   de	   estado	  
termodinámicas	  como	  la	  energía	  libre	  de	  Gibbs	  (Strathmann,	  2004a,	  b).	  

La	   modelización	   de	   los	   procesos	   de	   ED	   ha	   sido	   ampliamente	   estudiada	   en	   los	  
últimos	  años	  (Wesselingh	  et	  al.,	  1995;	  Shaposhnik	  et	  al.,	  1997;	  Larchet	  et	  al.,	  2004;	  
Fidaleo	  y	  Moresi,	  2005;	  Firdaous	  et	  al.,	  2005;	  Ortiz,	  J.M.	  et	  al.,	  2005;	  Lee	  et	  al.,	  2006;	  
Berezina	   et	   al.,	   2008;	   Rohman	   y	   Aziz,	   2008;	   Dlugolecki,	   2009;	   Gaou	   et	   al.,	   2009;	  
Tanaka,	  2011;	  Tanaka	  et	  al.,	  2012).	  En	   la	  Figura	  4.16	  se	  muestra	   la	  clasificación	  de	  
los	   diferentes	   modelos	   matemáticos	   utilizados	   en	   la	   bibliografía	   para	   describir	   el	  
transporte	  iónico	  en	  electrodiálisis.	  
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Figura	  4.16.	  Clasificación	  de	  los	  diferentes	  modelos	  matemáticos	  utilizados	  para	  describir	  el	  transporte	  iónico	  en	  electrodiálisis.	  	  
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Como	  se	  muestra	  en	   la	  Figura	  4.16	   los	  modelos	  matemáticos	  más	  empleados	  para	  
describir	  el	  transporte	  de	  materia	  de	  los	  iones	  en	  electrodiálisis	  pueden	  clasificarse,	  
atendiendo	  al	  lugar	  donde	  se	  realiza	  el	  transporte	  en:	  
	  
1) Modelos	  de	  transporte	  en	   la	  membrana	  (modelos	  microscópicos):	  Se	  centran	  en	  

estudiar	  el	   transporte	  de	   iones	  en	  el	   interior	  de	   las	  membranas	  de	   intercambio	  
iónico.	  Dentro	  de	  estos	  modelos	   se	  pueden	  encontrar	  dos	  enfoques	  diferentes,	  
aquellos	   que	   no	   tienen	   en	   cuenta	   la	   estructura	   de	   la	   membrana	   como	   los	  
basados	   en	   la	   termodinámica	   de	   los	   procesos	   irreversibles	   (TI),	   y	   aquellos	   que	  
tienen	   en	   cuenta	   la	   estructura	   de	   la	   membrana	   denominados	   modelos	   de	  
estructura	  cinética	  o	  modelos	  cinéticos.	  

	  
2) Modelos	  de	  tres	  capas	  (modelos	  microscópicos):	  Consideran	  que	  el	  sistema	  está	  

formado	  por	  tres	  capas	  y	  por	  tanto	  se	  centran	  en	  estudiar	  además	  del	  transporte	  
a	  través	  de	  la	  membrana,	  el	  transporte	  de	  iones	  y	  de	  agua	  en	  las	  dos	  capas	  límite	  
adyacentes	  a	  las	  membranas.	  

	  
3) Modelos	   Fluidodinámicos	   (modelos	   macroscópicos):	   Se	   centran	   en	   estudiar	   el	  

flujo	  hidráulico	  de	   los	   iones	   y	   agua	  en	  una	   celda	  de	  ED	  en	  dos	   (2D)	   y	   tres	   (3D)	  
dimensiones	  considerando	  transporte	  difusional	  y	  convectivo.	  Proporcionan	  una	  
representación	  más	  realista	  del	  sistema.	  Debido	  a	   la	  extremada	  complejidad	  de	  
los	   procesos	   que	   plantean	   estos	   modelos,	   su	   resolución	   numérica	   presenta	  
elevada	   dificultad	   por	   lo	   que	   no	   suelen	   ser	   utilizados	   para	   llevar	   a	   cabo	   la	  
descripción	  del	  transporte	  de	  materia	  en	  electrodiálisis.	  	  

	  
Modelos	  de	  transporte	  en	  la	  membrana	  
	  
Modelos	  basados	  en	  la	  termodinámica	  irreversible	  
	  
La	  aproximación	  de	  la	  teoría	  de	  la	  TI	  es	  efectiva	  para	  describir	  el	  transporte	  de	  los	  
iones	   y	  de	  agua	  a	   través	  de	   las	  membranas	   tratando	  a	  éstas	   como	  “cajas	  negras”	  
por	   lo	  que	   su	  estructura	  no	   se	   tiene	  en	   cuenta	   cuando	   se	  pretende	  modelizar	   los	  
procesos	   de	   ED	   siguiendo	   esta	   aproximación.	   En	   los	   modelos	   basados	   en	   la	   TI	  
aplicados	   a	   procesos	   con	   membranas	   se	   combinan	   las	   fuerzas	   conductoras	   del	  
proceso	   con	   los	   flujos	   de	   permeación	   a	   través	   de	   las	   membranas	   empleando	   la	  
función	   termodinámica	   de	   disipación,	   que	   implica	   el	   incremento	   de	   entropía	   del	  
proceso	   como	   consecuencia	   de	   la	   espontaneidad	   típica	   de	   los	   procesos	   de	  
membrana	  considerados	  procesos	   irreversibles.	  En	  este	  sentido	   la	  TI	   representa	   la	  
herramienta	  matemática	  más	  sencilla	  para	  relacionar	  el	  flujo	  de	  especies	  a	  través	  de	  
las	  membranas	   con	   la	   concentración	  de	  estas	  especies	  en	   la	   interfase	  membrana-‐
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disolución	  y	   con	   la	   fuerza	  externa	   impulsora	  del	  proceso	   (corriente	  eléctrica	  en	  el	  
caso	  de	  la	  ED).	  
	  
Dentro	  de	  los	  modelos	  de	  la	  termodinámica	  irreversible	  destacan	  los	  que	  emplean	  
la	   ecuación	   de	   Maxwell-‐Stefan	   (MS)	   y	   su	   ecuación	   simplificada,	   la	   ecuación	   de	  
Nernst-‐Planck	  (NP),	  la	  ecuación	  de	  Nernst-‐Einstein	  (NE)	  y	  los	  modelos	  que	  emplean	  
la	   ecuación	   de	   Kedem-‐Katchalsky	   (KK).	   La	   ecuación	   de	   Maxwell-‐Stefan	   (MS)	   se	  
encuentra	   implementada	   dentro	   de	   los	  modelos	   de	   la	   termodinámica	   irreversible	  
para	  sistemas	  multicomponentes	  que	  requieren	  el	  conocimiento	  del	  coeficiente	  de	  
difusividad	   o	   de	   fricción	   para	   cada	   par	   de	   componentes	   de	   la	   mezcla	   objeto	   de	  
estudio	   como	   si	   fuesen	   coeficientes	   de	   transporte.	   La	   fuerza	   conductora	   de	   la	  
ecuación	   de	   MS	   está	   en	   función	   del	   gradiente	   de	   potencial	   de	   electricidad,	  
actividad,	   presión,	   etc	   (Wesselingh	   et	   al.,	   1995).	   El	   modelado	   de	   electrodiálisis	  
aplicando	   la	   ecuación	   de	   MS	   se	   ha	   empleado	   para	   la	   descripción	   de	   diversos	  
sistemas,	   tales	   como	  HCl+NaCl,	   aminoácidos	   glicina+ácido	   y	   ácido	   aspártico+ácido	  
glutámico	  (Kraaijeveld	  et	  al.,	  1995),	  o	  para	  el	  cálculo	  de	  coeficientes	  de	  difusión	  de	  
sistemas	   compuestos	   por	   pares	   de	   iones	   como	   cloruro/bromuro	   y	   cloruro/sulfato	  
(Heintz	  et	  al.,	  1997).	  	  
	  
En	   relación	   a	   la	   ecuación	   de	   Nernst-‐Planck	   (NP),	   muy	   utilizada	   en	   las	   últimas	  
décadas,	   constituye	   una	   visión	   simplificada	   de	   la	   ecuación	   de	   MS	   y	   proporciona	  
unas	  expresiones	  matemáticas	  prácticas	  y	   fáciles	  de	  utilizar	  en	  el	  modelado	  de	   las	  
membranas	  de	   intercambio	   iónico.	   La	  ecuación	  de	  NP	   contiene	   tres	   términos	  que	  
reflejan	  la	  contribución	  de	  la	  difusión,	  la	  electro-‐migración	  en	  el	  transporte	  iónico	  y	  
la	  convección.	  Esta	  ecuación	  suele	  combinarse	  con	  otras	  expresiones	  que	  describen	  
las	  condiciones	  hidrodinámicas	  y	  el	  transporte	  de	  los	  iones	  en	  las	  capas	  límites	  y	  en	  
el	   seno	   de	   las	   disoluciones,	   proporcionando	   de	   esta	   manera	   la	   descripción	   del	  
proceso	  global	  en	  una	  celda	  de	  ED.	  Si	  se	  tiene	  en	  cuenta	  el	  transporte	  convectivo,	  la	  
ecuación	  de	  NP	  extendida	   incluye	   la	   velocidad	  de	   la	   disolución.	   En	   la	   Tabla	  4.9	   se	  
muestra	   una	   descripción	   de	   procesos	   recogidos	   en	   la	   literatura	   que	   aplican	   la	  
tecnología	  de	  electrodiálisis	   con	  membranas	  de	   intercambio	   iónico	   y	  describen	   su	  
comportamiento	  empleando	  la	  ecuación	  de	  NP.	  	  
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Tabla	  4.9.	  Procesos	  recogidos	  en	  la	  literatura	  que	  aplican	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  y	  describen	  su	  
comportamiento	  empleando	  la	  ecuación	  de	  NP.	  

Autor	   Aplicación	   Membranas	   Modelo	  

Huang	  y	  	  Juang,	  
1986	  

Recuperación	  de	  H2SO4	  de	  una	  
mezcla	  que	  contiene	  
H2SO4+glucosa+xilosa	  

Selemion	  CMV	  y	  AMV	  
(Asahi	  Glass)	  

Ecuación	  de	  Nersnt	  Planck	  1D.	  Ecuación	  de	  
continuidad.	  Coeficiente	  de	  difusión	  iónico:	  
ecuación	  de	  Nernst	  Einstein.	  

Taky	  et	  al.,	  1996	  
Mezclas	  ZnSO4,	  CaCl2,	  MgCl2;	  
ZnSO4+H2SO4;	  CaCl2+HCl;	  

MgCl2+HCl	  

Selemion	  CMV	  
(Asahi	  Glass)	  

Ara	  (Solvay	  Co.)	  
Ecuación	  de	  Nersnt	  Planck+Poisson	  (NPP).	  

Mazrou	  et	  al.,	  
1997	  

Generación	  de	  NaOH	  y	  HCl	  de	  
NaCl	  

Neosepta	  ACM	  
(Tokuyama	  Soda	  Co.,	  Ltd.)	  
Morgane	  ARA	  (Solvay	  S.A)	  

Nernst	  Planck	  (Transporte	  a	  través	  de	  la	  membrana)	  
Coeficiente	  de	  difusión	  iónico:	  ecuación	  de	  Nernst	  
Einstein.	  

	  
Moon	  et	  al.,	  

2004	  
Modelado	  del	  transporte	  de	  

KCl	  
Neosepta	  AM-‐I	  
Neosepta	  CM-‐I	  

Nernst	  Planck	  1D.	  
Nernst	  Planck	  2D	  (Velocidad	  superficial	  en	  las	  capas	  
límite	  y	  transporte	  a	  través	  de	  la	  membrana	  y	  las	  
fases	  diluidas	  y	  concentradas).	  

Koter,	  2008	   Separación	  de	  H2SO4	  y	  CH3COOH	  
Neosepta	  CMX	  y	  Neosepta	  ACM	  
(Tokuyama	  Soda	  Co.,	  Ltd.)	  

Nernst	  Planck	  extendido+equilibrio	  de	  Donnan:	  
Coeficiente	  de	  difusión	  iónico:	  ecuación	  de	  Nernst	  
Einstein.	  Considera	  Polarización.	  

Koter	  y	  Kultys,	  
2008	   Transporte	  de	  H2SO4	  

Neosepta	  ACM	  
(Tokuyama	  Soda	  Co.,	  Ltd.)	  
Selemion	  AAV	  (Asahi	  Glass)	  

Nernst	  Planck	  extendido+equilibrio	  de	  Donnan	  
(polarización+parámetros	  de	  la	  membrana.	  

Danielson	  et	  al.,	  
2009	  

Modelo	  de	  la	  disociación	  del	  
agua	  (NaCl+H2O)	  

Membrana	  aniónica	  no	  comercial	   Ecuación	  de	  Nersnt	  Planck	  1D.	  Modelo	  de	  3	  capas.	  

Filadeo	  y	  
Moresi,	  2010	  

Recuperación	  electrodialítica	  
de	  itaconato	  disódico	  

Selemion	  CMV	  y	  AMV	  
(Asahi	  Glass,	  Japón)	   Nernst	  Planck+condiciones	  hidrodinámicas.	  

Koter	  et	  al.,	  2011	   Estudio	  del	  transporte	  de	  las	  
mezclas	  H2SO4+H3PO4	  

Neosepta	  ACM	  (Tokuyama	  Co)	  
Selemion	  AAV	  (Asahi	  Glass)	  

Nernst	  Planck	  extendido+equilibrio	  de	  Donnan	  
(Capa	  de	  polarización+membrana).	  
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Tabla	  4.9.	  Procesos	  recogidos	  en	  la	  literatura	  que	  aplican	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  y	  describen	  su	  
comportamiento	  empleando	  la	  ecuación	  de	  NP	  (continuación).	  

Autor	   Aplicación	   Membranas	   Modelo	  

Koter	  et	  al.,	  
2012	  

Concentración	  de	  una	  disolución	  
de	  NaOH	  mediante	  

electrodiálisis	  

CEM-‐1	  y	  AEM-‐1	  (FuMA-‐Tech	  GmbH)	  
Nafio	  901	  y	  961	  (Dupont)	  

Nernst	  Planck	  extendido+equilibrio	  de	  Donnan	  	  
(Capas	  de	  polarización+parámetros	  de	  membrana).	  

Dydo,	  2012	  
Mecanismo	  de	  transporte	  del	  

H3BO3	  (ácido	  bórico)	  del	  proceso	  
de	  desalinización	  

AMX	  y	  CMX	  (Neosepta,)	  
AMV	  y	  CMV	  (Selemiom)	  
PC-‐SA	  yPC-‐SK	  (PCA,)	  

AM(H)	  y	  CM(H)	  (Ralex)	  

Nernst	   Planck	   extendido	   (Transporte	   difusivo	   y	  
convectivo).	  	  

	  
Kim	  et	  al.,	  2012	  

Separación	  de	  cationes	  
monovalentes	  ([KCl]0=10mM)	  y	  
divalentes	  ([CaCl2]0=10mM)	  

Selemion	  CMV	  y	  AMV	  
(Asahi	  Glass)	  

Nernst	   Planck	   1D.	  Modelo	   de	   3	   capas.	   Coeficiente	  
de	  difusión	  iónico:	  ecuación	  de	  Nernst	  Einstein.	  
Nernst	  Planck	  2D:	  Balance	  al	  flujo	  de	  agua.	  

Koter	  et	  al.,	  2014	   Modelado	  del	  transporte	  de	  
(MgSO4,	  ZnSO4,	  Na2SO4)	  

Selemion	  AAV	  (Asahi	  Glass)	  
Neosepta	  BP-‐1	  (Tokuyama	  Co)	  

Nernst	   Planck	   extendido+equilibrio	   de	   Donnan.	  
Aplica	  la	  ecuación	  de	  continuidad.	  

Zhang	  et	  al.,	  
2014	  

Modelado	  del	  sistema	  
Na2SO4+H2SO4	  

DF-‐120	  	  
(Shandong	  Tianwei	  Membrane	  

Technology	  Co.	  Ltd.)	  

Nernst	   Planck	   (Disolución	   ideal,	   desprecia	   el	  
transporte	  convectivo	  y	  el	  espesor	  de	  la	  capa	  límite.	  
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Puesto	  que	  en	  el	  modelo	  matemático	  basado	  en	  la	  ecuación	  de	  NP	  no	  se	  consideran	  
las	   interacciones	   ión-‐ion	   ni	   ión-‐disolvente,	   tan	   sólo	   se	   necesita	   un	   coeficiente	   de	  
difusión	  para	  cada	  especie	  iónica	  y	  para	  cada	  fase.	  En	  ocasiones,	  para	  una	  adecuada	  
descripción	   del	   mismo,	   es	   necesario	   incluir	   la	   ecuación	   de	   Nernst-‐Einstein	   (NE)	  
simultáneamente	  con	  la	  de	  NP.	  La	  ecuación	  de	  NE	  relaciona	  la	  conductividad	  molar	  
de	   cada	   ión	   con	   su	   coeficiente	   de	   difusión,	   siendo	   éste,	   a	   su	   vez,	   función	   de	   la	  
movilidad	  del	  ión.	  En	  este	  sentido	  Pourcelly	  et	  al.	  (1996)	  emplearon	  la	  ecuación	  de	  
NE	   para	   el	   cálculo	   de	   los	   coeficientes	   de	   difusión	   de	   los	   iones	   sodio	   y	   calcio	   del	  
sistema	  NaCl+CaCl2	  empleando	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  Nafion.	  	  
	  
Finalmente	   la	   ecuación	   de	   Kedem-‐Katchalsky	   (KK)	   aplica	   un	   tratamiento	  
termodinámico	  para	  el	  cáculo	  de	  la	  permeabilidad	  de	  la	  membrana	  considerando	  a	  
ésta	  como	  una	  región	  de	  transición	  entre	  dos	  compartimentos	  homogéneos.	  En	  este	  
caso,	   se	   asume	   que	   el	   flujo	   de	   iones	   a	   través	   de	   la	  membrana	   viene	  dado	  por	   la	  
diferencia	  de	  concentración	  y	  de	  presión	  entre	  los	  compartimentos.	  Las	  ecuaciones	  
que	   describen	   el	   transporte	   de	   los	   electrolitos	   a	   través	   de	   las	   membranas	   se	  
denominan	   fenomenológicas	   y	   constan	  de	  un	  conjunto	  de	   coeficientes	  que,	  en	   su	  
mayoría,	  deben	  ser	  calculados	  experimentalmente	  (Kedem	  y	  katchalsky,	  1963).	  	  
	  
En	   términos	   generales	   la	   mayoría	   de	   los	   trabajos	   encontrados	   en	   la	   bibliografía	  
implementan	   la	   ecuación	   de	   NP,	   dado	   que	   es	   relativamente	   fácil	   de	   acoplar	   con	  
otras	   que	   describen	   condiciones	   hidrodinámicas	   y	   transporte	   de	   iones	   en	   la	  
disolución,	   reacciones	   químicas	   en	   la	   disolución	   y	   en	   la	   membrana,	   análisis	   del	  
transporte	  en	  la	  capa	  límite,	  etc.	  Por	  otro	   lado,	  aunque	  las	  ecuaciones	  de	  KK	  y	  MS	  
no	   presentan	   restricciones	   no	   suelen	   ser	   empleadas	   debido	   al	   gran	   número	   de	  
coeficientes	   que	   dependen	   fuertemente	  de	   la	   concentración	   de	   soluto	   y	   que	   son	  
necesarios	  conocer	  para	  la	  descripción	  global	  del	  proceso.	  
	  
Modelos	  cinéticos	  
	  
A	  diferencia	  de	  los	  modelos	  explicados	  anteriormente,	  en	  los	  denominados	  modelos	  
cinéticos	   (o	   modelos	   cinéticos	   basados	   en	   la	   estructura)	   se	   tiene	   en	   cuenta	   la	  
estructura	   de	   la	  membrana	   para	   describir	   el	   transporte	   de	  materia	   en	   su	   interior	  
relacionando	  la	  estructura	  y	  parámetros	  locales	  fisico-‐químicos	  con	  las	  propiedades	  
globales	  fisico-‐químicas	  de	  la	  membrana.	  	  
	  
Se	   sabe	   que	   las	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   no	   presentan	   una	   estructura	  
uniforme;	  esta	  no	  uniformidad	  provoca	  variaciones	  en	  muchas	  de	   las	  propiedades	  
físico-‐químicas	   de	   los	   sistemas	   de	   intercambio	   iónico	   y	   en	   sus	   características	  
operacionales.	   Dependiendo	   del	   grado	   de	   no	   uniformidad	   considerado	   se	  
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distinguen	   tres	   subtipos	   de	   modelos	   matemáticos	   cinéticos	   empleados	   	   para	  
describir	   el	   transporte	   en	   procesos	   de	   electrodiálisis	   con	   membranas	   de	  
intercambio	  iónico:	  i)	  modelos	  de	  membrana	  homogénea	  ii)	  modelos	  de	  membrana	  
no	  homogénea	  a	  escala	  submicroscópica	  iii)	  modelos	  de	  membrana	  no	  homogénea	  
a	  escala	  de	  microfase.	  	  
	  
i) Las	  teorías	  clásicas	  consideran	  la	  membrana	  como	  una	  fase	  homogénea	  formada	  

por	  cadenas	  de	  polímero,	  iones	  fijos	  y	  móviles,	  y	  agua.	  Estos	  modelos	  se	  basan	  en	  
las	  ecuaciones	  de	  la	  TI.	  El	  modelo	  de	  gel	  clásico	  es	  el	  modelo	  más	  simple	  ya	  que	  
asume	   como	   homogénea	   la	   estructura	   de	   la	   membrana.	   La	   condición	   de	  
electroneutralidad	  entre	  el	  número	  de	   iones	  en	   la	  disolución	  y	  en	   la	  membrana	  
se	   describe	   a	   través	   de	   la	   ecuación	   de	   Donnan,	   ecuación	   independiente	   de	   la	  
capacidad	   de	   intercambio	   de	   la	   membrana	   y	   de	   los	   coeficientes	   de	   actividad	  
medios	   (Lakshminarayanaih,	   1969).	   Autores	   como	  Higa	   y	   Kira	   (1994)	  proponen	  
un	  modelo	   de	  membrana	  homogénea	  para	   los	   sistemas	  KCl,	   LiCl,	   CaCl2	   y	   LaCl3,	  
basado	  en	  la	  ecuación	  de	  NP	  teniendo	  en	  cuenta	  la	  tortuosidad	  de	  la	  membrana	  
(no	   comercial).	   Wesselingh	   et	   al.,	   1995	   implementan	   la	   ecuación	   de	   MS	  
corrigiéndola	  también	  con	  el	  factor	  de	  tortuosidad	  para	  cuantificar	  el	  número	  de	  
transporte	  de	  los	  iones	  en	  el	  interior	  de	  las	  membranas	  en	  los	  sistemas	  NaCl+HCl	  
y	   aminoácidos	   glicina+ácido,	   ácido	   aspártico+ácido	   glutámico.	   Este	   enfoque	   de	  
membrana	   homogénea	   es	   bastante	   general.	   Sin	   embargo,	   los	   coeficientes	  
fenomenológicos	  dependientes	  de	  la	  concentración	  son	  muy	  difíciles	  de	  predecir	  
a	  priori.	  
	  

ii) La	  segunda	  clase	  de	  modelos	  trata	  con	  membranas	  de	  estructura	  no	  homogénea	  
a	   escala	   submicroscópica.	   Selvey	   y	   Reiss	   (1985)	  modelan	  el	   transporte	   iónico	   a	  
través	  de	  membranas	  casi	  homogéneas,	  tipo	  Nafion	  (casa	  comercial),	  en	  las	  que	  
las	   causas	   de	   no	   uniformidad	   son	   atribuidas	   a	   una	   distribución	   no	   lineal	   de	   la	  
carga	  fija,	  lo	  que	  influye	  en	  la	  descripción	  de	  las	  ecuaciones	  de	  flujo	  de	  transporte	  
de	   los	   iones	  dado	  que	  no	  se	  puede	  asumir	   la	  electroneutralidad	  del	  sistema.	  En	  
este	   trabajo	   se	   hace	   uso	   de	   las	   ecuaciónes	   de	   NP	   y	   Poisson	   y	   de	   la	   teoría	  
perturbacional,	  considerando	  pequeñas	  fluctuaciones	  en	  la	  densidad	  de	  carga	  fija	  
para	  obtener	  las	  disoluciones	  analíticas	  de	  las	  ecuaciones	  de	  perturbación.	  Hsu	  y	  
Gierke	   (1983)	   en	   el	   sistema	   cloro	   álcali,	   asemejan	   las	  membranas	   perfluoradas	  
Nafion	  a	  un	  conjunto	  de	  redes	  y	  canales	  describiendo	  el	  movimiento	  de	  los	  iones	  
en	   su	   interior	   como	   un	   movimiento	   por	   percolación.	   Esta	   aproximación	  
submicroscópica	  permite	  explicar	  el	  fenómeno	  de	  selectividad	  de	  las	  membranas	  
de	  intercambio	  iónico.	  Sin	  embargo,	  no	  tiene	  en	  cuenta	  la	  estructura	  y	  diversidad	  
de	  fases	  dentro	  de	  la	  membrana,	  por	  lo	  que	  el	  modelo	  dar	  lugar	  a	  imprecisiones.	  
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iii) El	  tercer	  tipo	  de	  modelos	  estudia	  la	  no	  homogeneidad	  de	  las	  membranas	  a	  escala	  
de	  microfase.	  En	  este	  caso,	  las	  membranas	  son	  tratadas	  como	  sistemas	  de	  dos	  o	  
más	   fases	   y	   se	   considera	   que	   la	   conductividad	   depende	   de	   las	   propiedades	   de	  
cada	   fase.	   Zabolotsky	   y	   Nikonenko	   (1993)	   proponen	   un	  modelo	   de	  membrana	  
microheterogénea	  describiéndola	  como	  un	  sistema	  bifase:	  una	   fase	  gel,	   tratada	  
como	   una	   fase	   uniforme	   y	   granulada	   de	   iones	   fijos	   y	   móviles	   con	   la	   matriz	  
polimérica	   incluida	   y	   una	   fase	   de	   disolución	   electroneutra,	   constituida	   por	   el	  
interior	   de	   los	   poros,	   los	   canales	   y	   las	   cavidades.	   Emplean	   la	   expresión	   de	   NP	  
para	   cada	   fase.	   La	   conductividad	   de	   la	   disolución	   en	   la	   membrana	   se	   calcula	  
como	   una	   función	   dependiente	   de	   la	   fase.	   El	   modelo	   se	   aplica	   a	   estudios	  
realizados	   con	   membranas	   homogéneas	   perfluoradas	   (MF-‐4SC),	   heterogéneas	  
(MA-‐41	   y	   MC-‐40)	   y	   homogénas	   de	   poliestireno	   (MA-‐100	   y	   MC-‐100)	   para	   el	  
sistema	   NaCl.	   Tugas	   et	   al.	   (1993)	   formulan	   un	   modelo	   de	   membrana	   de	   tres	  
fases;	  una	  fase	  polimérica,	  una	  fase	  intersticial	  y	  una	  fase	  funcionalizada	  (donde	  
se	   realiza	  el	   intercambio).	   El	  modelo	   incorpora	   las	  pérdidas	  de	   co-‐iones	  para	  el	  
sistema	  HCl+NaCl	   y	   las	  membranas	   comerciales	  AAV	  Selemion	   (Asahi	  Glass	  Co.,	  
Ltd),	  ACM	  Neosepta	  (Tokuyama	  Soda	  Co.,	  Ltd)	  y	  ARA	  (Morgane).	  El	  coeficiente	  de	  
conductividad	  molar	  para	  los	  diferentes	  iones	  se	  calcula	  mediante	  la	  relación	  de	  
NE.	   Aplicando	   este	   modelo	   aproximado	   pueden	   calcularse	   los	   coeficientes	   de	  
transporte	  en	  una	  fase	  heterogénea.	  	  
	  

Todos	   los	   modelos	   de	   estructura	   cinética	   propuestos	   han	   sido	   empleados	   para	  
rangos	  muy	  pequeños	  de	  concentración	  (alimentación	  diluida)	  y	  su	  implementación	  
es	   realmente	   complicada.	   La	   ventaja	   que	   presentan	   frente	   a	   la	   aproximación	  que	  
emplea	  la	  termodinámica	  de	  los	  procesos	  irreversibles	  es	  el	  cálculo	  más	  preciso	  de	  
los	  coeficientes	  de	  transporte	  en	  el	  interior	  de	  la	  membrana.	  Sin	  embargo,	  la	  tarea	  
de	  modelado	  y	  de	  medición	  de	  los	  coeficientes	  de	  estructura	  locales	  para	  validar	  los	  
modelos	  es	  de	  elevada	  dificultad.	  
	  
Modelo	  de	  tres	  capas	  
	  
El	   modelo	   de	   tres	   capas	   tiene	   en	   cuenta,	   además	   del	   transporte	   a	   través	   de	   las	  
membranas,	  el	  transporte	  de	  los	  iones	  y	  de	  agua	  en	  las	  dos	  capas	  límites	  adyacentes	  
a	   las	  membranas.	   Se	   sabe	   que	   variaciones	   de	   las	   concentraciones	   en	   la	   interfase	  
membrana-‐disolución	  provocan	  variaciones	  en	  los	  flujos	  a	  través	  de	  las	  membranas.	  
Por	   tanto,	   resulta	   interesante	   considerar	   el	   efecto	   de	   la	   polarización	   de	   la	  
concentración,	  el	  de	  la	  disociación	  del	  agua	  y	  el	  de	  la	  intensidad	  de	  corriente	  límite	  
puesto	   que	   estos	   fenómenos	   influyen	   en	   el	   valor	   de	   las	   concentraciones	   en	   la	  
superficie	   de	   las	  membranas	   y,	   por	   consiguiente,	   influyen	   en	   el	   transporte	   de	   los	  
iones	  y	  del	  agua	  a	  lo	  largo	  de	  toda	  la	  celda	  (Manzanares	  et	  al.,	  1993).	  Autores	  como	  
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Tanaka	   (2003)	   presentan	   un	   modelo	   en	   el	   que	   se	   considera	   el	   efecto	   de	   la	  
intensidad	   de	   corriente	   límite	   para	   una	   disolución	   de	   NaCl	   y	   las	   membranas	  
comerciales	  Aciplex	  K-‐172	  (Asahi	  Chemical	  Co.,	  Ltd).	  Asumiendo	  que	  las	  membranas	  
son	  homogéneas	  y	  haciendo	  uso	  de	  la	  ecuación	  extendida	  de	  NP,	  el	  modelo	  permite	  
calcular	   el	   espesor	   de	   las	   capas	   límite,	   así	   como	   el	   perfil	   de	   concentraciones	   y	   el	  
flujo	  de	   iones	  en	  estas	  regiones.	  En	  otro	  trabajo,	  Tanaka	  (2002)	  propone	  el	  mismo	  
modelo	   aplicado	   al	   estudio	   de	   la	   disociación	   del	   agua	   como	   consecuencia	   de	  
trabajar	   con	   densidades	   de	   corriente	   superiores	   al	   límite,	   lo	   que	   da	   lugar	   a	   la	  
formación	  de	  una	  capa	  adicional	  entre	   la	  membrana	  y	   la	  capa	   límite	  contigua	  a	   la	  
disolución.	   Para	   el	   estudio	   emplea	   las	   membranas	   comerciales	   aniónicas	   y	  
catiónicas	  Aciplex-‐102.	  
	  
Zabolotsky	   et	   al.	   (2002)	   proponen	   un	   modelo	   matemático	   que	   describe	   el	  
transporte	   electro-‐convectivo	   basándose	   en	   la	   ecuación	   de	   NP	   y	   Poisson	   en	   un	  
sistema	  de	  3	  capas,	  la	  membrana	  y	  dos	  capas	  difusionales.	  En	  el	  estudio	  emplearon	  
la	   membrana	   de	   intercambio	   catiónico	   Russian	   MK-‐40	   con	   el	   electrolito	   tipo	  
CaCl2+NaCl.	   Por	   otro	   lado,	   Nikonenko	   et	   al.	   (2003)	   describen	   un	   modelo	   de	   tres	  
fases	   empleando	   la	   ecuación	   de	   Nernst-‐Plank	   para	   el	   sistema	   NaHCO3/H2CO3	   y	  
membranas	  de	  intercambio	  aniónico	  teniendo	  en	  cuenta	  la	  exclusión	  de	  Donnan	  de	  
los	  protones.	  En	  el	  modelo	  se	  consideran	  las	  reacciones	  químicas	  de	  hidrólisis	  en	  la	  
capa	  difusional	  externa	  y	  la	  disolución	  interna	  del	  poro.	  
	  
En	   términos	   generales	   el	   modelo	   de	   tres	   capas	   se	   ha	   empleado	   en	   numerosos	  
trabajos	  recogidos	  en	  la	  bibliografía	  (Manzanares	  et	  al.,	  1993;	  Tanaka,	  2003;	  Tanaka,	  
2002;	   Zabolotsky	   et	   al.,	   2002;	   Nikonenko	   et	   al.,	   2003)	   asumiendo	   siempre	  
homogeneidad	  en	  la	  estructura	  de	  las	  membranas.	  Los	  estudios	  encontrados	  en	  los	  
que	  se	  combina	  el	  modelo	  de	  tres	  capas	  con	  el	  empleo	  de	  membranas	  de	  estructura	  
heterogénea,	   dada	   la	   complejidad	   del	  modelo	   resultante	   y	   con	   ello	   los	   cálculos	   a	  
realizar	  y	  datos	  necesarios	  de	  partida	  para	  su	  implementación,	  son	  menores.	  	  
	  
Modelos	  Fluidodinámicos	  
	  
Estos	   modelos	   macroscópicos	   consideran	   el	   transporte	   por	   convección	   y	   por	  
difusión,	  en	  2	  dimensiones	  (2D)	  y	  en	  3	  dimensiones	  (3D),	  en	  la	  disolución	  que	  circula	  
entre	   las	   membranas	   que	   separan	   el	   compartimento	   diluido	   y	   el	   compartimento	  
concentrado.	   El	   modelo	   convección-‐difusión	   permite	   determinar	   las	   curvas	  
corriente-‐voltaje	  para	  un	  par	  de	  celdas	  en	  un	  proceso	  de	  ED,	   la	  distribución	  de	   las	  
concentraciones	   y	   el	   potencial	   en	   los	   compartimentos	   diluido	   y	   concentrado	   así	  
como	   la	   distribución	   longitudinal	   de	   la	   densidad	   de	   corriente,	   la	   velocidad	   y	   la	  
presión.	  	  
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En	  este	  sentido	  Shaposhnik	  et	  al.	  (1997)	  propone	  un	  modelo	  en	  2D	  en	  la	  celda	  de	  ED	  
despreciando	   la	  estructura	  de	   la	  membrana	  y	   considerando	   flujo	   laminar.	   El	  perfil	  
de	   velocidad	   obtenido,	   de	   acuerdo	   con	   la	   ecuación	   de	   Navier-‐Stokes,	   permite	  
obtener	  perfiles	  de	   concentración	  y	  densidad	  de	   corriente	  en	   los	   compartimentos	  
de	  alimentación	  y	  permeado	  y	  el	  espesor	  de	  la	  capa	  límite.	  El	  estudio	  se	  ha	  llevado	  a	  
cabo	   para	   disoluciones	   de	   NaCl,	   CH3COONa	   y	   HCl	   y	   membranas	   de	   intercambio	  
iónico	  MC-‐40.	  Tanaka	  (2004a),	  presenta	  también	  un	  modelo	  en	  2D	  el	  cual	  tiene	  en	  
cuenta	  la	  no	  uniformidad	  de	  la	  velocidad	  de	  la	  disolución	  y	  la	  densidad	  de	  corriente	  
debida	   a	   la	   distribución	  de	   la	   presión	  en	  una	   celda	  de	   ED.	   El	  modelo	   incorpora	   la	  
ecuación	  de	  KK	  para	  contabilizar	  el	  transporte	  de	  iones	  a	  través	  de	  una	  membrana	  
homogénea	  y	  la	  ecuación	  de	  Fanning	  para	  el	  cálculo	  del	  coeficiente	  de	  fricción.	  Los	  
cambios	  de	  presión,	  velocidad	  y	  fricción	  vienen	  dados	  por	  el	  teorema	  de	  Bernoulli.	  
El	   estudio	   se	   ha	   realizado	   en	   una	   celda	   de	   ED	   partiendo	   de	   agua	   de	   mar	   y	  
empleando	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   Aciplex	   CK-‐2	   y	   CA-‐3	   obteniéndose	  
datos	   de	   coeficientes	   de	   fricción,	   coeficiente	   de	   distribución	   de	   la	   velocidad	   de	  
disolución	   y	   densidad	   de	   corriente.	   En	   otros	   trabajos,	   Pérez-‐Herranz	   et	   al.	   (1999)	  
proponen	   un	  modelo	   también	   de	   2D,	   pero	   con	   la	   condición	   de	   flujo	   pulsante.	   El	  
modelo	  presenta	  el	  efecto	  de	  la	  frecuencia	  de	  pulsación,	  la	  amplitud	  de	  la	  pulsación	  
y	   la	   velocidad	   del	   fluido.	   La	   transferencia	   de	   masa	   a	   través	   de	   la	   membrana	   se	  
calcula	   numéricamente	   para	   diferentes	   parámetros	   de	   pulsación	   (frecuencia,	  
amplitud	  y	  velocidad	  del	  fluido)	  resolviendo	  la	  ecuación	  del	  balance	  de	  masa.	  Como	  
consecuencia	   de	   la	   pulsación	   mejora	   la	   transferencia	   de	   masa	   a	   través	   de	   una	  
membrana	  de	  intercambio	  iónico	  debido	  a	  la	  renovación	  periódica	  del	  líquido	  en	  la	  
pared	  de	  la	  capa	  límite.	  
	  
Finalmente	  en	  relación	  a	  los	  modelos	  fluidodinámicos	  en	  tres	  dimensiones	  destaca	  
el	  trabajo	  realizado	  por	  Tanaka	  (2004b)	  quien	  desarrolló	  un	  modelo	  de	  convección-‐
difusión	  en	  3D	  acoplando	  el	   transporte	  de	  masa	  descrito	  mediante	   la	  ecuación	  de	  
NP	   con	   los	   fenómenos	   naturales	   de	   convección	   en	   la	   capa	   límite	   empleando	   la	  
ecuación	  de	  continuidad	  para	  describir	  la	  polarización	  en	  una	  celda	  de	  desalación	  de	  
ED	  empleando	  las	  membranas	  comerciales	  Aciplex	  K-‐172	  y	  A-‐172.	  El	  flujo	  iónico	  en	  
la	   capa	   límite	   se	   divide	   en	   los	   flujos	   de	   difusión,	   migración	   y	   convección	   y	   la	  
velocidad	  de	   la	  disolución	  en	   la	   capa	   límite	  en	   las	  velocidades	  de	  electro-‐ósmosis,	  
concentración-‐ósmosis	   y	   convección	   natural.	   El	   modelo	   convección-‐difusión	   por	  
tanto	  acopla	  el	  sistema	  hidrodinámico	  con	  la	  membrana	  y	  el	  modelo	  de	  3	  capas.	  	  
	  
Como	   se	   deriva	   de	   los	   tipos	   de	   modelos	   matemáticos	   capaces	   de	   interpretar	   un	  
proceso	  de	   ED	   con	  membranas	   de	   intercambio	   iónico	   la	   aplicación	  de	   uno	  u	   otro	  
depende	   del	   conocimiento	   del	   sistema	   que	   se	   tiene	   en	   relación	   por	   ejemplo	   a	   la	  
estructura	  de	  la	  membrana,	  coeficientes	  fenomenológicos,	  etc.,	  así	  como	  del	  grado	  
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de	  descripción	  que	  se	  quiera	  dar	  al	  mismo,	  microscópico	  o	  macroscópico.	  A	  pesar	  
de	   estas	   consideraciones	   cabe	   destacar	   que	   la	   mayor	   parte	   de	   los	   trabajos	  
encontrados	   en	   la	   bibliografía	   emplean	   la	   ecuación	   de	   NP	   ya	   que	   es	   capaz	   de	  
describir	  el	  transporte	  en	  un	  proceso	  de	  ED	  acoplándose	  a	  otro	  tipo	  de	  ecuaciones,	  
por	  ejemplo	  fluidodinámicas,	  cuando	  el	  proceso	  así	  lo	  requiere.	  	  

En	  relación	  al	  sistema	  objeto	  de	  estudio	  de	  esta	  Tesis	  Doctoral,	  en	  la	  actualidad	  no	  
se	   ha	   desarrollado	   un	   modelo	   riguroso	   capaz	   de	   predecir	   el	   transporte	   de	   ácido	  
clorhídrico	  en	  presencia	  de	  cloruro	  de	  cinc	  a	  través	  de	  membranas	  de	  intercambio	  
iónico	  empleando	  la	  tecnología	  de	  ED.	  En	  este	  sentido,	  esta	  Tesis	  da	  un	  paso	  más	  en	  
el	  diseño	  del	  proceso	  ya	  que	  proporciona	  un	  modelo	  matemático	  capaz	  de	  describir	  
los	  fenómenos	  de	  transporte	  de	  materia	  que	  tienen	  lugar	  en	  el	  sistema	  de	  ED	  donde	  
están	  presentes	  mezclas	  de	  HCl+ZnCl2.	  El	  modelo	  matemático	  propuesto	  se	  basa	  en	  
el	  empleo	  de	  la	  ecuación	  de	  Nernst-‐Planck	  no	  convectiva,	  ya	  que	  la	  ecuación	  a	  pesar	  
de	   ser	   de	   aplicación	   sencilla	   es	   capaz	   de	   proporcionar	   resultados	   fiables	   en	   un	  
amplio	  rango	  de	  variables	  tal	  y	  como	  se	  ha	  determinado	  en	  el	  siguiente	  apartado.	  	  

4.4.1.	  Caracterización	  del	  transporte	  de	  materia	  en	  procesos	  de	  
electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  

Como	  se	  describe	  en	  el	  apartado	  4.4	  y	  se	  recoge	  en	  la	  Tabla	  4.9,	  son	  numerosos	  los	  
estudios	   que	   emplean	   la	   ecuación	   simplificada	   de	   Maxwell-‐Stefan,	   denominada	  
ecuación	  de	  Nernst-‐Planck,	  para	  describir	   la	  separación	  de	  mezclas	  de	  ácidos	  o	  de	  
ácidos	  y	  sales	  cuando	  se	  aplica	  la	  tecnología	  de	  electrodiálisis	  mediante	  membranas	  
de	  intercambio	  iónico.	  La	  ecuación	  de	  MS	  asume	  que	  cuando	  hay	  un	  flujo	  constante	  
del	   componente	   “i”,	   las	   fuerzas	   impulsoras	   que	   actúan	   sobre	   el	   componente	   son	  
iguales	   a	   la	   suma	   de	   las	   fricciones	   entre	   el	   componente	   “i”	   y	   el	   resto	   de	  
componentes	  del	  sistema	  tal	  y	  como	  se	  muestra	  en	  la	  ecuación	  siguiente:	  
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                                                                                            (4.7)	  

	  
	  
	  
Donde	  μi	  (J	  mol-‐1)	  es	  el	  potencial	  químico,	  z	  es	  el	  espesor	  de	  la	  membrana	  (m),	  x	  la	  
fracción	  molar,	  R	  es	  la	  contante	  de	  los	  gases	  (J	  mol-‐1	  k-‐1),	  T	  la	  temperatura	  absoluta	  
(K),	  υ	  es	  la	  velocidad	  lineal	  de	  las	  especies	  (m	  s-‐1)	  y	  Đij  el	  coeficiente	  de	  difusión	  de	  
Maxwell-‐Stefan	   (m2	   s-‐1).	   Los	   subíndices	   i	   y	   j	   se	   refieren	   a	   los	   componentes	  
individuales	   en	  el	   sistema.	   El	   lado	   izquierdo	  de	   la	   ecuación	  es	   la	   fuerza	   impulsora	  
que	   actúa	   sobre	   los	   componentes	   individuales	   de	   un	   sistema	   expresada	   como	   la	  

Fuerza	  
impulsora	  	  

Término	  de	  fricción	  	  
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variación	  de	  potencial	  químico	  con	  el	  espesor	  de	  la	  membrana.	  A	  su	  vez	  el	  potencial	  
se	   puede	   subdividir	   según	   se	   requiera	   en	   términos	   separados,	   por	   gradientes	   de	  
actividad,	  gradientes	  eléctricos,	  gradientes	  de	  presión	  u	  otros	  gradientes,	  tal	  y	  como	  
se	  muestra	  en	  la	  ecuación:	  
	  

                                                                                        −
dµμ!
dz

= −RT
d  ln  (γx)!

dz
− Fz!

dφ
dz

− V!
dp
dz
                                                    (4.8)	  

	  
donde	  γ	  es	  el	  coeficiente	  de	  actividad,	  F	  la	  constante	  de	  Faraday	  (C	  mol-‐1),	  z!	  la	  carga	  
del	   componente	   bajo	   consideración,	  φ 	  el	   potencial	   eléctrico	   (V),	   Vi	   el	   volumen	  
parcial	  molar	  de	  i	  (m3	  mol-‐1)	  y	  p	  es	  la	  presión	  (Pa)	  (Wesselingh	  et	  al.,	  1995).	  
	  
En	   relación	   al	   lado	   derecho	   de	   la	   ecuación	   (4.7),	   éste	   contiene	   términos	   que	  
describen	  la	  fricción	  que	  los	  componentes	  tienen	  que	  superar	  cuando	  se	  desplazan	  
por	  la	  disolución	  y	  a	  través	  de	  las	  membranas	  de	  intercambio	  iónico.	  En	  una	  mezcla	  
ternaria,	  por	  ejemplo,	   la	   fuerza	  de	   fricción	  en	  “1“	  es	   la	  ejercida	  por	  “2”	  y	  por	  “3”,	  
etc.	   La	   fricción,	   por	   tanto	   es	   proporcional	   a	   la	   cantidad	   o	   fracción	  molar	   del	   otro	  
componente	  y	  a	  la	  diferencia	  de	  velocidad	  entre	  “1”	  y	  el	  resto	  de	  las	  especies.	  	  
	  
Considerando	  la	  ecuación	  de	  flujo	  de	  un	  componente	  “i”,	  Ji	  (mol	  m2	  s-‐1),	  	  
	  

J! =    x!υ!C!	   	   	   	   (4.9)	  
	  

Donde	   Ci	   es	   la	   concentración	   del	   componente	   “i”	   (mol	   m-‐3).	   Sustituyendo	   la	  
ecuación	  (4.8)	  en	  la	  ecuación	  (4.7)	  junto	  con	  la	  ecuación	  de	  flujo	  (4.9)	  se	  obtiene	  la	  
ecuación	  (4.10)	  denominada	  ecuación	  de	  Nernst-‐Planck	  (extendida)	  en	  la	  que	  se	  ha	  
despreciado	   el	   efecto	   de	   la	   no	   idealidad	   del	   sistema,	   es	   decir	   el	   coeficiente	   de	  
actividad,	  además	  del	  gradiente	  de	  presión:	  	  
	  

                                                                                                J! = −D!
dC!
dz

− D!
z!FC!
RT

dφ
dz

+ C!υ!                                                                  (4.10)	  

	  
	  
	  
Donde	  Di	  es	   la	  difusividad	  del	   ión	  “i”	  o	  coeficiente	  de	  difusión	  de	  Fick	   (m

2	  s-‐1)	  que	  
engloba	   al	   coeficiente	   de	   difusión	   de	   Maxwell-‐Stefan	   Đij	   y	   a	   los	   coeficientes	  
fenomenológicos	  relativos	  al	  flujo	  y	  a	  la	  fuerza	  conductora	  (Strahmanm,	  2004b).	  El	  
subíndice	  i	  se	  refiere	  a	  un	  componente	  dado	  y	  k	  al	  medio.	  	  
	  
	  

	  	  	  Difusión	  	  	  	  Migración	  	  	  Convección	  
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La	  ecuación	  de	  NP	  considera	   tres	  modos	  de	   transporte	  de	  materia	  a	   través	  de	   las	  
membranas	   de	   intercambio	   iónico,	   difusión,	   migración	   y	   convección.	   La	   difusión	  
iónica	   es	   el	  movimiento	   de	   las	  moléculas	   debido	   a	   la	   diferencia	   de	   concentración	  
que	   se	   establece	   a	   ambos	   lados	   de	   la	   membrana.	   La	   migración	   iónica	   es	   el	  
movimiento	  de	   los	   iones	   que	   se	   produce	  debido	   al	   gradiente	  de	  potencial	   que	   se	  
establece	   a	   ambos	   lados	   de	   la	  membrana	   como	   consecuencia	   de	   la	   aplicación	   de	  
una	  diferencia	  de	  voltaje.	  Finalmente	  el	  mecanismo	  de	  convección	  es	  el	  movimiento	  
de	  la	  masa	  debido	  a	  vibración	  y	  agitación	  o	  a	  gradientes	  de	  temperatura,	  densidad	  o	  
presión.	   Generalmente	   en	   los	   procesos	   de	   membrana,	   como	   la	   electrodiálisis,	   la	  
diferencia	  de	  presión	  a	  través	  de	  la	  membrana	  se	  mantiene	  lo	  más	  baja	  posible	  a	  fin	  
de	  minimizar	   el	   flujo	   viscoso.	   Por	   lo	   tanto,	   la	   contribución	   al	   flujo	   por	   transporte	  
convectivo	  con	  velocidades	  lineales	  de	  circulación	  de	  los	  fluidos	  perpendiculares	  a	  la	  
membrana	   puede	   despreciarse	   resultando	   la	   ecuación	   de	   NP	   expresada	   según	   la	  
ecuación	  (4.11)	  (Strahmanm,	  2004b):	  
	  

                                                                                                          J! = −D!
dC!
dz

− D!
z!FC!
RT

dφ
dz

                                                                              (4.11)	  

	  
Empleando	  como	  base	  del	  transporte	  de	  materia	  la	  ecuación	  de	  NP,	  a	  continuación	  
se	   desarrolla	   el	  modelo	  matemático	   capaz	   de	   describir	   el	   comportamiento	   de	   las	  
diferentes	   especies	   involucradas	   en	   el	   proceso	   de	   separación	   de	   las	   mezclas	  
HCl+ZnCl2	  mediante	  electrodiálisis	  con	  membranas	  de	  intercambio	  iónico	  que	  se	  ha	  
llevado	  a	  cabo	  en	  esta	  Tesis	  Doctoral.	  La	  Figura	  4.17	  muestra	  el	  flujo	  de	  los	  iones	  de	  
interés	   (Cl-‐,	   H+)	   y	   el	   flujo	   de	   los	   iones	   no	   deseados	   (ZnCl!!! ,	   Zn

+2)	   durante	   la	  
realización	  de	  un	  experimento	  de	  ED.	  	  
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Figura	  4.17.	  Representación	  de	  los	  flujos	  de	  difusión	  y	  migración	  en	  la	  celda	  de	  

electrodiálisis	  para	  el	  sistema	  HCl+ZnCl2.	  	  
	  
En	  base	  al	  transporte	  de	  iones	  propuesto	  en	  la	  Figura	  4.17	  el	  desarrollo	  del	  modelo	  
matemático	  se	  ha	  llevado	  a	  cabo	  teniendo	  en	  cuenta	  las	  siguientes	  hipótesis:	  	  
	  
• El	  flujo	  de	  HCl	  se	  produce	  como	  consecuencia	  de	  la	  migración	  de	  un	  anión	  Cl-‐	  que	  
permea	   a	   través	   de	   las	   membranas	   de	   intercambio	   iónico	   y	   un	   catión	   H+	   que	  
permea	   por	   las	   membranas	   de	   intercambio	   catiónico	   para	   mantener	   la	   electo-‐
neutralidad	  del	  sistema	  y	  por	  afinidad	  de	  las	  membranas	  hacia	  estas	  especies.	  El	  
área	  de	  flujo	  considerado	  es	  la	  dada	  por	  las	  dos	  membranas	  por	  la	  que	  se	  produce	  
el	  transporte	  de	  las	  especies,	  es	  decir,	  un	  área	  total	  de	  0,02	  m2.	  	  
	  

• Las	  especies	  competitivas	  y	  no	  deseadas	  Zn+2,	  ZnCl3
-‐	  y	  ZnCl4

2-‐	   (  ZnCl!!!)	  permean,	  
para	  mantener	   la	   electo-‐neutralidad,	   tanto	   por	   las	  membranas	   catiónicas	   como	  
por	  las	  aniónicas	  (con	  mayor	  dificultad	  dado	  su	  tamaño	  y	  la	  no	  selectividad	  de	  las	  
membranas	  hacia	  ellas).	  Se	  desconoce	  el	  porcentaje	  de	  especies	  permea	  a	  través	  
de	   cada	   tipo	   de	   membrana.	   En	   este	   sentido,	   dado	   que	   el	   seguimiento	   a	   nivel	  
experimental	   de	   las	   mismas	   se	   lleva	   a	   cabo	   a	   través	   del	   análisis	   de	   la	  
concentración	   total	  de	  Zn	  en	  el	  modelado	  matemático,	   se	  plantea	  el	  análisis	  del	  
flujo	  de	  Zn	  total.	  Para	  esta	  especie	  el	  área	  de	  flujo	  considerado	  corresponde	  a	  4	  
membranas	  con	  un	  área	  total	  de	  0,04	  m2.	  
	  

• Las	   membranas	   de	   los	   electrolitos	   se	   emplean	   únicamente	   como	   barreras	  
separadoras	   de	   la	   alimentación,	   no	   influyendo	   en	   el	   flujo	   de	   ninguna	   de	   las	  
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especies	  a	  evaluar.	  Los	  protones	  que	  permean	  desde	  el	  ánodo	  (positivo)	  hasta	  la	  
alimentación	  se	  compensan	  con	   los	  protones	  que	  permean	  desde	   la	   fase	  acuosa	  
de	   alimentación	   hasta	   el	   cátodo	   (negativo),	   permaneciendo	   prácticamente	  
constantes	  (apartados	  4.3.1	  y	  4.3.2).	  La	  concentración	  de	  cinc	  en	  el	  electrolito	  es	  
prácticamente	  despreciable	  (apartado	  4.3.2).	  
	  

• Como	  se	  describe	  en	  el	  apartado	  4.3.1.	   se	   trabaja	  por	  debajo	  de	   la	  densidad	  de	  
corriente	  límite	  por	  lo	  que	  se	  ha	  considerado	  que	  la	  resistencia	  al	  transporte	  en	  la	  
película	  difusional	  adyacente	  a	  la	  membrana	  es	  despreciable.	  

	  

Modelo	  Matemático	  del	  proceso	  de	  Electrodiálisis	  

El	  flujo	  de	  los	  iones	  a	  través	  de	  la	  membrana	  se	  ha	  calculado	  empleando	  la	  ecuación	  
de	  NP	  integrada	  considerando	  las	  siguientes	  hipótesis	  de	  cara	  a	  su	  integración	  para	  
un	  espesor	  z	  de	  la	  membrana:	  
	  
• En	  relación	  al	  término	  de	  difusión,	  los	  límites	  de	  integración	  se	  establecen	  entre	  
las	   concentraciones	   a	   ambos	   lados	   de	   la	   membrana,	   considerando	   estas	  
concentraciones	   las	   de	   fase	   de	   alimentación	   y	   permeado,	   dado	   que	   se	   han	  
despreciado	  las	  resistencias	  en	  las	  películas	  difusionales.	  	  
	  

• En	  relación	  al	  término	  de	  migración,	  puesto	  que	  se	  desconoce	  el	  voltaje	  a	  ambos	  
lados	  de	   la	  membrana	  ya	  que	  el	   sistema	  experimental	  a	   través	  de	   la	   fuente	  de	  
alimentación	  proporciona	  valores	  de	  voltaje	  del	  sistema	  completo,	  es	  decir	  de	  la	  
celda	   de	   ED	   (es	   imposible	   medir	   el	   voltaje	   a	   ambos	   lados	   de	   la	   membrana	   a	  
menos	   que	   se	   disponga	   en	   la	   celda	   de	   un	   dispositivo	   en	   ambas	   caras	   de	   la	  
membrana),	   se	   ha	   considerado	   que	   la	   variación	   de	   voltaje	   en	   la	  membrana	   se	  
puede	   aproximar	   a	   la	   ley	   de	   Ohm	   (ecuación	   (4.4)).	   Los	   valores	   de	   resistencia	  
suelen	   venir	   reflejados	   en	   las	   hojas	   de	   especificación	   de	   producto	   de	   las	  
membranas	  comerciales.	  	  

	  
Integrando	   la	   ecuación	   de	   NP	   (4.11)	   junto	   con	   la	   ley	   de	   ohm,	   ecuación	   (4.4),	  
teniendo	   en	   cuenta	   la	   eficiencia	   eléctrica	   (cuantifica	   la	   fracción	   de	   corriente	  
eléctrica	   utilizada	   en	   la	   obtención	   del	   producto	   deseado)	   de	   la	   especie	   “i”,	   ηi,	  
calculada	  a	  partir	  de	  los	  resultados	  experimentales	  en	  el	  apartado	  4.3.2.2	  mediante	  
la	  ecuación	  (4.5):	  	  
	  

                                                                                          η! =
F V!

!,!  C!,!
! − V!

!,!  C!,!
!

N  I  t
          i=HCl	  	  	  	  	  	                                                        	  	  	  	  (4.5)	  
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se	  obtiene	  la	  ecuación	  (4.12):	  
	  

                                                  J!! = D!!
C!,!! −C!,!

!

L!
− η!D!!

z!FC!!

RT
I  R!
L!

                            i=HCl,	  Zn                              (4.12)	  

	  
Donde	  J!!	  es	  el	  flujo	  del	  ión	  “i”	  en	  la	  membrana	  (mol	  m2	  s-‐1),  C!,!! 	  es	  la	  concentración	  
de	   la	   especie	   “i”	   en	   la	   fase	   de	   alimentación	   “a”	   para	   cada	   tiempo	   “t”,	  C!,!

! 	  es	   la	  
concentración	   de	   la	   especie	   en	   la	   fase	   de	   producto	   o	   permeado	   “p”	   para	   cada	  
tiempo,	  C!!	  es	   la	   concentración	   en	   la	  membrana	   y	   Lm	   el	   espesor	   de	   la	  membrana	  
(m).	   Se	   considera	   que	   tanto	   la	   concentración	   de	   la	   fase	   de	   alimentación	   como	   la	  
concentración	   de	   la	   fase	   de	   permeado	   en	   los	   compartimentos	   de	   la	   celda	  
(concentración	  bulk)	  es	  igual	  a	  la	  concentración	  de	  cada	  tanque.	  	  
	  
El	  parámetro	  D!!	  (m

2	  s-‐1)	  de	  la	  ecuación	  de	  Nernst-‐Planck,	  representa	  al	  coeficiente	  
de	   difusión	   de	   Fick	   del	   componente	   “i”	   (en	   relación	   a	   la	   disolución	   de	  
alimentación/permeado	  considerando	  agua)	  en	  la	  membrana	  bajo	  estudio.	  Cuando	  
el	   coeficiente	   de	   difusión	   no	   es	   constante,	   se	   ha	   observado	   que	   aumenta	  
exponencialmente	   con	   la	   concentración	   local	   en	   la	   membrana	   (Kraaijeveld	   et	   al.,	  
1995;	  Wesseling	  et	  al.,	  1995	  Alcaraz	  et	  al.,	  2001).	  Para	  el	  sistema	  bajo	  estudio,	  en	  el	  
que	  se	  dan	  cambios	  de	  concentraciones	  de	  hasta	  1,0	  kmol	  m-‐3,	  se	  ha	  propuesto	  una	  
expresión	  de	  tipo	  exponencial	  para	  describir	  la	  variación	  del	  coeficiente	  de	  difusión	  
con	  la	  concentración	  denominada	  correlación	  de	  Long:	  
	  

D!! = D!,! exp −τ!C!! 	   i=HCl,	  Zn	   (4.13)	  
	  

Donde	   D0,i	   es	   el	   coeficiente	   de	   difusión	   límite	   (m2	   s-‐1)	   y	   τi	   una	   constante	   a	  
determinar	  en	  cada	  sistema	  (m3	  mol-‐1).	  Esta	  expresión	  ha	  sido	  utilizada	  previamente	  
por	  diversos	  autores	  para	  la	  descripción	  de	  sistemas	  (Prager	  y	  Long,	  1951;	  Marais	  et	  
al.,	   2000;	   Ortiz,	   I.	   et	   al.,	   2005).	   Asimismo,	   la	   propuesta	   de	   una	   ecuación	   de	   tipo	  
exponencial	  para	   realizar	  esta	  descripción	  está	   respaldada	  por	   la	   tendencia	  de	   los	  
datos	  experimentales	  mostrados	  en	  este	  capítulo.	  	  
	  
En	  relación	  a	  la	  concentración	  en	  el	  interior	  de	  cada	  membrana,	  C!!,	  ésta	  se	  calcula	  
como	   una	   media	   entre	   los	   valores	   de	   la	   concentración	   a	   ambos	   lados	   de	   la	  
membrana	  bajo	  consideración	  tal	  como	  muestra	  la	  ecuación:	  	  
	  

                                                                                                                  C!! =   
1
2
C!,!! + C!,!

!                             i=HCl,	  Zn                              (4.14)	  
	  
Donde	  C!,!! 	  es	  la	  concentración	  de	  la	  especie	  “i”	  en	  la	  alimentación	  “a”	  con	  el	  tiempo.	  
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Además	  de	  la	  contribución	  al	  flujo	  de	  los	  contra-‐iones	  y	  de	  los	  co-‐iones	  del	  sistema,	  
hay	  que	  tener	  en	  cuenta	  la	  contribución	  que	  representa	  a	  los	  iones	  que	  escapan	  del	  
sistema	  por	  diversas	  causas	   (evaporación,	  pérdidas	  del	   sistema,	  etc.).	  Este	   flujo	  se	  
representa	  mediante	  Jpérdidas,i	  (mol	  m-‐2	  s-‐1)	  y	  ha	  de	  tenerse	  en	  cuenta	  en	  los	  balances	  
de	  materia.	  Para	  calcular	  los	  valores	  de	  Jpérdidas,i	  se	  emplea	  la	  siguiente	  ecuación:	  
	  

                                                                        J!é#$%$&',! =
!!"!#!$%,!
!"#$%" !!!"#$%,!

!"#$%"

!
                                    i=HCl,	  Zn                        (4.15)	  

	  

Siendo	  n!"!#!$%,!
!"#$%" 	  el	  número	  de	  moles	  totales	  iniciales	  de	  la	  especie	  “i”	  en	  el	  sistema	  y	  

n  !"#$%,!
!"#$%"	  el	   número	   de	   moles	   totales	   finales	   de	   la	   especie	   “i”	   en	   el	   sistema	   y	   t	   el	  

tiempo	  de	  experimentación.	  	  
Para	   sistemas	   en	   discontinuo	   es	   necesario	   plantear	   una	   ecuación	   que	   describa	   la	  
acumulación	   de	   los	   componentes	   en	   cada	   uno	   de	   los	   depósitos	   del	   sistema.	   Esta	  
variación	  de	  moles	  con	  el	  tiempo	  en	  cada	  compartimento	  se	  describe	  a	  través	  de	  un	  
balance	  de	  masas:	  
	  

                                                                                                                          −
1
A
dn!,!!

dt
= ±

!

!!!

J!!                            i=HCl,	  Zn                                      (4.16)	  

	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  	  

                                                                                                                  
1
A
dn!,!

!

dt
= ±

!

!!!

J!! − J!é#$%$&',!                    i=HCl,	  Zn                                (4.17)	  

	  
Donde	  A	  es	  el	  área	  de	   la	  membrana	  (m2),	  n!,!! 	  los	  moles	  de	   la	   fase	  de	  alimentación	  
“a”	  para	  cada	  tiempo	  “t”	  y	  especie	  “i”	  y	  n!,!

! 	  los	  moles	  de	   la	   fase	  de	  permeado	  “p”	  
para	   cada	   tiempo	   “t”	   y	   especie	   “i”.	   El	   término	   izquierdo	   de	   la	   ecuación	   (4.16)	  
representa	   la	   cantidad	   del	   componente	   “i”	   en	   el	   tanque	   de	   alimentación	   con	   el	  
tiempo	   mientras	   que	   el	   término	   derecho	   de	   la	   ecuación	   representa	   el	   flujo	   del	  
componente	  “i”	  que	  entra	  y	  sale	  de	  dicho	  tanque	  a	  través	  de	  las	  membranas	  que	  lo	  
delimitan.	  De	   igual	   forma	  en	   la	  ecuación	   (4.17)	  el	   término	   izquierdo	   representa	   la	  
cantidad	   del	   componente	   “i”	   en	   el	   tanque	   de	   permeado	  mientras	   que	   el	   término	  
derecho	  de	  la	  ecuación	  representa	  el	  flujo	  del	  componente	  “i”	  que	  entra	  y	  sale	  de	  
dicho	  tanque	  a	  través	  de	  las	  membranas	  que	  lo	  delimitan	  menos	  las	  pérdidas.	  	  
	  
En	  cada	  uno	  de	   los	  depósitos,	  el	  número	  total	  de	  moles	  de	  cada	   ión,	  ni,	  se	  calcula	  
según:	  	  
	  

n!,!! =   C!,!! V!
!,!	   	   i=HCl,	  Zn	  	  	   (4.18)	  
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n!,!
! =   C!,!

! V!
!,!	   	   i=HCl,	  Zn	   (4.19)	  

	  
El	  volumen	  del	   tanque	  “r”	  de	  alimentación	  “a”	  es	  V!

!,!	  (m3)	  y	  V!
!,!	  es	  el	  volumen	  del	  

tanque	   “r”	   de	   permeado	   “p”	   que	   cambia	   a	  medida	   que	   progresa	   la	   operación.	   El	  
volumen	   cambia	   de	   forma	   lineal	   con	   el	   tiempo	   a	   medida	   que	   transcurre	   la	  
operación,	   debido	   principalmente	   al	   flujo	   electro-‐osmótico	   tal	   y	   como	   se	   ha	  
observado	   y	   descrito	   experimentalmente	   en	   el	   apartado	   4.3.2.1.	   La	   variación	   de	  
volumen	  con	  el	  tiempo	  sigue	  la	  relación:	  

	  
V!
!,! =   V!

!,! + k!,!t	  	   	   	   (4.20)	  
	  

V!
!,! =   V!

!,! + k!,!t	  	   	   	   (4.21)	  
	  
donde	  V!

!,!	  es	   el	   volumen	   inicial	   del	   tanque	   de	   alimentación	   (m3)	   y	  V!
!,!el	   volumen	  

inicial	  del	   tanque	  de	  permeado	   (m3),	   kr,a	   (m3	   s-‐1)es	  una	  constante	  de	  ajuste	  de	   los	  
datos	   experimentales	   para	   el	   tanque	   de	   alimentación	   y	   kr,p	   para	   el	   tanque	   de	  
permeado.	  	  
	  
Las	  ecuaciones	   (4.12)	  a	   (4.21)	   junto	  con	   las	  ecuaciones	   (4.4)	  y	   (4.5)	   constituyen	  el	  
modelo	  matemático	  propuesto	  para	   la	  descripción	  del	  transporte	  de	  materia	  en	  el	  
sistema	   HCl+ZnCl2	   mediante	   la	   tecnología	   de	   ED.	   Se	   trata	   de	   un	   conjunto	   de	  
ecuaciones	  de	  tipo	  diferencial	  y	  algebraico	  que	  se	  han	  resuelto	  de	  forma	  simultánea	  
empleando	  el	  software	  de	  simulación	  comercial	  Aspen	  Custom	  Modeler	  de	   la	  casa	  
Aspen	  Technology.	  Al	  aplicar	  el	  modelo	  matemático	  propuesto	  al	  caso	  de	  estudio	  se	  
genera	  un	  sistema	  de	  20	  ecuaciones	  con	  20	  variables	  y	  4	  incógnitas	  a	  estimar.	  En	  la	  
Tabla	  4.10	  se	  muestra	  un	  resumen	  de	  las	  ecuaciones	  y	  parámetros	  que	  componen	  el	  
modelo	   matemático	   empleado	   para	   la	   descripción	   del	   sistema	   de	   separación	   de	  
HCl+ZnCl2	  mediante	  ED	  empleando	  membranas	  de	  intercambio	  iónico.	  
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Tabla	  4.10.	  Modelo	  matemático	  empleado	  para	  describir	  el	  sistema	  HCl+ZnCl2	  mediante	  ED:	  
Ecuaciones,	  parámetros	  e	  incógnitas.	  

Ecuaciones	  

Flujo	  (2)	  
J!"#! = D!"#! C!,!"#

! −C!,!"#
!

L!
− η!"#D!"#! z!"#FC!"#

!

RT
IRm
L!

	  

J!"! = D!"!
C!,!"! −C!,!"

!

L!
− η!"D!"!

z!"FC!"!

RT
IRm
L!

	  

Difusión	  (2)	   D!"#! = D!,!"# exp −τ!"#C!"#! 	  
D!"! = D!,!" exp −τ!"C!"! 	  

Concentración	  membrana	  (2)	   C!"#! =   
1
2
C!,!"#
! + C!,!"#

! ;   C!"! =   
1
2
C!,!"! + C!,!"

! 	  

Balance	  de	  pérdidas	  (2)	  
J!é#$%$&',!"# =

n!"!#!$%,!"#
!"#$%" − n!"#$%,!"#

!"#$%"

t
	  

J!é#$%$&',!" =
n!"!#!$%,!"
!"#$%" − n!"#$%,!"

!"#$%"

t
	  

Balances	  de	  materia	  celda	  (4)	  

−
1
A
dn!,!"#

!

dt
= ±

!

!!!

J!"#! 	  

1
A
dn!,!"#

!

dt
= ±

!

!!!

J!"#! − J!é#$%$&',!"#	  

−
1
A
dn!,!"!

dt
= ±

!

!!!

J!"! 	  

1
A
dn!,!"

!

dt
= ±

!

!!!

J!"! − J!é#$%$&',!"	  

Balances	  de	  materia	  tanques	  (4)	  
n!,!"#
! =   C!,!"#

! V!
!,!;   n!,!"#

! =   C!,!"#
! V!

!,!	  
n!,!"! =   C!,!"! V!

!,!;   n!,!"
! =   C!,!"

! V!
!,!	  

Variación	  de	  volumen	  (2)	   V!
!,! =   V!

!,! + k!,!t;   V!
!,! =   V!

!,! + k!,!t	  

Eficiencia	  (2)	  
ηHCl=

F V!
!,!  C!,!"#

! − V!
!,!  C!,!"#

!

N	  I	  t
	  

ηZn=
F V!

!,!  C!,!"
! − V!

!,!  C!,!"
!

N	  I	  t
	  

Parámetros	  y	  variables	  

Variables	  
J!"#! ,  J!"! ,  D!"#! ,  D!"! ,  C!,!"#

! ,  C!,!"! ,  C!,!"#
! ,  C!,!"

! ,  C!"#! ,C!"! ,
n!,!"#
! ,  n!,!"#

! ,  n!,!"! ,  n!,!"
! ,  V!

!,!,  V!
!,!,	    ηHCl,  ηZn,	  

n!"#$%,!"#
!"#$%" , n!"#$%,!"

!"#$%" 	  

Variables	  iniciales	  
C!,!"#,
! , C!,!"! , C!,!"#

! ,  C!,!"
! ,  J!é#$%$&',!"#,  J!é#$%$&',!",	  

  k!,!,  k!,!,  V!
!,!,  V!

!,!,  n!,!"#
! ,  n!,!"#

! ,  n!,!"! ,  n!,!"
! 	  

Parámetros	   A,	  F,	  N,	  R,	  T,	  z!"#,  z!",	  Lm,	  R!	  
Incógnitas	  a	  estimar	   D!,!"#,	  D!,!",  τ!"#,  τ!"	  
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4.4.2.	  Determinación	  de	  los	  parámetros	  de	  transporte	  del	  HCl	  

El	   cálculo	   del	   coeficiente	   de	   difusión	   del	   HCl,	  D!"#! ,	   se	   ha	   realizado	   mediante	  
estimación	   paramétrica	   empleando	   el	   modelo	   matemático	   detallado	   en	   la	   Tabla	  
4.10	   (ecuaciones	   del	   HCl)	   y	   los	   resultados	   de	   los	   experimentos	   Exp7-‐Exp9.	   Los	  
parámetros	  del	   sistema	  a	  estimar	  DHCl,0	   y	  τHCl	   relativos	  al	   coeficiente	  de	  difusión	  del	  
HCl	   en	   la	   membrana	   (ecuación	   4.14)	   se	   estiman	   a	   través	   de	   la	   herramienta	   de	  
simulación	  (estimación)	  paramétrica	  del	  software	  Aspen	  Custom	  Modeler	  (ACM)	  de	  
la	  casa	  Aspen	  Technology	  descrita	  en	  el	  capítulo	  2.	  El	  ajuste	  de	  la	  concentración	  de	  
HCl	  para	  los	  tres	  experimentos	  en	  ambas	  fases	  se	  muestra	  en	  la	  Figura	  4.18a	  para	  la	  
fase	  de	  alimentación	  y	  Figura	  4.18b	  para	  la	  fase	  de	  permeado.	  	  
	  

	  
	  

	  
Figura	  4.18.	  Evolución	  de	  la	  concentración	  de	  HCl	  experimental	  y	  simulada	  (línea	  continua)	  
frente	  al	  tiempo	  en	  la	  a)	  fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado,	  Exp7-‐Exp9.	  
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Como	   se	   observa	   en	   la	   Figura	   4.18	   el	   ajuste	   entre	   los	   datos	   experimentales	   y	  
simulados	   (línea	   continua)	   tanto	   para	   la	   fase	   de	   alimentación	   como	   para	   la	   fase	  
permeado	   o	   producto	   y	   para	   las	   tres	   densidades	   de	   corriente	   empleadas	   es	  
satisfactorio.	   Los	   valores	   de	   los	   parámetros	   estimados	   para	   dicho	   ajuste	   fueron	  
DHCl,0=8,50x10

-‐10	   m2	   s-‐1,	   y	   τHCl=1,64x10
-‐3	   m3	   mol-‐1.	   Teniendo	   en	   cuenta	   que	   la	  

concentración	  C!"#! 	  se	   encuentra	   en	   el	   rango	   de	   entre	   540,0-‐765,0	   mol	   m-‐3	   los	  
valores	  de	   la	  difusividad	  del	  HCl	  en	   la	  membrana,	  D!"#! ,	   se	  encuentran	  en	  el	   rango	  
de	   3,51x10-‐10-‐2,42x10-‐10	   m2	   s-‐1,	   disminuyendo	   el	   valor	   a	   medida	   que	   aumenta	   la	  
concentración	   promedio.	   Aunque	   en	   la	   bibliografía	   no	   se	   han	   encontrado	   valores	  
del	  coeficiente	  de	  difusividad	  en	  la	  membrana	  para	  el	  HCl	  cuando	  se	  emplea	  ED,	  si	  
existen	  datos	  de	   referencia	  de	  otros	  ácidos	  que	  proporcionan	  valores	  menores	  de	  
difusividad	   como	   por	   ejemplo	   para	   los	   sistemas	   H3PO4-‐membrana	  Neosepta	   ACM	  
D!!!"!
! =4,08x10-‐12	  m2	   s-‐1,	  H3PO4-‐membrana	  Selemion	  AVV	  D!!!"!

! =1,8x10-‐12	  m2	   s-‐1,	  
H2SO4-‐membrana	   Neosepta	   ACM	   D!!!"!

! =2,9x10-‐11	   m2	   s-‐1,	   H2SO4-‐membrana	  
Selemion	   AVV	  D!!!"!! =8,5x10-‐12	   m2	   s-‐1	   (Koter	   y	   Kultys,	   2010),	   H3BO3-‐membrana	  
Neosepta	   AMX	   D!!!"!

! =3,7x10-‐11	   m2	   s-‐1,	   H3BO3-‐membrana	   Neosepta	   CMX	  
D!!!"!
! =6,0x10-‐12	  m2	  s-‐1	  (Dydo,	  2012).	  

	  
La	  Figura	  4.19	  muestra	  los	  gráficos	  de	  paridad	  para	  la	  fase	  de	  alimentación	  (Figura	  
4.19a)	  y	  para	   la	  fase	  de	  permeado	  (Figura	  4.19b),	  obtenidos	  para	  un	  error	  relativo	  
porcentual	  del	  10,0%.	  
	  
	  
	  
	  
	  
	  



Capítulo	  4	  

	  
	  

259	  

	  
	  

	  
Figura	  4.19.	  Gráficos	  de	  paridad	  del	  HCl	  de	  los	  Exp7-‐Exp9	  para	  un	  error	  del	  10,0%	  en	  la	  a)	  

fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado.	  
	  

Tal	  y	  como	  se	  muestra	  en	  los	  gráficos	  de	  paridad	  de	  la	  Figura	  4.19,	  el	  90,0%	  de	  los	  
datos	   simulados	   para	   ambas	   fases	   se	   encuentran	   en	   el	   intervalo	   de	  
[HC]sim±10,0%[HC]exp.	   Con	   los	   resultados	   obtenidos	   se	   considera	   que	   el	   modelo	  
matemático	   planteado	   describe	   el	   proceso	   de	   recuperación	   de	   HCl	   mediante	   la	  
tecnología	  de	  electrodiálisis	  con	  intercambio	  iónico.	  	  
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4.4.3.	   Determinación	   de	   los	   parámetros	   de	   transporte	   del	  
sistema	  HCl+ZnCl2	  

Aplicando	   la	   misma	  metodología	   que	   en	   el	   caso	   del	   HCl	   se	   han	   determinado	   los	  
parámetros	  de	  transporte	  del	  sistema	  HCl+ZnCl2;	  DHCl,0	  y	  τHCl	  relativos	  al	  coeficiente	  
de	   difusión	   del	   HCl	   y	   DZn,0	   y	   τZn	   relativos	   al	   coeficiente	   de	   difusión	   del	   Zn	   en	   la	  
membrana	   (ecuación	   4.14).	   Para	   ello	   se	   ha	   empleado	   el	   modelo	   matemático	  
detallado	   en	   la	   Tabla	   4.10,	   donde	   se	   ha	   tenido	   en	   cuenta	   el	   fenómeno	   de	  
acumulación	   de	   Zn	   en	   la	  membrana	   (Figura	   4.20)	   en	   la	   resistencia	   eléctrica	   de	   la	  
misma,	   los	   resultados	   de	   los	   experimentos	   Exp10-‐Exp12	   y	   la	   herramienta	   de	  
simulación	  (estimación)	  paramétrica	  del	  software	  Aspen	  Custom	  Modeler.	  
	  

	  
Figura	  4.20.	  Moles	  de	  HCl	  y	  Zn	  en	  la	  membrana,	  Exp10-‐Exp12.	  

	  
Como	  se	  observa	  en	  la	  Figura	  4.20	  a	  medida	  que	  aumenta	  la	  intensidad	  de	  corriente	  
aumenta	  la	  cantidad	  de	  Zn	  acumulado	  en	  la	  membrana	  (entre	  un	  11,0-‐23,0%	  de	  la	  
concentración	  inicial	  de	  Zn).	  El	  Zn	  va	  ocupando	  el	  lugar	  del	  ión	  de	  intercambio,	  en	  el	  
caso	  de	   las	  membranas	  catiónicas	  el	  Zn2+	  y	  el	  ZnCl+	  ocupan	  el	   lugar	  del	  Na+	  o	  H+	  (a	  
medida	  que	  transcurre	  el	  experimento)	  y	  en	  el	  caso	  de	  las	  membranas	  aniónicas	  los	  

clorocomplejos	   de	   cinc	  ZnCly
x-‐	  ocupan	   el	   lugar	   del	   Cl-‐.	   Como	   consecuencia	   de	   este	  

fenómeno,	  los	  iones	  de	  intercambio	  H+	  y	  Cl-‐	  abandonan	  la	  membrana	  y	  en	  su	  lugar,	  

los	  nuevos	  iones	  de	  intercambio,	  Zn+2	  y	  ZnCly
x-‐,	  debido	  a	  su	  mayor	  tamaño	  provocan	  

un	  aumento	  de	  la	  resistencia	  en	  la	  membrana	  al	  paso	  del	  estos	  iones,	  además	  de	  la	  
pérdida	  de	  efectividad	  de	   la	  misma.	  De	  cara	  al	  modelo	  matemático	  este	  escenario	  
se	  ha	  contemplado	  considerando	  un	  parámetro	  que	  permite	  describir	   la	   influencia	  
del	   paso	   de	   los	   iones	   sobre	   la	   resistencia	   de	   la	   membrana,	   expresándose	  
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matemáticamente	   como	  a	   través	   de	   los	   coeficientes	   βHCl	   para	   el	   caso	   del	   flujo	   de	  

HCl,	  luego	  la	  resistencia	  es	  igual	  a	  R!
!!"#  ,	  y	  βZn	  para	  el	  caso	  del	  flujo	  de	  Zn,	  siendo	  la	  

resistencia	   igual	   a	  R!
!!"   .	   Las	   ecuaciones	   de	   flujo	   de	   ambas	   especies	   quedan	  

expresadas	  entonces	  de	  la	  siguiente	  forma:	  	  
	  

                                                    J!"#! = D!"#! C!"#,!! −C!"#,!
!

L!
− η!"#D!"#! z!"#FC!"#!

RT
I  R!

!!"#  

L!
                          (4.22)	  

	  

                                                                  J!"! = D!"!
C!",!! −C!",!

!

L!
− η!"D!"!

z!"FC!"!

RT
I  R!

!!"

L!
                                            (4.23)	  

	  
El	  ajuste	  de	  los	  datos	  experimentales	  de	  HCl	  y	  del	  Zn,	  para	  los	  tres	  experimentos	  en	  
ambas	   fases,	   empleando	   el	   modelo	   matemático	   descrito	   en	   la	   Tabla	   4.11	   (a	  
excepción	  de	  las	  dos	  ecuaciones	  de	  flujo)	  y	  las	  ecuaciones	  de	  flujo	  (4.22)	  y	  (4.23)	  se	  
muestra	  en	  las	  Figuras	  4.21	  y	  4.22	  para	  el	  HCl	  y	  para	  el	  Zn	  respectivamente.	  	  
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Figura	  4.21.	  Evolución	  de	  la	  concentración	  de	  HCl	  experimental	  y	  simulada	  (línea	  continua)	  
frente	  al	  tiempo	  en	  la	  a)	  fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado,	  Exp10-‐Exp12.	  
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Figura	  4.22.	  Evolución	  de	  la	  concentración	  de	  Zn	  experimental	  y	  simulada	  (línea	  continua)	  
frente	  al	  tiempo	  en	  la	  a)	  fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado,	  Exp10-‐Exp12	  

	  
Como	  se	  observa	  en	  las	  Figura	  4.20	  y	  4.21	  el	  ajuste	  entre	  los	  datos	  experimentales	  y	  
simulados	   tanto	   para	   la	   fase	   de	   alimentación	   como	   para	   la	   fase	   permeado	   o	  
producto	  y	  para	  las	  tres	  densidades	  de	  corriente	  empleadas	  es	  satisfactorio	  al	  igual	  
que	   ocurre	   con	   en	   el	   caso	   del	  HCl.	   Los	   valores	   de	   los	   parámetros	   estimados	   para	  
dicho	  ajuste	  junto	  con	  los	  datos	  de	  D!"#! 	  y	  D!"! 	  teniendo	  en	  cuenta	  la	  concentración	  
C!!	  para	  cada	  especie	  se	  muestran	  en	  la	  Tabla	  4.11.	  
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Tabla	  4.11.	  Valores	  estimados	  de	  los	  parámetros	  de	  HCl	  y	  ZnCl2	  en	  el	  módulo	  de	  ED.	  

	   Valor	  

Parámetros	  estimados	  

𝐃𝟎,𝐇𝐂𝐥	  (m
2	  s-‐1)	   1,50x10-‐9	  

𝛕𝐇𝐂𝐥	  (m
3	  mol-‐1).	   3,13x10-‐3	  

𝛃𝐇𝐂𝐥	   0,88	  
𝐃𝟎,𝐙𝐧	  (m

2	  s-‐1)	   1,09x10-‐10	  
𝛕𝐙𝐧	  (m

3	  mol-‐1)	   2,49x10-‐3	  
𝛃𝐙𝐧	   0,32	  

Rangos	  de	  concentración	  
media	  

𝐂𝐇𝐂𝐥𝐦 	  (mol	  m-‐3)	   580,0-‐900,0	  
𝐂𝐙𝐧𝐦 	  (mol	  m-‐3)	   180,0-‐210,0	  

Coeficientes	  de	  difusión	  
(mezclas	  HCl+ZnCl2)	  

𝐃𝐇𝐂𝐥𝐦 	  (m2	  s-‐1)	   2,44x10-‐10-‐8,97x10-‐11	  
𝐃𝐙𝐧𝐦 	  (m2	  s-‐1)	   6,96x10-‐11-‐6,46x10-‐11	  

Resistencia	  membrana	  
𝐑𝐦
𝛃𝐇𝐂𝐥 	  (Ω)	   0,12	  

𝐑𝐦
𝛃𝐙𝐧 	  (Ω)	   0,46	  

Coeficiente	  de	  difusión	  
(solo	  HCl)	   𝑫𝑯𝑪𝒍𝒎 	  (m2	  s-‐1)	   3,51x10-‐10-‐2,42x10-‐10	  

	  
La	   Tabla	  4.11	  muestra	   los	   valores	  de	   los	  parámetros	  estimados	  para	  dicho	  ajuste,	  
que	  en	  el	  caso	  del	  HCl	  son	  DHCl,0=1,50x10

-‐9	  m2	  s-‐1	  y	  τHCl=3,13x10
-‐3	  m3	  mol-‐1.	  Teniendo	  

en	   cuenta	   que	   la	   concentración	  C!"#! 	  se	   encuentra	   entre	   580,0-‐900,0	  mol	  m-‐3,	   los	  
valores	  de	  difusividad	  del	  HCl	  en	  la	  membrana,	  D!"#! ,	  están	  en	  el	  rango	  de	  2,44x10-‐
10-‐8,97x10-‐11	  m2	   s-‐1	   (valores	   en	   gris).	   Cuando	   solo	   se	   emplea	  HCl,	   los	   valores	  de	   la	  
difusividad	  son	  ligeramente	  mayores,	  entre	  1,4	  y	  2,7	  veces	  (en	  cursiva	  al	  final	  de	  la	  
Tabla	  4.11)	  a	  los	  valores	  de	  difusividad	  del	  HCl	  en	  las	  mezclas,	  tal	  y	  como	  se	  espera,	  
dado	  el	  aumento	  de	   la	   resistencia	  en	   la	  membrana,	  0,09	  Ω	   frente	  a	  0,12	  Ω,	  como	  
consecuencia	  de	  la	  acumulación	  e	   interferencia	  de	  Zn	  en	  la	  misma.	  En	  la	   literatura	  
se	   encuentran	   estudios	   sobre	   el	   aumento	   de	   la	   resistencia	   en	   la	  membrana	   para	  
diferentes	   sistemas	   como	   consecuencia	   de	   la	   concentración	   de	   los	   iones	   de	   la	  
disolución	   de	   partida,	   tipo	   de	  medio	   o	   contenido	   en	   agua	   (Berezina	   et	   al.,	   2008,	  
Dlugolecki	  et	  al.,	  2010b,	  Garrido	  et	  al.,	  2012,	  Galama	  et	  al.,	  2016).	  	  
	  
En	   el	   caso	   del	   Zn,	   la	   Tabla	   4.11	  muestra	   los	   valores	   de	   los	   parámetros	   estimados	  
para	  dicho	  ajuste,	  DZn,0=1,09x10

-‐10	  m2	  s-‐1	  y	  τZn=2,49x10
-‐3x10-‐3	  m3	  mol-‐1.	  Teniendo	  en	  

cuenta	  que	  la	  concentración	  C!"! 	  se	  encuentra	  entre	  180,0-‐210,0	  mol	  m-‐3	  los	  valores	  
de	  difusividad	  del	  Zn	  en	  la	  membrana,	  D!"! ,	  están	  en	  el	  rango	  de	  6,96x10-‐11-‐6,46x10-‐
11	   m2	   s-‐1	   (valores	   en	   gris).	   Comparando	   los	   coeficientes	   de	   difusividad	   HCl-‐Zn,	   la	  
difusividad	  del	  Zn	  es	  1,4	  y	  3,5	  veces	  menor,	  tal	  y	  como	  se	  espera,	  dado	  el	  aumento	  
de	  la	  resistencia	  en	  la	  membrana	  al	  paso	  del	  Zn;	  0,12	  Ω	  para	  el	  HCl	  frente	  a	  0,46	  Ω	  
para	   el	   Zn.	   Estos	   resultados	   son	   coherentes	   con	   el	   hecho	   de	   que	   las	  membranas	  
comerciales	  empleadas	  son	  selectivas	  para	  HCl	  y	  que	  el	  Zn	  y	  todas	  sus	  especies	  son	  
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de	   mayor	   tamaño,	   sin	   olvidar	   que	   se	   trata	   de	   un	   sistema	   dinámico	   en	   el	   que	  

continuamente	  están	  cambiando	   las	  especies	   (Zn2+,	  ZnCl2
4-‐,	  ZnCl2

3-‐,	  ZnCl+, ZnCl2),	   (Oh	  
et	   al.,	   2000)	   y	   que	   además	   justifican	   los	   resultados	   experimentales	   obtenidos;	  
mayor	  flujo	  de	  HCl	  lo	  que	  da	  lugar	  a	  mayor	  selectividad	  de	  las	  mezclas.	  	  
	  
En	  relación	  a	  los	  valores	  de	  coeficiente	  de	  difusividad	  en	  la	  membrana	  para	  mezclas	  
HCl+ZnCl2,	   en	   la	   bibliografía	   no	   se	   han	   encontrado	   referencias.	   Sin	   embargo,	   si	  
existen	  datos	  para	  otros	  sistemas	  menos	  complejos	  donde	  no	  se	  da	  la	  problemática	  
de	   la	   especiación	   asociada	   al	   sistema	   de	   estudio	   de	   esta	   Tesis	   Doctoral,	   que	  
proporcionan	  valores	   similares	  de	  difusividad	  como	  por	  ejemplo	  para	   los	   sistemas	  
H2SO4+ZnSO4-‐membrana	   Selemion	   AVV+membrana	   Neosepta	   BP-‐1	   siendo	   la	  
difusividad	  del	  ácido	  1,10x10-‐11	  m2	  s-‐1	  y	   la	  del	  Zn2+	  2,80x10-‐13	  m2	  s-‐1,	  H2SO4+MgSO4-‐
membrana	   Selemion	   AVV+membrana	   Neosepta	   BP-‐1	   con	   una	   difusividad	   para	   el	  
ácido	   de	   1,10x10-‐11	   m2	   s-‐1	   y	   para	   el	   Mg2+	   de	   3,02x10-‐13	   m2	   s-‐1,	   H2SO4+Na2SO4-‐
membrana	  Selemion	  AVV+membrana	  Neosepta	  BP-‐1	  siendo	  la	  difusividad	  del	  ácido	  
9,70x10-‐11	  m2	  s-‐1	  y	  la	  del	  Na+	  6,66x10-‐13	  m2	  s-‐1,	  todo	  ello	  suponiendo	  un	  espesor	  de	  
membrana	  de	  1,0x10-‐3	  m	  (Koter	  et	  al,	  2014).	  
	  
Finalmente,	   en	   la	   Figura	   4.23	   se	  muestran	   los	   gráficos	   de	   paridad	   para	   la	   fase	   de	  
alimentación	  y	  para	  la	  fase	  de	  permeado	  en	  el	  caso	  del	  HCl,	  obtenidos	  para	  un	  error	  
absoluto	  porcentual	  del	  6,0%	  y	  en	  la	  Figura	  4.24	  los	  gráficos	  de	  paridad	  para	  la	  fase	  
de	  alimentación	  y	  para	   la	   fase	  de	  permeado	  en	  el	   caso	  del	   Zn,	  obtenidos	  para	  un	  
error	  absoluto	  porcentual	  del	  7,0%.	  
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Figura	  4.23.	  Gráficos	  de	  paridad	  del	  HCl	  de	  los	  Exp10-‐Exp12	  para	  un	  error	  del	  6,0%	  en	  la	  a)	  

fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado.	  
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Figura	  4.24.	  Gráficos	  de	  paridad	  del	  Zn	  de	  los	  Exp10-‐Exp12	  para	  un	  error	  del	  7,0%	  en	  la	  a)	  

fase	  de	  alimentación	  y	  en	  la	  b)	  fase	  de	  permeado.	  
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[HC]sim±6,0%[HC]exp	  y	  93,0%	  de	  los	  datos	  simulados	  para	  ambas	  fases	  se	  encuentran	  
en	  el	  intervalo	  de	  [HC]sim±7,0%[HC]exp.	  	  
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Los	  resultados	  obtenidos	  permiten	  validar	  al	  modelo	  matemático	  planteado	  en	  este	  
capítulo	  para	  describir	  el	  transporte	  de	  HCl	  y	  de	  Zn	  cuando	  se	  trabaja	  con	  mezclas	  
HCl+ZnCl2	   empleando	   la	   tecnología	   de	   electrodiálisis	   y	   las	   membranas	   de	  
intercambio	   catiónico	   RALEX	   CM(H)-‐PES	   y	   aniónico	   RALEX	   CM(H)-‐PES	   de	   la	   casa	  
comercial	  MEGA	   A.S.	   y	   trabajando	   con	   rangos	   de	   concentración	   que	   suponen	   un	  
escenario	   promedio	   de	   concentración	   del	   efluente	   procedente	   de	   la	   fase	   de	  
stripping	   del	   proceso	   EPT	   donde	   el	   porcentaje	   de	   especies	   aniónicas	   o	  
clorocomplejos	   que	   se	   llegan	   a	   formar	   es	   del	   orden	   del	   35%	   de	   la	   concentración	  
total	   de	   especies:	   [HCl]=1,0	   kmol	   m-‐3	   y	   [ZnCl2]=0,4	   kmol	   m-‐3.	   La	   presencia	   de	  
especies	   de	   cinc	   da	   lugar	   a	   un	   aumento	   de	   su	   concentración	   en	   las	   membranas	  
iónicas	   lo	   que	   tiene	   como	   consecuencia	   el	   aumento	   de	   la	   resistencia	   a	   la	  
permeación	   de	   las	   especies.	   Este	   efecto	   es	   más	   notorio	   en	   la	   permeación	   de	   las	  
especies	   de	   cinc	   que	   en	   las	   correspondientes	   al	   ácido	   sin	   embargo	   aconseja	  
profundizar	   en	   un	   protocolo	   de	   operación	   que	   combine	   ciclos	   de	   separación	   con	  
ciclos	  de	  limpieza	  y	  mantenimiento	  de	  las	  membranas	  a	  fin	  de	  alargar	  la	  vida	  útil	  de	  
las	  mismas	  y	  mantener	  la	  eficacia	  del	  proceso.	  
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