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Introduccion

A o largo de este trabaio se desarrollaran temas gue nos permitan
comprender los fendmencs electroquimicos necesarios para conocer g} astado
actual de la ingenieria electroquimica asi como el uso de los reactores
slectroquimicos en la recuperacion de metales pesados y su posible utilizacidn
en otfras éreas de la ingenieria quimica.

En los primeros capitulos se desarrollaran los fundamentos tedricos
necesarios en la ingenieria electroquimica para entender los fendmenos qus se
lievan a cabo dentro de un reactor electroguimico asi como su funcionamiento.

Posteriormente se hace un analisis de los diferentes tipos de reactores
electroquimicos que existen para conocer sus caracteristicas y aplicaciones con
el propdsito de dar las bases para establecer una comparacion entre ellos.

Ademas se muestran otras aplicaciones de ios reactores electroquimicos
como son el uso de estos equipos en la generacidén de energia eléclrica por
medio de celdas de combustible y su uso en distintos procesos de purificacion
de corrientes industriales.

Por Uitimo se realizan ejemplos numéricos con el fin de establecer una
comparacion del desempefio de los diferentes tipos de rsactor Io que nos servira
de referencia para elegir el mejor tipo de equipo en condiciones de praceso

reaes.



Objetivos
Presentar un panorama general de las aplicaciones en [as que se
encuentra involucrada ta ingenieria electroguimica.
Dar a conocer la herramientas y principios que utiliza [a ingenieria
electroquimica en el andlisis de los reactores electroquimicos para la
recuperacion de metales.
Mostrar la evolucién que han presentado los reactores electroguimicos
hasta la fecha.
Presentar usos y aplicaciones alternativos de estos equipos.
Evaluar las caracteristicas de los reactores electroquimicos E3P v

compararias contra las de un equipo convencional.



Resultados esperados

Con lo expuesto a través de este trabajo, esperamos dar un panorama de
los alcances y el desempefio que ha tenido la ingenieria electroquimica hasta
nuestros dias, asi como presentar las caracteristicas de los diferentes reactores
electroguimicos existentes con el proposito de conocer sus aplicaciones v
establecer el equipo mas adecuado en la recuperacion de un metal pesado.

Ademas queremos mostrar otros campos de aplicacion de 108 reactores
electroguimicos con el fin de tomar en consideracion a este tipo de equipos para

otras alternativas de uso.

~




Capitulo 1 Fundamentos Tedricos

1.1 Reacciones de oxido-reduccién

En la quimica existen diferentes tipos de reacciones de entre las cuales,
las reacciones mas comunes e importantes son aquellas en las que se
involucran cambios en el estado de oxidacion de los atomos.

Por ejemplo en la reaccién:

N+ 2H w——» Zn" o+ Hagg 1. 13
Ei estado de oxidacién del zinc aumenta de 0 en Zn  a +2 en Zn”" ) mientras
que el hidrdégeno disminuye de +1 a 0. Las reacciones guimicas en las que este
estado de oxidacion de una o mas sustancias cambia, reciben el nombre de
reacciones de oxido - reduccién.

Esto se debe a que en este tipo de reacciones una de las especies €3
oxidada (pterde electrones) y [a otra especie queda en forma reducida (ganz
electrones), es importante hacer notar, que los fendémenos de oxidacién y
reduccién solo pueden ser posibles si son simuitaneos y no pueden existir estos
precesos de manera aislada. Asi, en la ecuacion 1.1 los electrones son
transferidos de los dtomos de zinc a jos iones de hidrogene oxidandose el zinc y
reduciéndose el hidrogano.

La transferencia de electrones que ocurre durante [as reacciones de
oxido—reduccion puede ser utilizada para producir energia en forma de
electricidad y en ofros casos, este tipo de energia puede ser suministrada & ia
reaccion para llevar a cabo cambios que ne sean espontaneos en otros tipes de

procesos quimicos.



1.2 Electroguimica

Los procesos de dxido-reduccion son estudiados por Ia electrequimica. Is
cual es la ciencia que estudia las interacciones entre la corriente elécirica y 108
sistemas quimicos.

El principal interés de la electroquimica, se encuentra en los procescs y
los factores que influyen en el transporte de cargas entre dos fases distintas.
Una de estas fases es un electrdlito, en el cual las cargas eléctricas son
transportadas por el movimiento de iones siendo los electrdlitos sustancias que
al encontrarse disueltas en un liquido producen icnes. Un ién es un atomo o
molécula que ha adquirido una carga eléctrica. Un i6n con carga positiva es
llamado cation y un ion cén carga negativa es llamado anion.

La otra fase estudiada es un electrodo, fase en la cual se lleva 2 cabo gl
transporte de las cargas a través del movimiento de electrones. Dependiendo de!
tipo de reaccion llevada a cabo en el electrodo, éste serd de dos tipos: se le
llamara catodo en el caso de que se ileve a cabo en su superficie una reaccion

de reduccion y anodo para el caso de una reaccidn de oxidacion.

1.3 Celdas electroquimicas

Generalmente los procesos electroquimicos se llevan a cabo en celdas
electroquimicas también llamados reactores electroquimicos, las cusles estan
censtituidas por arreglos entre las interfases de los electrodos y los electrdlitos,
encontrandose la mayoria de las veces dispuestas por dos electrodos

separados por un electrélito.



Basicamente, podemos agrupar a estas celdas, en dos tipos: galvanicas y

slectroliticas.

1.4 Celdas galvanicas

Las celdas galvanicas son aguellas en las que las reacciones quimicas se
producen espontaneamente en los electrodos los cuales son conectados al
exterior de la celda por medio de conductores. Estas celdas son utilizadas para
convertir la energfa quimica en energia eléctrica. Dentro de 1a clasificacion de
celdas galvanicas tenemos tres subclasificaciones en las que se encuentran ias
celdas no recargables o pilas, las celdas recargables o baterias y fas celdas de
combustible. Un ejemplo clésico de las celdas recargables, es la celda de

plomo, de uso comun en los vehiculos automotores [9].

1.5 Celdas E!ectrofiticas

Las celdas electroliticas son celdas en las que las reacciones son
efectuadas con la energia aplicada por unza fuente externa de energia eléctrica vy
constan de dos electrodos inmer;*,os en una sal fundida o en una sclucidn
acuosa (electrdlito). La celda es activada por un acumulador o alguna otra fuente
de ccrriente eléctrica directa. Este acumulador actua como una bomba de
electrones impulsandclos a través de un electrodo y atrayendolos por el otro
glectrodo. La pérdida de electrones en un electrodo le da a este una carga
positiva y la adicion de electrones al otro electrodo hace que este sea negativo.
En ia electrdlisis del NaCl fundido por gjemplo (ver fig. 1.1), los iones Na™ toman

10



los electrones que se encuentran en la superficie del electrodo negative (cétodo)
y por io tanto se reducen. A medida que los iones Na" se van agotando en la
vecindad de este electrodo, iones Na* adicionales migran a él. En una forma
semejante hay un movimiento neto de iones CI hacia el electrode positivo

{anodo) donde liberan su electrén y son oxidados.

Fuente
de voitaje
677V

Anodo Cétodo

2T —»Clagg + 2¢° NaCl fundide 2Na"+ 2¢ ~p2Na(l)
Reaccién anddica: 2CH 4 b Cly g +2€
Reaccién catodica: 2Na’ nt2e > 2Nag
2Na* mt 2Cr 0 » 2Na o+ Cls (@

Figura 1. 1 Electrolisis de Cloruro de sodio fundido.

1.6 Leyes de Faraday

Como acabamos de mencionar, cuando una corriente eléctrica se hace
pasar a través de una celda, esta corriente puede provocar que ocurran
reacciones guimicas en la superficie de los electrodos. A este procezo se |e
conoce como electrdlisis y la celda en la cual ocurre este proceso es llamada

11



ceida electrolitica. Este tipo de reacciones fueron esiudiadas por el cientifico

ingies Michael Faraday a partir de 1830. Como resuitado de sus estudios,

Faraday enuncia dos leyes las cuales esiablecen las relaciones cuantitalivas

entre la cantidad de corriente que pasa a traves de una solucidn y la cantidad de

cambio guimico que produce.
Asi, las leyes de Faraday se resumen de la siguiente manera:

o La cantidad de cualquier sustancia liberada o depositada en un elecirodo es
directamente proporcicnal a la cantidad de electricidad que pasa a través de
la celda.

e Las masas de diferentes sustancias liberadas o depositadas en cada
eiectrodo por fa misma cantidad de eleciricidad son directamente

proporcionales a los pesos equivalentes de las sustancias.

Fuerza electro motnz

] (FEM)
(A ik
v i
Anodo AnOdol rao_do
1 2 1 :
[ _.] r
ﬁ AgNO3 et CuS0y oey
|
| |
Celda 1 Celda 2

Figura 1. 2 Diagrama de dos celdas electroliticas en serie.

Es decir. si tenemos una celda eiectrolitica {ver fig 1.2) en la cual se hace
pasar una corriente T durante un intervalo de tiempo t a través de sus electrodos.

podemios determinar la cantidad de sustancia depositada gue acompana el



paso de la cantidad de corriente, 1t en Coulomb (Ampere/ segundo) =z traves de
cada celda obteniendo:
Masa de plata depositada en gmol =1t/ F
Masa de cobre depositado en gmol= 1t/ 2F
Donde F es |la constante de Faraday igual a 86478 Coulomb/eguivaiente.
El nimero de equivalentes para la plata y el cobre corresponden a su
carga, &s decir, +1 y +2 respectivamente.

Reacciones involucradas por celda:

Celda 1
Catodo: Ag +e — Ag
Anodo: Ag-e = Ag’
Celda 2
Céatodo: Cu*™+2e -» Cu
Anodo: Cu-2¢ —» Cu*

En forma general, para !a reduccion,
M + vee — M

la masa depositada del metal M en gmol, estaré dada por:
m=1t/veF {1. 2]

Siendo ve el numero de electrones intercambiados por la reaccion.

—
w



1.7 Movilidad eléctrica

Para lograr el fiujo de una corriente a través de una celda electrolitica, se
debe suministrar energia al sistema Esta energia dependera de la resistencia
eléctrica R del material por el cual pase ia corriente eléctrica. La resistencia
eléctrica de un material esta medida en ohms ().

De la ley de Ohm E=i R, podemos relacionar la cantidad de corriente 1 yia
resistencia R con el potencial eléctrico o la diferencia de potencial E, ei cual es la
fuerza conductora o motriz de la corriente a través de |a resistencia. Lz unidad
de diferencia de potencial es el volt (V).

El valor del potencial se obtienen a partir de la suma de los potencizles de
dos semi-reacciones que se llevan a cabo en el interior de Ia celda El potencial
de semi-celda en el anodo se llama potencial de oxidacion E v el potencial
asociade al catodo se conoce como potencial de reduccion E,eq.

E= Eoxt Erea.

Si todos los reactivos se encuentran en condiciones esténdar, los
potenciales de las semi-celdas se llaman potencial de oxidacion estandar Eq,° vy
petencial de reduccion estandar E.® v la suma de estos es igual al potencial
estandar de la reaccién

Como ya mencionamos, la diferencia de potencial de una ceida es una
medida de la espontaneidad de |a reaccidn gue se ileva a cabo en su interior, va
que el potencial es el trabajo necesario para conducir una unidad de carga

desde el infinito {seno de la sclucion) hasta ef punto de nuestro interés (en este

14



caso ia superficie del electrodo) de esta forma dependiendo del signo del

potencial de la celda podemos determinar si una reaccion es o no espontanea;

E Reaccion de la celda

Reaccién espontanea (es el caso de las

baterias)

Reaccion no espontanea (es el caso de las

celdas electroliticas)

0 | Reaccidn en equilibrio

Para las celdas electroliticas, la reaccidn no es espontanea por o que es
necesario adicionar a la celda una diferencia de potenciat con el fin de gue se
lieve a cabo la reaccidn deseada.

Si consideramos una celda de en la cual sus electrodos son cilindricos. ia

resistencia se obtiene en funcion de su area transversal y su longitud:

R=p.. 1.3
P [1. 3]

Donde ¢ (cmj) es la longitud del electrodo,

o (£ cm) es la resistividad electrolitica caracteristica del electroiito, vy

A (m?) es el drea transversal de la celda.

La conductividad de wuna solucion, depende de la naturaleza de sus
iones. de su concentracion y de su carga. Asi{ para un {én i con un numerc de

carga ve @ una concentracion Ci(mol - 1), su conductividad electrolitice seré:



k = v, C, [1. 4]

Si consideramos |z totalidad de los iones contenidos en 1z solucion

electrolitica, la expresion anterior serg

k=k +k,+k, +.+k =>4 v,IC [1. 8]

n 1 (- 1

Donde, n es el nimero de especies presentes en la solucién y A la
conductividad i6nica de cada especie (expresada en S.cm?mol™).

Dado que la conductividad idnica varia con la concentracion {(en las
soluciones concentradas las interacciones idnicas reducen la movilidad de los
iones que transportan la corriente), es necesario establecer el concepte de
conductividad idnica limite, A (S.cm?mal’). Es decir, el valor maximo de la

conductividad a las condiciones de trabajo es:

[1. 61

Donde a; es una constante que depende de la naturaleza del iéni. Puede
ser obtenida experimentalmente de ia aplicacion de una regresiéon jineal a los

datos obtenidos de A, a las concentraciones estudiadas, siendo a;la pendiente

de la recta y 4, la ordenada al origen

1.8 Movilidad idnica

Cuando un ién de numero de carga v, en un campo eléctrico £ es

sometido a una fuerza eleclrica ve @ £ (siendo e la carga del electrén) se

provoca que la accion de esta fuerza desplace ai ion en la solucién. La

gis]



viscosidad de ia solucion es el factor gue se opone al desplazamiento dei iony la
fuerza de friccion resultante de este desplazamiento es proporcional a la

velocidad del ion. Cuando estas dos fuerzas se equilibran, el idn se desplaza a

>
una velocidad constante v, (velocidad limite) la que resuita en:

> —

av, =ev Lk 1. 7]

electrén.

De ia igualdad anterior se obtiene la velocidad limite v

>

AT —

1

il
Pt

ecde

3
bk

VC

e
L
Esta velocidad, tambien es igual a:

v. =u k {1. 9]
Donde w; es la movilidad experimental del ién en cm”V's™.

y

Siu = 0 entonces (ve>0). v v

M

son del mismo signo y los cationes se
desplazan en el sentido del campo eléctrico apiicado.
Si u; < 0 entonces (ve<Q), vy E son de signos contrarios y los aniones se

despiazan en el sentido cpuesto al campe eléctrico de {a celda.

—
|



—a

J Cétodo

Figura 1.3 Ejemplo del movimiente del campo eléctrico dentro de |z celda.

La movilidad se puede calcular en una primera aproximacion por medio
de la ley de Stockes debido a la fuerza de friccidn gue se encuentra involucrada

en el medio.

6rmrv,=ewv, E 1. 10]
W= el 1. 111
E o6anr

Donde n es la viscosidad dinamica del medic y r el radio idnico.

El paso de la corriente en la solucion es resultado del movimisnto de los
diferentes iones. Siendo estos movimientos independientes unos de otros, |a
conductividad de la solucién electrolitica es la suma d‘e las contribuciones de
cada una de las especies cargadas. La contribucion de cada ién es proporcional
a su concentracion. Asi la conductividad electrolitica de ia solucion dependera
de! valor absoluto de la movilidad de su carga vy de la constante de Faraday

segun:

18



k=F> v,u,C, : (1. 12]
Asi también, podemos obtener la conductividad idnica A; de ia relacion:
h; = Fu, 1. 13]

En las tabias [1.1] v {1.2] se muestran algunos vajores de la conductividad

icnica limite & condiciones estandar (1atm, 25° C).



Tabla 1.1- Conductividades idnicas limites 1° a 25° C (S cm’ mol ™) de

cationes [10].

H 349.8 cr’ 67 Mg~ 53.1 | N(CaH7)e 23
Ag 61.9 Cs' 77.3 Mn** 535 | NoHs 59 |
AP 63 cu”™ 56.6 Na’ 50.1 e 70
Ba~ 63.6 Fe™ 53 NH," 73.4 Rb" 77.8
Be® 45 Fe™ 68 Ni“ 54 S’ 59.5
ca” 59.5 Hg,”™ 68.6 N(CHz)4 43.6 s 50.5
Cd* 54 Hg™ 63.6 N(CH2)5 42 T 74.7
Ce™ £8.9 K 735 | N(CHs, 422 ] 00T 51
co™ 55 La> 9.8 y (C2Hs)s | zn® 52.8
Co(NH)s™  102.3 L 287 N + 2.1 |
N\
C4Hs

20



Tabla 1.2- Conductividades ionicas limites 1% a 25° C (8 ocm?® mol™) de
aniones [10].

HO 197.6 COs™ 69.3 | o-phtalate” 52 PO ¢2.8
DO 119 (CNN 54.3 Citrate™ 715 P.O;" 95.¢
HoASO, 34 HC,04 74.2 Salicylate’ 35 PO " 83.6
B 78.1 C,04 40.2 F 55.4 PsOss” 108
BrOs 55.7 HCO, 546 Fe(CN)s™ 99.1 PsO1 93.7
cr 76.3 CHaCOy 40.9 Fe(CN)s 111 ReO. 55
Clo, 52 CICH,COs 39.8 § 77 HS 85
CIo, 64.6 CLCHCO, 38 105 40.7 HS0O5 58
Cl0, 67.4 Cl.CCO, 35 1O 54.5 S0Q5” 72
Co(CN)s~ 98.9 CNCH.CO; 418 MnO, 61 HSO4 52
Cro.~ 83 CHaCH,COy 35.8 MoO.” 74.5 30~ 80
CN 82  ICH;CH,CH,CO, 326 Na 69.5 $,05 87.4
CON 64.6 CsHsCOy 32.3 NO, 72 S0 86.5
CNS 66 Picrate” 31.4 NOs 71.4 SeQ,” 75.7
HCO5 445 Tartrate” 59.6 H.PO, 36 H,SbC™ 31
HPO,™ 57 WQ,~ 69.4
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Capituio 2 ingenieria Electroguimica

2.1 Definicidn de Ingenieria Electroquimica

Desde principios de siglo, la industria electroquimica ha ccupado un lugar
importanie, esto gracias a la necesidad de produccion electrolitica de especies
tales como cloro y aluminio, a la aparicién de nuevos dominios de aplicacion e
investigacidn (bioelectroguimica, fotoelectroquimica, electrosintesis organica e
inorganica, descontaminacion de metales pesados en aguas residuales, etc.).

Como resultado, una nueva disciplina nacié hace aproximadamente tres
decadas, la Ingenierfa Electroquimica [23].

El objetivo primordial de la Ingenieria Electroguimica es ia puesta en
operacion de procesos electroguimicos, donde exista una conversion de formas
quimica y electrica de energia, bajo condiciones econdmica y técnicamente
optimas,

La concepcion, el dimensionamiento, la modelizacidn de ceidas
electroguimicas, su optimizacié‘n energetica y econdmica, su exirapeoiacion a
peguefia y gran escala, constituyen los objetivos esenciales de la Ingenieria
Electroquimica, apoyandose siempre en las operaciones unitarias de la
Ingenieria Quimica, dada la complejidad de los sistemas industriales.

l.a frontera entre la Electroquimica y la Ingenieria Electroquimica aparece

por o anterior, de |a siguients manera:
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o En Electroquimica, se estudian las condiciones experimentales dptimas
ge una reaccidn, de tal forma que cada proceso elemental es estudiado
separadamente.

= En Ingenieria Electroquimica, es necesario tomar en cuenta de forma
global los fendmenos que se producen simultdneamente al centro del
reactor.

A continuacion, presentamos los elementos sobre los cuales reposa el

anafisis racional de ios sistemas electroquimicos.

2.2 Elementos de la Ingenieria Electroquimica

La ingenierfa electroguimica, necesita de los siguientes elementos para
poder desarroliarse de una forma completa [3].

» Termodinamica Electroquimica. Esta ciencia nos indica, en que momente un

proceso es o no espontaneo, ademas de indicarnos el potencial minimo
necesario para que se ileve a cabo un proceso electrolitico.

o Balances de materia_v _energia. Como anteriormente mencionamos, un

balance de masa y energia de reactivos, intermediarios o productos se basa
en la cantidad de produccion deseada, en la estequiometria de la reaccion.
es decir, la relacion que existe entre los reactivos para lograr la cantidad
deseada de productos y la energia eléctrica que se necesita agregar o retirar

al sistema para que se lleve a cabo la reaccion.



Cinglica electroguimica. La cinética electroquimica, nos relaciona ef grado

de corriente que ha pasado por la resccidn a iravés de una interfase con

respecto al tiempo.

Fendémenos de transporte. Determinan la relacion con {a cual, las especies vy

ta energia del sistema pueden estar disponibles en la regién de la interfase.

Distribucion de corriente y potencial. Determina el fiujo de corriente entre los

electrodos y la variacion de potencial a través de la superficie de los

eiectrodos,

Factores de escalamienfo, Los factores y leyes de escalamiento permiten

dimensicnar la operacion y los equipos necesarios para que un sistema
{rabaje desde una escala de laboratorio hasta una escala industrial.

Disefio de planta y celdas. Es el arte de combinar todos los elementos de la

ingenieria electroguimica y de seleccionar los materiales y geometria
adecuados para dar de este modo una planta o unidad Util.

Estudio_economico. Para determinar la viabilidad de un proyecto o para

encontrar el disefto y la tecnologia mas econdmica y eficiente.

Experimentacion. Este recurso es de gran importancia cuando uno o la

combinacién de varios de los elementos no puede ser determinada mediante
calculos o cuando no existe informacion dentro de la literatura.

Controf de procesos. Nos permite encontrar, prevenir y corregir errores en la

operacion de un proceso.



2.3 Reactores Electroqguimicos

2.3.1 Definicidn de reactor electroguimico

Un reactor o celda electroguimica es un dispositivo constituido de al menos
gos electrodos (ancdo y catodo), de un electrdlito y de forma opcional puede

contar con un diafragma (fig. 2.1). En el reactor, una o mas especies quimicas

Catodo ; i Anodo

9] =}

Diafragma {opcional)

Figura 2.1 Diagrama basico de un reactor electroquimico

son fransformadas a estados alternativos con un cambic asociado a su energia
a través de reacciones de oxidacion y reduccidn. La reaccidn electroquimica
total que se lleva a cabo en et interior del reactor resulta de la suma de dos
medias reacciones involucrando entre ellas la transferencia de electrones a
través de superficies conductoras {electrodos). De esta forma, los electrones
deben ser considerados como reactivos en una de las dos medias reacciones
{reaccion de electro-reduccion) y como productos en la éegunda media reaccion
(reaccion de electro-oxidacion).

N +e¢ =N (Reaccion de electro-reduccion)

MM +e (Reaccion de electro-oxidacion)
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Como veremos méas adelanie, los reactores electroquimicos caen en las
mismas configuraciones que las usadas en la practica de ta ingenieria quimica:
lotes (batch), flujo tapdn, alimentacién continua, tanque agitado, etc. La principal
diferencia es que en los procesos electroquimicos un cambio de potencial les
provee de una fuerza motriz adicional, la cual se debe tomar en cuenta para
propésitos de disefio ya que de ello dependera el grado de conversién de los
reactivos alimentados a productos obtenidos dentro del equipo.

Dentro de un reactor electroquimico, los electrodos pueden ser arreglados
de dos formas diferentes de acuerdo a como se transporta la corriente entre
ellos: en configuracién monopolar y bipolar. En una configuracion monopolar,
cada electrodo es conectado separadamente de la fuente de corriente
manteniendo asi el signo de la carga en ambas superficies. En un arreglo
bipolar, la fuente de energia no es conectada a los electrodos intermedios de |a
celda, sino que a través de una conexién a los electrodos que se encuentran en

los extremos de la celda se logra una polarizacion de los electrodos intermedios.

-]
- - - h —— ae g . raar, ——
LI o/ B ol S of S o S ., E
é Ecelda e s ne ST - i o arary -y
() . {~
(+]

—

Ec.eld.-r

& b

Figura 2.2 Diferentes modos de conexién eléctrica: a} monopolar,

b} bipolar.
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Un componente de los reactores electroquimicos que es raremente
encontrado en un reactor convencional es el separador o diafragma, el cual tiene
la funcion de mantener separados los constituyentes de la reaccion en el
compartimiento anddico y catédico con el fin de evitar la mezcla de los reactivos
en el interior del reactor impidiendo de esta forma que reacciones secundarias
se lleven a cabo en el electrodo de trabajo {para nuestro caso el catodo). Debido
a que estos campanentes encarecen los costos de construccion y operacion por
permitic altas resistencias eléctricas, los separadores tienden a ser actualmente

componentes indeseables dentro de los reactores electroquimicos.

2.3.2 Evolucion de los reactores electroquimicos para la recuperacion de

metaies

Los primeros desarrollos de celdas electroquimicas fueron hechos por
Volta en 1795 y después por Sir Humphry Davy y Faraday, a principios del siglo
XIX. Sin embargo, no solo ellos trabajaron en el desarrollo de este tipc de
equipos ya que durante el sigio XIX se realizaron los primeros experimentos
sobre el desarrollo de celdas de combustible con los experimentos sobre |2
electralisis del agua de Sir William Grove y el desarrollo de la primera patente de
un electrodo porosoe en 1893 por Paul L. Hulin [15].

La recuperacion de metales por métodos electroguimicos se conoce desde
hace mucho tiempo, pero era poco utilizada debido a gue existian metodos de
recuperacion mas eficientes y la abundancia de metales en aquel tiempo no

justificaba su recuperacion. A medida que el precio de los metales fue en
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ascenso. se retomd el uso de los reactores electroguimicos como una forma de
recuperacion eficiente. Los reactores electroquimicos existentes en ese tiempo
no recuperaban ia totalidad de los metales disueltos en los electrdlitos usades,
debido a que los electrodos eran planos, es decir, el area de transferencia entre
el electrodo y el electrélito solo se da sobre la superficie de los electrodos.

A finales de la década de los 50°s del siglo XX, se propuso trabajar con
electrodos porosos (los cuales se definen en ef capitulo 5), pero estos solo eran
utilizados como herramientas analiticas para la determinaciéon de cationes
metalicos Estos electrodos, también fueron propuestos posteriormente para su
aplicacion como electrodos en celdas de combustible. Una decada despues, se
comenzd a trabajar en celdas electroliticas de fecho fluidizado, llevandose a
cabo una gran cantidad de experimentos y encontrandose asi, para estas
celdas muchas nuevas aplicaciones, como par gjemplo, para electrosintesis
organicas e inorgénicas y para la remocion de metales pesados toxicos en las
corrientes de las plantas de proceso. La desventaja de este tipo de celdas era
que una vez fluidizado el lecho, la resistencia al paso de corriente a travées de la
solucion aumentaba v la eficiencia de la celda disminuia considerablemente.

En 1964, Nalco Chemical Co.’s [30] ocupa este tipo de reactores para la
produccion de tetraetilo de piomo a partir de 'a disolucion electrolitica de placas
de plomo en una corriente de; reactivo de Grignard. A mediados de los afos
70’s. la compafiia Kennecott [31] buscé nuevas formas de recuperar cobre
contenido en diversas soluciones, las cuales contenian en promedio entre 0.4 y

8.0 g/l de cobre y fue asi como disefid un reactor de electrodos de cama
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empacada, que permitia obtener una transferencia de materia an tres
dimensiones haciendo asi al proceso més atractivo, ya que al tener una mayor
area de transferencia se lograba optimizar {a cantidad de corriente enviada a la

soiuciéon (ver figura 2,3},

*m:_:fg 5= --~. Barra Conductora
=& ... Colector de corriente
Entrads de solucidn

t--~- .. Llechos de carbén

.

Gl

+:

T Membrana Plastica

4l
Goda

RYEX?

Figura 2.3 Reactor para recuperacion de cobre Kennecott.

El electrode utilizado tiene ia ventaja de que puede ser fabricado a partir
de diferentes materiales, tipicamente se utiliza carbon, que es un materiai de
pajo costo. Finalmente el cobre obtenido de esta operacion tiene una proporcion
de 2:1 en masa recuperada con respecto a la cantidad de carbon alimentado en
el electrodo, es decir, por cada gramo de carbdn alimentado se obtenian 2

gramos de cobre [30].
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En 1975 se disefid un sistema muy eficiente para la recuperaciéon de
cobre en soluciones diluidas, esta tecnologia se conoce como Elecirdlisis de
Superficie Extendida (ESE) [32]. Este reactor se compone de catodos de acero
inoxidable vy anodos de titanio cubiertos por dxidos de metales preciosos vy
forrados por un cuerpo de poliester como separadar. El paguete de electrodos,
consiste de catodos y anados alternados en una configuracion de sandwich, la
cual ocupa un volumen menor a 1ft°. De esta forma se recupera hasta un 80%
del metal alimentado, esto gracias al aumento del érea de transferencia en

combinacion con grandes tiempos de rasidencia del electrdiifo en el reactior,

e The
AtatriLytablshu i

15

riad
T

3Tt

AT

HE
i

Figura 2.4 Diagrama de un reactor de superficie extendida

A la fecha se han disefiado diversos tipos de reaciores electroguimicces,
los cuales se basan en el principio de la utilizacién de electrodos de valumen.
Estos electrodos, estén formados por camas de particulas porosas o granuiares
las cuales proveen al electrodo de un area de transferencia mucho mayor en

comparacion con un efectrodo plano.
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Muchas son las compahias que fabrican en la actualidad este tipo de
reactores, como por gjemplo Du Pont, Akzo Zout Chemie y Chemelec entre

otros.

2.3.3 Usos y aplicaciones de los reactores electroquimicos

Las aplicaciones de los reactores electroquimicos, son muy variadas y pueden
encontrarse en el desarrollo de diferentes tecnologias, como por ejemplo:

3,

a) La generacitn de energia de una forma mas limpia: Mediante a aplicacion

de celdas de combustible, en las cuales un combustible tiende a proporcionar
energia electrica sin desprender energia a los alrededores, ni producir
contaminantes. Debiéndose esto a gue las celdas de combustible transforman
directamente la energia quimica de un hidrocarburo a energia eléctrica sin la
necesidad de una combustién lo que provoca perdidas de energia en forma de
calor [16].

Basicamente existen cuatro tipos de celdas de combustible, las cuales
difieren en las reacciones quimicas que se desarroilan en su interior y en 1os
materiales empleados en su construccion. Mas adelante describimos con mas
detalle su forma de operacion y sus diferentes usos.

b) La sintesis de compuestos de forma selectiva y limpia. Con lo cuatl se

obtendra el uso mas eficiente de los reactivos involucrados en una reaccion
guimica sin la generacién de productos indeseables o contaminantes. A traves
de la electroguimica, se pueden sustituir reactivos toxicas ¢ peligrosos y emplear

condiciones de frabajo cercanas a las ambientales.

31



¢) La generacion in-situ_de compuestos toxicos o peligroscs: El uso de la

electroguimica nos permite disedar equipos de diversos tamafios para la
generacion de compuestos toxicos como el cloro y el perdxido de hidrégeno en
el lugar de su uso con el fin de disminuir riesgos para el personal que iabcra en
una planta y evitar posibles efectos nocivos al medic ambiente.

dy El mejoramiento _de [a calidad del agua: Por medio de los proceses

electroquimicos existentes para la remocidn de sales y bacterias, por ejemplo,
los equipos para la produccion de cloro y ozono.

e} En la industria: Permite el recictado de corrientes para recuperar reactivos

saiurados, acidos vy bases a partir de sales, remover iones metalicos ©
compuestos organicos a partir de las diferentes corrientes de un proceso.

fy Tratamiento de efluentes: Mediante el usc de reactores o celdas

electroguimicas para la eliminacidn de idnes metalicos y particulas orgénicas asi
como para la remocion de particulas y corrientes &cidas provenientes de gases

de chimenea.

2.3.4 Clasificacion general de los reactores efectroquimicos

Las celdas o reactores electroquimicos se clasifican de acuerdo a ia
geometria del electrodo v al estado estatico o dinamico del mismo en:
e« Electrodos bidimensionales.
e LClectrodos rotatorios.

s [Clectrodos de volumen.
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A continuacion se da una breve descripcidon de cada uno de ellos, sus

ventajas y desventajas y algunas aplicaciones.

Electrodos bidimensionales

Estos electrodos se caracterizan por estar en forma de placas. Debido 2
que son los reactores mas baratos desde el punto de vista de su construccion,
son ampliamente utilizados' en la indusiria y en laboratorio. Estos reactores
pueden presentarse separados 0 no por una membrana o separador y son
operacos la mayoria de las veces en forma bipolar. Generalmente consisten de
un par de electrodos sumergidos en una solucién de electrélito, que al recibir
una carga de electrones a través del anodo (electrodo con carga positiva), se
deposita el metal disuelto en la superficie del cétode (electrodo de carga
negativa). Son muy utilizados en la recuperacion de iones muy concentrados en
solucidn, prasentando un buen rendimiento. Sin embargo, na son recomendados
en el caso de sofuciones muy diluidas donde se requieren de grandes
superficies y bajas densidades de corriente haciendo muy costosz la

recuperacion.

Electrodos Rotatorios

Estos electrodos san muy utilizados a nivel laboratorio en electrosintesis
organica y en la recuperacién de metales provenientes de efluentes, an lus
cuaies el hecho de que exista una rotacion en el electrodo provoca que af metal

disugito se deposite en forma de polvo 11 hojuelas. Gracias a |a rotacion del

>
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catodo, se favorece fa transferencia de masa entre e electrodo y la solucion. sin
necesidad de bombear ¢ afiadir energia extra al reactor (figura 2.5).

Algunos ejemplos que podemaos citar son la celda Eco (Eco-Cell) [14] v la
ceidz de bombeo Pump Cell, basada en la celda de espacios capilares de

Ashworth [60].

Membrana

Anodo

Figura 2.5 Electrodo cilindrico rotatorio.

Electirodos de volumen

Existen diferentes tipos de electrodos de volumen, clasificados de
acuerdo a su modo de operacion y a los materiales o configuracion del
electrodo. Asi. podemos encontrar el electrodo de volumen © electrodc poroso
constituido por camas esféricas de metat o carboén, formando camas esté*;icas o}
semiestaticas. Algunos otros estdn construidos a partir de mallas o telas
enrolladas alrededor de un centro metalico. También existen electrodos poroscs
constituidos por espumas que en su interior contienen metales tales como

niquel cobre y otros metales pesados. En este caso, la parte porosa tiene el
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papel de catodo y en ella se recuperarn los metales disueltos en ta solucion de
electrdiitc. Muchos de estos reactores frabajan en forma intermitente, ya gue
resulta difici! recolectar continuamente el metal recuperado y agregar al medio,
de forma continua, el material poroso que es descargado del reactor junto con el
metal.

Otra funcién de ta pa_rte porosa del electrodo, consiste, en actuar como
promotor de turbulencia con el fin de aumentar la transferencia de masa al

aumentar la velocidad interna del electrolito.

2.3.5 Clasificacién de los reactores electroquimicos de acuerdo a su

geometria y modo de operacion

En el disefic de un reactor que se adapte a las necesidades particulares
de un proceso electroguimico es necesario tomar en cuenta tres tipos de
reactores ideales. 'Los reactores ideales se utilizan como estandar para
compararlos entre si con los reactores reales con el objeto de determinar el
mejor funcionamiento de estos en diferentes condiciones de operacion, de este
modo se pueden obtener los factores de correccion adecuades que después s
aplicaran a las condiciones de diserio.

Estos tres tipos de reaciores son:

» Elreactor de mezcla perfecta cerrado (batch).
s [Elreactor de mezcla perfecta abierto.

« Eirezctor de flujo piston.



Reactores de mezcila perfecta cerrado

Un reactor de mezcla perfecta cerrado. es aquel gque se carga con el
reactivo requerido de concentracidn inicial Cae para que la reaccion se ileve g
cabo y una vez finalizada, éste se vacia obteniendo el producto. La
concentracion final Cas es funcidn del tiempo de residencia y presentaré una
concentracion uniforme en todo su volumen. Existen dos tipos de reactores de

mezcla perfecta cerrados: sin recirculacién y con recirculacion de electrolito.

il
b

SELNNPA
, L ,
‘i l l l Tangue de

almacenamiento

de etectroiito

a) b)

Figura 2.6 Diagrama de funcionamiento de un reactor cerrado de mezcia

perfecta. a) sin recirculacion. b) con recirculacién.

Reactor de mezcla perfecta abierto {alimentacion continua)
Este tipe de reactor estd destinado a procesos que demandan un gran
volumen de productos. Estos equipos los encontramos principalmente en

procesos inorganicos y de tratamiento de efluentes.



En los reactores de alimentacion continua se presenta una baja taza de
conversidn de reactivos a productos por lo gue se les conecta en serie para
mejcrar su eficiencia, sin embargo, los reactores de alimentacion continua
sencillos se siguen utilizando debido a qgue sus costos de operacion y
mantenimiento son menacres. Otra forma para obtener una mayor conversion es
el operar el reactor con una corriente de recirculacion, lo cual aumentard el
fiempo de residencia de 1os reactivos en el reactor y tendré como consecuencia

una mayor conversion,

\.[.J

L~
I

Entrada de i «:L ‘ ‘ Entrada de I e
glectronte l ! . h,i-,ﬁSath} de clectiolio . o 58158 08
Cas slectrolito _______l oo

Cus
Tanque de
. almacehamiento
de electrélito

Figura 2.7 Diagrama de funcionamiento de un reactor cerrado de mezcia

perfecta. a) sin recirculacion. b} con recirculacion

Reactor d=2 flujo en piston

En este tipo de equipo el reactivo se desplaza a la misma velocidad

uniforme como 1o hace un pistén en un cilindro  Todos los elementos del
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electrolito permanecen el mismo tiempo en ef interior del reactor y la
concentracion del reactivo Cag cambia en funcidn de la distancia recorrida en el

interior del reactor, hasta llegar a una concentracién de salida Cas.

Anodo

Catodo

Figura 2. 8 Diagrama de funcionamiento de un reactor de fiujo piston.

2.4 Balance de materia en un reactor continuo de mezcla perfecta cerrado

A continuacion presentamos un balance de materia para un reactor
continuo de mezcla perfecta de un componente A en el cual se introduce al
compartimiento catddico un caudal volumétrico Q, a una concentracion de

entrada Cage. De esta forma, el caudal de iones A que entran al sistema es:
Qv Cae [2. 1]
El caudal de iones A a la salida det sistema sera entonces:

QvCas r2. 2]

Donde Cas s la concentracién de iones A, a la salida del reactor.
También debemos considerar el caudal de iones A transformados

electroquimicamente dentro del reactor el cual se encuenira expresado por:
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LU (veF) (2. 31

Donde 1, es la corriente limite

Considerando que el sistema trabaja en condiciones de corriente limite el

caudal de iones A transformados es igual a:

kd Ae CAS {2‘ 4}

Donde kd es el coeficiente de transferencia de masa
Ae es el area de deposito del electrodo.
De esta forma, al reunir los términcs de las ecuaciones [2.1], [2 2] ¥ [2.4]

en una expresion, el balance de masa para el sistema esta dado por:
(Q, CAE)‘(kd Ae CAS) =Q, CAS [2. 5]

Rearreglando la expresion anterior obtenemos la relacién que existe entre

la concentracion de entrada y salida al reactor:
C. 1
25 =) [2. 6]
AR k }

Por medio de esta expresién, podemos calcular la fraccion convertida de
los iones A en el compartimiento catédico, la cual es conocida como grade de

conversion.

Xa =({Cas-Casg)/Cae [2. 7}
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X, = K AL, [2. 8}
+

2.5 Balance de materia en un reactor de flujo pistén

Para el caso de un reactor de flujo pistdn es necesario considerar que la
concentracion del electrolito utilizado cambiard a medida que este electrélito
avance a lo largo del reactor llamémoste eje x.

De esta forma, a la entrada del reactor tenemos:

Qv CA(x) {2 9}

En la salida del reactor el flujo serd igual a;

;
Caw g J (2. 10}

Q, = [CA(.K) +

dx

Y el término de conversion a lo [afgo del reactor:
Ka [ dX Cagg [2. 1]

donde A, =1 dx
| es el ancho del electrodo
dx es la longitud del etectredo en el gje x.

Asi el balance global de masa es,
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dC
X

Para obtener el gradosde conversion dividimos la cantidad convertida de iones A
enire la cantidad de iones A alimentados, lo cual involucra al término de

conversion:

L

dx [2.13]
CA(X) Qv

posteriormente integramos la ecuacion 2.20 y obtenemos:

Caco exp[« Ex} [2.14]
CAE Qv

De esta forma, el grado de conversion lo obtendremos a partir de:

k,J
X, = 1-exp| —~% [2. 15
exp\: 3 x}

v

Otra forma de expresar la conversion se obtiene de considerar que A=l X!

CA(.‘() — exp[_ kLlAci\ [2. 16]
C.\E Qv
X, =1- exp{-— kaAﬂ (2.17]
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2. 6 Balance de materia en un reactor pistén con recirculacion
Una forma de mejorar el funcionamiento de una celda electroquimica,

consiste en recircular una fraccion del flujo gy, a la salida de concentracién Cas.

Si definimos fr = Sy como la razén o taza de recirculacion, el balance de

v

masa de la especie A en el punto de mezcla M es ( ver Figura 2. 9):

Cagtfr Cag = (1 +fr) Cagg [2. 18]

Q, Cae M C, ; Qv Cas

Figura 2. 9 Reactor de Flujo piston con recirculacion de electrolito.

Las concentraciones Cay) ¥ Cas a la entrada y a la salida del reactor con

un flujo igual a Q, (1 + fr ) pueden ser introducidas en la expresion 2.16,

MC A — exp{— H—kd Ac—} [2. 19]
Cacey Q. (1+1f)

La tasa de conversién giobal Xa del reactor en presencia de reciclado
estd definido en [2.7].

Combinando las tres Ultimas ecuaciones,

_ koA,
1T+fr(1-Xa)=(1+fr)(1-Xs)- eXp [Qv(l+fr)] [2. 20]
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Finalmente, despejando obtenemos la conversidn global X4 para un

reactor de fluio pistdn con recirculacion,

=1~ .21
2 =170 kA f2- 213
{1+ 1) exp‘-(i——d:v{r—)J —1ir

A continuacion presentamos en las figuras 2.10 vy 2.11 la influencia de fr
sobre la tasa de conversion y la influencia de fr sobre [a relacidn de superficies
AcfAep (Xa fijo).

La conversidn en ausencia de recirculacidn esta expresada por la

ecuacion;

A 1
X, =1- expﬂ— kg EOJ [2. 221

Figura 2. 10 Influencia de fr sobre la tasa de conversidn {Ae = cte)

QObservamos en la figura 2.10 que para A. fijo, {a tasa de conversion

aumeanta con la recirculacian fr.
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2.7 Disefio de un reactor electroguimico de ciiindros concéntricos

En este tipo de reactores, el electrdlito fluye a través de dos electrodos
cilindricos fijos, por lo que es necesario determinar el drea que existe entre los
dos electrodos con el fin de calcular la velocidad a la cual se transportara el
etectrdlito dentro del reactor.

Esta area es calculada por medio de la resta de las dreas de cada uno de

los electrodos:

i

A, =—(D

fuyjo 4 catode

P Do) (2. 23]

Con la utilizacion del flujo volumétrico al cual va a operar el equipo v &l
area obtenida de la ecuacion 2.23 encontramos la velocidad del liquido en €l

intenor de! reactor:

5. Q
Vo= 2. 24
v {2. 24}

A continuacion necesitamos calcular el nimero de Reynolds, para lo cual

necesitamos conocer el didmetro hidraulico dh.

47
- L%

Re [2. 25]

E| calculo de los némeros adimensionales de Reynolds y Schmidt nos permitira

calcular el coeficiente de transferencia de materia.

S¢ = -—— [2. 28]
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D

=1 614(D6 *8¢ \ls

A anode /

12. 271

Este tipo de correlaciones puede ser encontrado en ia literatura y varia de
acuerdo al tipo de flujo que se esté manejando.

Lo que resta por calcular, es la cantidad de masa obtenida por el equipo, la cual
estara dada por Na. Este se obtiene a partir del calcuio de la densidad de

corriente limite.

[2. 28]
N, =E [2. 281

2.8 Correlaciones para calcular coeficientes de transferencia de masa.

A continuacién presentamos un resumen de correlaciones cbtenidas
experimentalmente bara determinar el coeficiente de transferencia de masa.
Estos se encuentran expresados segun su geometria, el tipo de régimen
(laminar o turbulento) y el flujo 1], [3].

Reactores de electrodos bidimensionales.

Flujo entre dos placas paralelas:

/_*___W,,/_’

Contraelectrodo Electrodo

/ 1‘
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dy =1
hd vd
Sh="1"h : Re=
D, v

Flujo faminar: (75<Re<7000 y 0.05<dy/L.<20)

Sh= F{Re Sc %‘—TS

(
|1.85 (solucionde Leveque)
F= Jl 1.858 {donde B se encuentra dade
! ( 2 \1/3
(1.467| --——
5 \T+hii)

Flujo turbulento: (Re > 4000)

Sh=0.023 Re®® 5¢'?

Sh=0.058 (f/2)"? Re Sc'?

SR RE
donde f/2 = 0.039 quh.{
LV
FLooqos
Ka & :0.0231 Vo g
e Y
k, d v, d
TN =027 “J[ se ¥ 9 |
D\ | v L k L /
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Fiujo entre dos cllindros concéntricos.

- Electrodo

AT
PN s
AN T -
Lir ) - dna
VS A
\/// S

Contraelectrodo

Re,

Re,,

v

_2Ri2 o

A%

R . .
2 Numero de Reynolds axial

NUmero de Reynolds de rotacion

d, =2(R, - R,) Didmetro hidraulico

F‘ —-ilr?»
| t
k,L I L
TS o] 0174 —————8c| +02-—
D, | _fR‘ YV % 1
LRBJ A
Flujo turbuiento con remolinos:
, o) DR
07 <Reo= - '+ <IO
v

]
]‘_Gf: Fi‘_}

kS

0.079]
A%

'“q 1 . 07
).’T_P_‘}_(’? R‘W g



>N

}1-‘3
k,d, f d

®.=1614T{Re, Sc "}
D, | L

H

Donde I' = coeficiente de correcion gue depende de Ro/Ry

Flujo turbuiento axial: { 3000 < Re <4000 )

k,d,

+ A nman ., 05 o0
-t =(.023Re," " Sc
™

A

Promotores de turbuiencia electroquimicamente Iinactivos.

Lechos fijos granulares:

k Fa) f el P ™ ~
2 £3¢? =1.03Re™ Re<B
v
e8¢ =024Re™ Re<3000
v
vd,
Re=-. -." -
v(1-g)
Lechos fiuidizados granujares:
k ~ K} ~ — -~ -
g 8c® =084 Re™ 10 < Re < 1
\%
Promotcres tipo tela {Swiss-Roll):
k, d, e . R
Y 2 27 Re"V Se' 5<Re < B
DA



k, d.

—;ﬁwzﬁ.iﬁRe”‘2 Se''? 80 <Re<

!.JA

Elecirodos porosoes. {correlaciones para reactores EPPP)

18 < Rep<325 y Sc 1040

vd
Donde Re, =—2 ez el numero de Reynolds de particula
L%

(Vélidas para granos esféericos; ¢~ 0.4)

Flecirados e telas metélicas:

M- -0.507
k 1 2 ‘ V dt} !

L8eM =04~ £ 4 < Re < 150
\% |

o

Donde d = digmelro del hilo
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Capitulo 3 Reactores de electrodos bidimensionales

Los reactores de electrodos bidimensionales  consisten en celdas
electroliticas, las cuales pueden contener en su interior electrodos fijos © en
movimiento, en este capitulo se tratara solamente la primera categoria, ya que

son este tipo de reactores los que poseen la geometria mas simple de todos.

3.1 Caracteristicas

Dentro de la clasificacién de electrodos bidimensionales, podemos

encontrar reactores de diferentes tipos, de acuerdo al tipo de geometria, arreglo
eléctrico o forma de operacidén encontrando basicamente |0s reactores de tanque
agitado o de filtro prensa.
Los reactores de tangue, son los reactores de geometria mas simple que existe
y se pueden enconfrar operando en forma batch o semibatch, es decir que los
reactivos seran agregados y los productos seran removidos a intervalos. Los
electrodos utilizados en estos equipos pueden liegarse a encontrar colocades de
diversas formas, ya sea horizontales o verticales, sin embargo, la tltima
configuracion es la mas usada. En general el catodo se encuentra hecho de
metal y el anodo esta hecho a partir de blogues de carbon sujetos a la parte
superior de la celda a manera de una geometria de platos paralelos.

Los reactores de tanque agitado, consisten en un tanque en cuyo interior
circula una solucidn de electrblito, que es agitada por medic de bombeo,

agitacion mecanica o por burbujeadores, esto se hace con el fin de optimizar Ia
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FEM Sistema de
! " agitacion

|

Entrada de |

electrdlito - i
A

I
i | Salidade

o -~
alactisiito

Figura 3.1 Funcionamiento de un reactor de tanque agitado.

transferencia de masa entre el éanodo y la solucién, depositando asi la mayor
cantidad de material recuperado en el catodo[5]. Este tipo de equipo puede
contener en su interior un diafragma para separar en caso necesario la solucion
de electrélito dividiéndola asi, en una solucidén de anolitc y otra de catolito; los
anodos y catodos empleados pueden ser de distintos materiales, como por
ejemplo, para los anhodos, titanio o carbono y para los cétodos niquel o acero
inoxidable. La distancia existente entre el anodo y el catodo debe ser tan
pequefia como sea posible para aumentar la eficiencia de la transferencia de
masa y reducir el cohsumo de energia por una menor cantidad de voltaje
requerido. De hecho, la distancia minima entre los electrodos es usualmente
determinada por limitaciones précticas, por ejemplo, la mas comun de este tipo
es la necesidad de prevenir cortos circuitos. A este tipo de equipo se le puede
adaptar una serie de accesorios con el fin de incrementar su eficiencia, por
ejemplo cémaras con distribuidores de flujo, promotores de turbulencia

membranas y empaqgues.
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Cuando por requerimientos del proceso o por escalamientos existe la
necesidad de mas de una ceida, cada unidad puede acoplarse a otra formando
asi reactores en serie, con el fin de incrementar el area de electrodo que se
encuentra en contacto con la solucion.

En el caso de los reactores bidimensionales, existen equipos en los gue para
aumentar el area de electrodo, se emplean reactores del tipo filtro prensa, los
cuales permiten una repeticién de camaras en las celdas de entre 10 a 100

celdas por filtro prensa, como es el caso de la celda 1CI FM21 [16]

Pane! de Salidas de

Salidas de
elactréfito

Membranas de
intercambio idnico

Lo

Entrada de
electrdlito

Plato findl
de soporte f
Empaques

Figura 3.2 Diagrama de funcionamiento de un reactor bidimensional del

tipo filtro prensa
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Los reactores de filtro prensa, son muy versatiles, debido a que se pueden
utilizar de diferentes formas dependiendo de si sus celdas se encuentran en
forma cerrada o abierta; es decir, si sus celdas electroliticas se encuentran
interconectadas o no. En la figura (3.3), podemos observar los diversos tipos de
arreglo de flujo electrolitico que se pueden llegar a trabajar en un reactor del

fipo filtro prensa o celdas de platos multiples.

. N | Y] 7y
Al
A 4 A A
!
a b C)

Figura 3.3 Tipos de arreglo de flujo electrolitico en un reactor.

Estos equipos tienen la ventaja de poder ser adaptados a diferentes tipos
de procesos electroquimicos [16], ya que pueden manejar una amplia gama de
flyos y densidades de corriente. Existen diferentes materiales para los
electrodos de estos equipos, por ejemplo, titanio niquel, cobre, plomo, zinc vy
aluminio entre otros. A continuacién se dan algunas de las caracteristicas del

reactor ICl| FM21 en la siguiente tabia:
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Tabia 3.1: Caracteristicas del reactor IC} FM 21 [771.

| Dimensiones espesor x longitud x ancho {mm) 134 x 270 x 90 |
| Area de electrodo (n?) | 0.0064
}_Area"é'éﬁ_\;éngor electrodo (m*)* o 0.0128
| Distanicia entre electrodos (mm) | 1~ .Ol
Densidad de corriente (maxima) (kA/m?) 6
Ceeficiente de transferencia de masa (m/s) > 6x10°
L

* Tomando en consideracién ambas (ados del elecirodo como area activa.

3.2 Ventajas

La principal ventaja del reactor de tanque v fittro prensa es la amplia gama
de materiales disponibles en el mercado para su construccién y la simplicidad de

su construccion.

3.3 Desventajas

La principal desventaja de este tipo de equipo radica en su espacio vy
volumen de produccién. Es decir, este tipo de equipo es bastante grande y no
logra obtener la totalidad de los productos a partir del efectrélitc. ya que sclo
trabaja con soluciones concentradas y es por lo tanto ineficiente para soluciones
diluidas. No son equipos aptos para su operacion a gran escala o en procesos

donde sea necesario el control de las condiciones de transporte de masa.

3.4 Condiciones de operacion



Generalmente este tipo de reactor trabasa con una conexién de forma
bipelar. ya que esto permite utilizar tamafios mucho mayores de platos
(electrodos) y de materiales mucho mas delgados, obteniendo asi distribuciones
de corriente mas uniformes Sdlo en el caso de los reactores de tanque se utiliza
una conexion monopolar, debido a la configuracion de sus electrodos.

En general, las conexiones monopolares consisten en una conexion
alternada de anodos y cétodos la cual requiere de un veltaje pequefio de celda y
una gran cantidad de corriente mientras gue las conexiones bipolares son méas
versatiles, ya que sdlo los eiectrodos colocados a los extremos del reactor son
los que se conectan polarizando automaticamente los electrodes colocados en el
interior del reactor, este tipo de arreglo corresponde a varias celdas individuales
conectadas en serie ulilizando altos voligjes y bajas cantidades de corriente.
Como ya se menciond, estos reactores llegan a utilizarse con diferentes tipos de

flujo y agitacion con el fin de aumentar el transporte de masa de la solucion.

3.5 Celdas comerciales

Como ejemplos de reactores bidimensionales comerciales, se mencionan
algunos de los mas importantes:
o Celda Monsanto, para la produccion comerciat de adiponitrilo a partir de
acrilonitrilo {13}
s Celda Le Duc, para la oxidacion de olefinas. [88]
« Celda ICI FM21, disefiada para su utilizacion en la industria del cloroalcali;

esta celda utiliza membranas de intercambio idnico dispuestas entre las
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celdas, ademas de que existe en modulos de capacidades mayores @ 25 m?

(16}

3.6 Consideraciones para el disefio

Para el disefic de este tipo de equipes, se deben tomar en cuenta ios

siguientes aspectos:

1.

3.

Si el reactor se encontrard dividide o no a través de un separador poroso o
membrana.

i.0s distintos tipos de materiales para los electrodos, de ser posible se opta
por materiales afines a los reactivos que se deseen obtener.

L os materiales de construccidon de la camara de electrdiito, por lo general,

cuando actua como catodo, el cuerpo de ia camara es de acero inoxidable.

4.

5.

8

9.

La eleccion del separador.

£l tipo de materiales a utilizarse para el sellado de las camaras.
Disefio de un promator de turbulencia.

Disefio de distribuidores de electrolito.

Diserio del flujo del electrdlito.

Tipo de conexion, ya sea monopolar o bipolar.

10. Areas de tos slectrodos.

11 Forma de los electrodos.



3.7 Giseno

Para obtener los valores de disefio de este tipo de equipos consideramos
en un principio un flujo de electrdlito gue circula a través de dos placas paralelas

(electrodos o electrodo y diafragma):

hIq__,./

L

Donde L es la longitud de ia placa, h el espesor y | el ancho.
Este tipo de configuracién lo encontramos, por ejemplo, en las celdas tipo
prensa en donde el diametro hidraulico (espacio por el cual circula el electrolito)

es igual a

_ 4(seccién depaso) _ 2lh
perimetro mojado (1 +h)

d, [3. 1]

Para determinar el coeficiente de transferencia de materia de nuestro
sistema, es necesario conocer el Reynolds y el tipo de flujo que estamos
manejando:

Vd,

Re= Vi [3. 2]
v

Dependiendo del tipo de régimen, se utiliza una de las siguientes
correlaciones:

Para régimen laminar (Re<2000):
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Sh= %‘i [3. 3]
A

para lo cual necesitamos conocer los nimeros adimensionales de Sherwood Sh

y Schmidt Sc:

Sc= ]_)‘.’_ [3. 43
A
d —!1."3

Sh= 1.467(- ReSc - | 13. 5]

I+h/l L |

Para régimen turbulento (Re>2000):

_ 0.8

k“DZ d _ 0.023 v2d, Sc'’? [3. 6]
v
A

Una vez calculado el coeficiente de transferencia de materia kq, la densidad

de corriente limite se obtiene de la expresion:
i, =v.Fk,; C,, 3. 71

y por ultimo calculamos la densidad de flujo idnice:

|i! i
N, =k 3.8
A v, T [ ]

Con estas propiedades definidas, nosotros podemos faciimente encontrar
el area de electrodo a utilizar o la intensidad de corriente necesaria para

alimentar una celda ya fabricada.
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3.8 Usos y aplicaciones especificas

La principal aplicacidon de estos reactores, es en el campo de la
recuperacion de metales, sobre todo metales preciosos. También se encuentran
aplicaciones en la industria del cloro como en sintesis y procesos
electrorganicos, siendo empleadas para este fin las celdas de platos paralelos.

tro uso de estos reactores, es en el tratamiento de efluentes, y para electrolisis

de reactivos concentrados.
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Capitulo 4 Reactores de electrodoes rotatorios

4.1 Caracteristicas

Los reactores de electrodos rotatorios se encuentran clasificados dentro
de los reactores bidimensionales, solo que estos poseen un electrodo en su
interior, el cual se encuentra en continuo movimiento dando a la solucién de
electrolito una aceleracion tangencial, lo cual evita la necesidad def bembeo o
agitacion de la solucibn mejorando asi la precipitacion de las especies
contenidas en el electrdlito. Gracias a este fendmeno, la celda trabaja en su
interior con un flujo turbulento.

Estos equipos presentan geometrias bien definidas y podemos encontrar
basicamente dos tipos diferentes de reactores, los de electrodos de cilindro
rotatorio y las celdas de bombeo. Los primeros consisten en tanques de
geometria cilindrica en los que normaimente el electrodo interior gira en un

arreglo concéntrico.

Catodo

Membrana rotatorio

U

Figura 4.1 Esquema basico de funcionamiento de un reactor de electrodo

de cilindro rotatorio.
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Las principales caracteristicas de los reactores de electrodos rotatoros

pueden resumirse en cuatro puntos [5}:

1. La velocidad periférica del fluido en el interior del reactor se encuentra en el
rango de 0.6 a 2 (m/s) dandole al catolito condiciones de flujo turbulento.

2. El potencial del reactor y las distribuciones de la densidad de corriente son
uniformes. Esto promueve un grado de reaccién uniforme a través del catodo
y facilita |la separacién controlada en el caso de la separacion de metales.

3. Ei grado de transporte de masa es relativamente alto y es incrementade a
medida que se forma un deposito rugoso que actia como promotor de
microturbulencia.

4 E| deposito de metal en forma de hojuelas rugosas o polvos, facilita una
continua remocion del producto e incrementa el érea activa del catodo.

Estos equipos son utilizados comercialmente para recuperar metales de
alta pureza provenientes de corrientes de desperdicics industriales y aguas
contaminadas con metales pesados. Pueden operar por lotes (batch) o en
forma continua, ademas, de poder ser utilizados con o sin membranas {77].

i as celdas de bombeo, son reactores en [os cuales un electrolito entra a
una camara capilar y en ese momento es acelerado tangencialmente,
incrementando  la transferencia de masa y convirtiendo a la celda en
autchombeable estos equipos se han utilizado para la produccion continua de
polvos metalicos los cuales pueden tener diametros de 1 a 100 um dependiendo

del grado de rotacion del electrado. Este reactor trabaja en forma monapolar y
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consta de un rotor en forma de disco al cual se conectan unos cepilles en la
base para conducir de esta forma la corriente eléctrica, opuesto al rotor se
encuentra un estator, el cual tiene la funcién de un cétodo y entre los dos
electrodos se encuentran las salidas para el electrdlito gastado y particulas

metalicas [24].

Electrolits

Estator i
[ i = Electrelite gastade y
particulas metalicas

Cepilios de cobre

Figura 4.2 Diagrama de funcionamiento de una celda de bombeo

monopolar

Otra forma de operacién de la celda de autobombeo es en modo bipolar.
En este modo. el reactor presenta la ventaja de no requerir una conexion de
corriente a través de cepillos ademés de que se le pueden agregar filas de
multiplatos trabajando en forma secuencial para la entrada de electrélito, la
ventaja de! autobombeo en este modelo se pierde, pero esto carece de
importancia cuando se emplea en disefios a gran escala. Es impertante
destacar, que las celdas de bombeo trabajan con aitos grados de transferencia
de masa y densidades de corriente, pero tienen el inconveniente de ser equipos

caros en su operacion y mantenimiento, lo que limita su aplicacién industrial.
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Figura 4.3 Diagrama de funcionamiento de una celda de bombeo bipolar.

Otro tipo de reactor de electrodos rotatorios que trabaja de forma un poco
mas compleja es el reactor de electrodos rotatorios multipolar que consta de
varias celdas monopolares conectadas en paraleio. En este modelo la parte que
gira es el electrodo exterior debido a razones estructurales como por gjemplo, el
reducir al minimo {a vibracion y el hacer mas sencilla la instalacidn de las hojas
limpiadoras; estas .hojas abarcan la altura total de la superficie entre los

electrodos y tienen la funcion de dividir al reactor en varias secciones.

Evdradas caplues
A elechodo de mibrenda

“Tenullo asegusndar
da Ja fopa de teflom

Soporer —gn

s g

Figura 4.4 Diagrama de un reactor multipolar.
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4.2 Ventajas

Existen varias ventajas en este tipo de reactor con respecto a aquelios
que trabajan con electrodos fijos. Por ejemplo, no dependen de una agitacion
mecénica de la solucién para inducir a la turbulencia, ademas de poder trabajar
con soluciones diluidas, requiriendo de compartimientos o celdas exiras para
una remocién mas completa de ios iones metalicos.

Pueden obtenerse distintos diametros de particulas en forma de polves,
dependiendo del grado de rotacién del eiecfrodo, lo cual facilita a su vez su
operacion en modo continuo: esto se debe al control que se tiene en estos
equipos sobre las condiciones de transferenpia de masa y corriente.

Son equipos versatiles ya que llegan a operar con distintos tipos de

conexion dependiendc de las necesidades del proceso.

4.3 Desventajas

La operaciéﬁ de estas celdas es ligeramente compleja y necesitan de un
mayor mantenimiento que una celda de electrodos fijos, ademas requieren
mayores requerimientos de sellado.

Se necesitan grandes inversiones para su instalacion y los materiales
empleados en su elaboracion son bastante especificos dependiendo del {ipo de

celda.
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4.4 Condiciones de operacion

Las condiciones de operacion son muy variadas, ya que se les puede
encontrar trabajando en forma monopolar, bipolar y multipolar, dependiendo del
tipo de celda que posean, ademas de ser adaptables a cualquier tipo de proceso
o reaccion, debido a que pueden operar de forma continua o por lotes.

En estos equipos se pueden emplear membranas y equipos adicionales

para cumplir con las caracteristicas de cada reaccion

4.5 Tipos de reactores existentes

Dentro de los reactores de electrodos rotatorics, podemos encontrar

comerciaimente diferentes tipos como los siguientes [24]

e FEi Proceso Eco-Cell para la remocién continua y produccion de metales en

forma de polvo orientandolo al tratamiento de efluentes.

Efluente Princioal
conteniendo 2
metal removido

Circuito de control : ek
del anolite . o t:;::’_ i L
‘ Falva E 't
formadn i i
. cedoe Ji Electrodo . _.. ‘.."‘ o
Selucien con ¢ e ﬁ‘m RN de ciindro Fat : Hidracidién

o
un metal disuelto . S (. Fotatorio
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E Ly ‘\‘
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Figura 4.5 Diagrama del proceso Eco cell.
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@

Reactor BPC1 o celda de Bombeo el cual es el reactor de electrodos
rotatorios de forma mas simple siendo empleada para la recuperacion de
metales.

Ei reactor Goecomet, que permite producir y colectar el producto
directamente desde su interior por medio de un efecto de barras de impacto,
el cual desprende al metal recuperado del catodo, desprendiendo el
producto y dejandolo caer a intervalos a fravés de un cono hasta un depésito
colocado en la parte inferior del equipo. Este reactor ha sido utilizado, para
la destruccién anodica de cianuros durante los procesos de remocion
metélica en los liquidos que provienen de procesos de electroplateado y

para la recuperacion de metales pesados.

Bome delC#todo Borre del dmda

Figura 4.6 Diagrama de un reactor Goecomet.
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4.6 Disefto de reactores de electrodos rotatorios

Para el disefio de reactores rotatorios es importante considerar los siguientes

factores :

1. Tipo de reaccidn, ya sea catddica o anddica, el medio en e gue se
desenvueiven las reacciones secundarias que pueden presentarse y las
especies electroactivas que se encuentran involucradas.

2. Caracteristicas particulares del reactor que dependeran de su aplicacion,
tamafio y modo de operacién (por lotes, continuo, manual o automatico).

3. Relaciones y expresiones para el fransporte de masa que controlen la
remocion de iones metalicos; asi tenemos que el grado de produccion de un

metal expresado por medio de [as leyes de Faraday es:

IR [P
N, = P 4.1
* A _v_F 4.1

Donde M es la masa del metal recuperado, t es el tiempo, Py es el pesc
molecular del metal, R; es el rendimiento faradico y F la constante de
Faraday.

El rendimiento faradico en el catodo es la relacién de la carga eléctrica
usada en la deposicion metalica iy, entre la carga eléctrica tedrica, segun:

Ly donde Rr< 1

r= T .
Carga eléctrica teodrica

O arreglando 1a ecuacion con base en produccion:

R = N, _ Produccion exp erimental
r e e T T L, e T, T
i /v, F Produccion teorica
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El gradoc de deposicion metélica se mejora a medida que Ry es
optimizado logrando esto a través de un control dei potencial del catodo y por
un adecuado disefio y operacion.

Si la reaccidén se encuentra bajo un completo control de transferencia de
masa la corriente usada para la deposicion es la corriente limite |.. La densidad

de carga méaxima del reactor puede entonces ser expresada por:
i, =v. FkyCy, [4. 2]

Para una reaccion de deposicion metélica dada (por ejemplo una con un
valor de ve conocido), la densidad de carga del reactor sera entonces

proporcional a la concentracion del metal disuelto Cas y al producto dei
coeficiente de transferencia de masa y el area activa del catodo (k). De la
combinacion de las ecuaciones [4.1] y [4.2j y asumiendo una operacion & la
corriente limite, se obtiene una expresion de la razon de masa metalica
recuperada en funcilén del tiempo:

_ Py
N, = - [4. 3]

De esta forma, se puede ver que para un alto grado de extraccion metalica
cuando se trata de licores diluidos este valor se vuelve dependiente de un alto
valor de I, y por consiguiente de ky. El valor de kq se obtiene a partir de tres
formas diferentes:

a) La determinacion de la corriente limite y la aplicacion de la ecuacion [4.3]

b) Correlaciones de transporte de masa encontradas en la literatura.
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¢) Mediciones de conversion fraccional y la aplicacidn de ecuaciones de

disefio.

4.7 Modos de operacion

En la practica existen diferentes modos de operacion de un reactor de cilindros
rofatorios, ya sea de operacion por lotes (baich) o continua y a su vez
cada uno de estos puede operarse de forma simpie 0 en cascada.

Para un reactor de operacion por lotes trabajando para una reaccidn de
primer orden la ecuacidn de disefio relacionara el decaimiento de Ia
concentracion de electrdlito desde su concentracién inicial ¢ a un valor de ¢y al
tiempo t:

X0 2 exp(-k,t) [4. 4]
C(o)

Para una reaccién de primer orden su constante puede ser expresada como:

k=k,A, /V [4. 5]

Quedando:

X, = exp——{%ﬁi) [4. €]

v

En la tabla siguiente se resumen las expresiones para los factores de

conversion en un reactor de electrodo cilindrico rotatorio, asumiendo un
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completo control de transpoerte de masa (tanque agitado) y un grado de reaccion

de primer orden.

Tabla 4.1: Expresiones para los factores de conversion en un reactor de

electrodo cilindrico rotatorio.

Modo de operacion

Factor de conversion

Por lotes

Operacion continua

Cascada

T = tiempo de residencia del electrdlito en el reactor

n= numero de reactores en cascada

4. Expresiones cuantitativas para la prediccion del coeficiente de transferencia

de masa por el area activa (keA.), ya que este producto gobiermna el

desempeno del reactor

durante la remocién del metal y es claramente

importante el predecir este producto (k¢he) para poder dimensionar el reactor

a una carga en particular.

Anteriormente se obtuvo este producto de fa ecuacion {2.4] y para cada tipo

de metal y electrolito, se tendran diferentes valores experimentales de Kqy

Ae.




4.8 Usos y aplicaciones

Este tipo de reactores se utilizan a nivel laboratorio en diversas sintesis
organicas e inorganicas en las que se requiere de un buen mezclado. A escala
industrial estas celdas son las mas utilizadas para la recuperacion de metales en

solucion, estas celdas también son utilizadas para tratamiento de efluentes.
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Capitulo 5 Reactor de volumen

5.1 Caracteristicas

Este tipc de equipo permite un aumento importante en el area de
transferencia de los electrodos y electrélito con respecto a un equipo que utiliza
slectrodos convencionales, ya que se obliga al flujo de electrélito a pasar a
través de la cama empacada incrementando asi la transferencia de masa. Asi, la
gran drea superficial de la cama permite que se le apliquen al equipo bajas
densidades de corriente al encontrarse el equipo en condiciones cercanas al
equilibrio (lo que implica bajos sobrepotenciales) como resultado de esto, se
puede alcanzar en el equipo una gran selectividad con respecto a la remocion
del material que nos interesa recuperar permitiendo su uso con soluciones de
baja concentracion.

La mayoria de estos equipos utilizan una cama de pequefias particuias
esféricas (tipicamente 0.8 - 2.4 mm de didmetro), ias cuales estan en el interior
dei reactor en forma de cama empacada o lecho fluidizado. Otros equipos
utilizan electrodos compuestos por una serie de mallas de fieltro, tela o
materiales porosos enrollados en forma de cilindro en los cuales, el flujo de

electrélito atraviesa a lo largo de estos.
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5.2 ClasiHficacion

Los reactores de volumen, se encuentran divididos a! igual que los
bidimensionales en dos categorias, de electrodos estaticos o de elecirodos en
movimiento.

Los reactores de electrodos estaticos, pueden dividirse en reactores de
electrodos porosos y de electrodos de cama empacada.
 os reactores de electrodos porosos, son electrodos gue tienen una estructura
espacial fragmentada, lo cual resulta en una muititud de canailes a través de [os
cuales la solucidén puede circular, estos electrodos pueden estar constuidos per
camas de particulas esféricas, platos perforados, mallas apiladas, telas o

espumas metaiicas.

o ‘.-rn-'

By
%
Y

2

Figura 5.1 a) Reactor de electrodos estaticos con estructura espacial

fragmentada b) detalle de la configuracion interior.



Dentro de la clasificacién de electrodos de volumen en movimienio,
podemos encontrar los reactores de lecho fluidizado, los cuales estan
constituidos por una cama de particulas granulares muy finas las cuales se
encuentran en suspension por medio de un flujo de electrdlito. Estos electrodos
poseen una gran area especifica por medio de la cual se aumenta la
ransferencia de materia en el equipo, pero son muy delicados en su operacion
ya que en el momento en que se comienza a fluidizar el electrodo, disminuyen

las propiedades conductoras del lecho [85].

Diafragme
Almentacién de ’r Ahmentaciin de
corpente anddica 5‘ ;" f corngnte catddica
/

'

Saldade
catolito

Salida ds
anelito

Afimentaciin de pequefiss
particulas metdlicas

‘

Leche anddico Lecho catédico

N Descarga de particulas metdhcas
[~ de mayer tamana

Entrada de anolito Entrada d» catolito

Figura 5.2 Esquema basico de funcionamiento de un reactor de lecheo

fluidizado.



5.3 Ventajas

Provee de una gran area interfacial por unidad de volumen, por el hecho
de trabajar en tres dimensiones.
La forma compacta de este reactor puede reducir ia caida de potencial a
medida gue se reduce la distancia a través de la cuai la corriente fluya.
Permite una operacion sin reacciones laterales, debido a que provee el
control de potencial adecuado para cada proceso.

Contaminantes diluidos, pueden ser efectivamente removidos.

5.4 Desventajas

El grado de reaccion puede ser lento, por lo que es recomendable en este tipo
de equipos, el uso de tiempos de residencia hidraulica lo suficientemente altos
para permitir la conversion deseada.

En la mayoria de ibs equipos que operan con electrodos de cama empacada
estatica no es posible el extraer de forma continua los productos en fase sdlida,
particuiarmente en los casos de deposicion metaiica.

Otra desventaja de los equipos que trabajan de forma estatica, es la formacion
de peliculas y depositos metdlicos, los cuales alteran las caracteristicas

originales del equipo.

“~}
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5.5 Tipos de reactores existentes

Existen diversos tipos de reactores de electrodos porosos en &t mercado,
como 1o son, la celda Swiss-roll y 1a celda Enviro celi.

La celda Swiss-roll esta construida, por varias capas de electrodos (en
forma de malla) separadores y membranas enrolladas de forma cilindrica.
Estudios realizados en Suiza han demostrado su eficiencia para la remocion de
iones metalicos en solucion {24 ]

i Feivn T SRty 1 Separador
Anodn T IR A E MR T

s Catodo

1 P
~--ff‘.':{r::«'!'.u§yj -
4 P

Ll <
E

ttiad
LEiEad
i

A

Figura 5.3 Diagrama de la configuracion de un Swiss-roll.

La Celda Enviro celi es una celda gue trabaja con flujo paralelo con un
electrodo percolado vertical; la celda esta constituida por un ancdo de grafito y
de dos lechos granulares en grafito, los cuales actlian como electrodos de

trabajo y se encuentran separados por un diafragma.
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ste equipo, permite tratar econdmicamente solucicnes diluidas en

presencia de sales neutras a un pH superior o igual a 1 [29]

T
=
z
5t
i
.

5
4

S ohcsdn metidica

a

Solcidntradada

Lechogmrula

Solerifmdabaga

concerdracmdn

NHRYEBMABBAE LT GBS

Ifatsd contertade
—

Figura 5.4 Enviro cell trabajando en flujo continuo: a) sin recirculacion

5.6 Usos y aplicaciones

b) con recirculacion.

Los primeros disefios de este tipo de reactor fueron hechos para su

aplicacion como sensores analiticos para la determinacién de cationes de

metales pesados, pero en la actualidad sus principales aplicaciones se

encuentran en la recuperacion de metales pesados (zinc, cadmioc, cromo y
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molibdeno entre otros) y debido a su geometria se utilizan en celdas de
combustible [30].

Se utiizan ya, en la destruccidén de especies tdxicas organicas e inorganicas
contenidas en los efluentes, como por ejemplo agroquimicos, a través de
oxidaciones y reducciones parciales de estos compuestos.

En los dltimos afios, los reactores de volumen han sido mas ampliamente

utilizados en la industria de |a fotografia.
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Capitulo € Otros tipus de reactores electroquimicos

5.1 Reactores de electrodo poroso percolado pulsado {E3P) ESW TE"f
SR gy Mo

8.2 Caracteristicas b L4 E!@U@chﬁ

El reactor de electrodo poroso percolado pulsado (E3P) fue aplicado &n
un principic para la recuperacion de metales de aguas de desecho industriales
por ser una buena opcidn entre un reactor de cama empacada y uno de iecho
fluidizado ademas de tener la caracteristica de poder trabajar con elecirdlitos de

bajas y altas concentraciones.

6.3 E3P de configuracion axial

Estos equipos constan de un catodo de particulas porosas (generalmente
carbén) de un diametro promedio de particula dp, en el cual, la corriente eléctrica
suministrada al sistema lleva el mismo sentido que el flujo de electrdlito
alimentado.

Su mejor desemperfio se debe a que por medio de una pulsacion de
amplitud a, en una membrana situada en la base del reactor se provee a las
particulas de un movimiento en ascension durante el cual, al llegar las particulas
a una altura maxima hf, estas comienzan a caer, fluidizando el lecho poroso.

Una vez fluidizado el lecho, las particulas comienzan a interactuar con el
electrélito formandose una capa de metal en las particulas del lecho

aumentando el peso de estas.
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Esto permite el funcionamiento del equipo de forma continua ya gue las
particulas mas pesadas van quedando en el fondo del reactor para su remocion
desde la base del equipo mientras que nuevas particulas (libres de metal) se

alimentan por la parte superior.

6. 4 Ecuaciones de disefio de un reactor E3P de configuracion axial

Para este iipo de equipos es necesario determinar la velocidad a la cual
se encontrara el liquido en su interior, la cual se obtiene a partir de la velocidad

de entrada mas un factor debido a la pulsacién.
V =Vo + 4af : 6. 11

De acuerdo a las investigaciones de Ratel[52], la mayor transferencia de

materia dentro-de un equipo E3P llega a un maxime cuando:

\J
—~->10 6. 2
Y (6. 2]

Q

Por lo que al dividir la ecuacion [6.1] entre Vg obtenemos una expresion
donde podemos obtener mediante un despeje la frecuencia a la cual se debe

pulsar el equipo a un valor determinado de amplitud de pulso:

\Y daf

_=1

T 6.3
Vo Vo [ 1

Con el fin de poder calcular el coeficiente de transferencia de masa para
este tipo de reactores es necesario determinar el numero de Reynolds de

particula que se vio en la seccion 2.8
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; [5. 4]

Este numero se introduce en las ecuaciones de transferencia de masa
para reactores E3P, por ejemplo para un reactor E3P que trabaja en un flujo

laminar:

wr | e

k
£—2S¢
vV

=0.75Re, " [6. 5]
Una vez obtenido el coeficiente de transferencia de masa podemos
obtener la densidad de corriente y |la densidad de flujo molar con las ecuaciones

[2.28] y [2.29] a las cuales se les agrega el términc de rendimiento faradico

como medida de su eficiencia;

=V, *Fk, *C,,

_li|R

Na v F
El término de densidad de flujo molar nos permite conocer la capacidad
de produccion del equipo por metro cuadrado de lecho, pero es necesario
calcular el area de lecho catodico (electrodo) para obtener su produccién en
unidades de masa entre tiempo.

Para esto es necesario determinar la superficie especifica del lecho y el

volumen catddico por medio de las siguientes ecuaciones [21]:

Sp=3.6/d, [6. 6]

2

Phg 16. 71

catado U

V01=—7-I-D
4
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Donde d. es ei diametre de particula del lecho
y e, es el espesor Util del lecho es decir, ia parie activa del iecho.

Ei Area de electrodo esta dada por:
A=8p- Voi {8. 8]

Y finaimente la produccion se obtiene del preducto del area A por la

densidad de flujo molar:

M= Na - A 8. 91

6.5 E3P de configuracion radial

Ei catodo esia formado por una cama de particuias porosas
(generaimente de carbdn) a la cual se le suministra una corriente eléctrica por
medic de una conexion localizada en el centro de los ancdos laterales de los
gue se encuentra separado por un diafragma. El campe eléctrico fluye en forma
perpendicular a la corriente de liquido. El volumen de eficiencia reactiva del
equiIpo se encuentra determinado por la distribucion de potencial del electrodo vy
reprasenta un anillo de particulas con un espesor e, con un diametro externo
igual al de la cama granular del catodo D..

Durante la operacion, las particutlas son cubiertas por un depdsito
metalico incrementando asi al catodo en su diametro y densidad creando un
ambiente heterogéneo en la cama granular del catode. La adicion de un

movimiento pulsante a la velocidad permanente del liquido Vg, permite la
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Figura 6.1 Diagrama de un reactor de electrodo percolado puisade de

configuracion radial.

desestabiiizacion del electrodo granular fluidizandolo durante una fraccion V& f
del periodo de pulsacién f. Simultaneamente, el grado de transferencia de masa
entre la fase solida y liquida es incrementado considerablemente por este
movimienio.

El fendbmeno de segregacion inducido por la hidrodinamica de la cama
catddica redistribuye las particulas del cétodo permitiendo que todas las

particulas alcancen la zona electroquimicamente activa.
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Figura 6.2 Diferentes estados de la cama catddica: a) estado inicial

b) periodo de desestabilizacion c)estado final del periodo

6.6 Disefio

£n estos equipos, debido al movimiento provocado por las pulsaciones,
es necesario establecer las velocidades que puede alcanzar el liguido en los
diferentes estados en que se puede encontrar la cama catédica asi, la velocidad

de ascension del liquido se encuentra expresada por [21]:

V, =V, +2af [6. 10]

]
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y la velocidad de! liquido para la etapa de descenso es:
VvV, =V,-2af [6. 111
La velocidad de particulas del lecho en la zona superior es calculada por
la siguiente ecuacion:

V, =V, ~V, {6.12]

P

Si se considera que el movimiento de las particulas comienza con el
inicio de la fluidizacidn del lecho designada por Une, se puede escribir entonces

para la velocidad de ascension de las particulas:
V, =2af-(V,—V) ' [6. 13]
y para la velocidad de descenso de particulas:
Vp_ =2af+ (Vmi' - VO) {6. 14}

La velocidad minima de fluidizacién puede ser calculada por la siguiente
expresion [64]:
Re,, =0.0154Ar**M™7 Para un rango 10<Rem<1000

Donde Ar y M’ son los nimeros adimensionales de Arguimedes y de

densidad:

Ar=d °pig/p’

oo P

Siendo ppigual a la densidad de particula del lecho poroso.

85



En la parte inferior de |la cama, con la puisacion, un nuevo vacio es
generado. Este debe ser el mismo vacio que se alcanza en la expansion total en
la velocidad de ascension del liquido. Estas expresiones fueron calculadas por
Riba y Couderc propuestas para particulas esféricas [63].

eo=1.58Re 0B Ar D2ty 022 £<0.85
go=1.20Re %17 Ar O 012 £>0.85

El conocimiento de la altura de la regidn superior H, permite determinar el
volumen de la zona electroguimicamente activa durante la fase de
desestabilizacion. Para la regidn inferior, la desestabilizacion, permite [a
segregacion con una clasificacion de las particulas en funcidén de su densidad.
De esto, aun queda por calcularla altura critica del lecho. Para este propésito, el
volumen total de las particulas Vol por unidad de seccidén de lecho S se

expresa por:

ygo_]:ho(l—-sl):hc(l—sz)+(hfmhc)(l—sl) [6. 15]

A partir de esta ecuacidn de balance de masa se determina la altura
critica:

h,=(h, -hy) gl Tj‘ 15. 16]
2 )

LLa altura final del lecho hf, puede ser calculada con ta velocidad de las

particulas.

hf:hO'*'Vp- o f 8. 17]
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Finalmente, la altura empacada de la region superior H correspondiente ai

rea electroguimicamente activa durante la desestabilizacién puede ser

zlculada por:

H:hf “'hc

6. 18]

Esta altura es mejor conocida como espesor Util ey el cual nos sirve como

1encionamos en la seccion anterior para determinar 1a produccion del reactor.

6. 7 Correlaciones para determinar ia caida de potencial en un reactor de

tipo E3P

A continuacion presentamoes dos correlaciones para determinar la caida

e potencial dentro del reactor, ya que la eficiencia del eguipo dependera de que

xista una caida de potencial o mas pequenfa posible.

Reactor E3P axial;

L
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[6. 19]



Reactor E3P Radial:

I

*
m

b

N\

ko

LIt 1 i
AE=EFE . —-F_  — | . 4 6. 20
) (L) I:X + ln(] + XA):i { ]

A

6.8 Ventajas

Las principales ventajas de estos equipos son:

s Se obtiene una gran érea de interfase metal - solucion en forma granular.

= Un mayor incremento en la transferencia de masa entre las particulas v la
solucién.

= Ausencia de obstaculos en"!a fase dispersa.

= |a posibilidad de recuperar los productos por medio de una redisolucion
anodica o a traves de [a fundicion del lecho.

s |a posibilidad de su manejo en forma continua, ya que este disefo permite la
continua remocién de producto y la alimentacion de particuias granuiares

para regenerar de forma continua el lecho granular [29].
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6.2 Condiciones de operacion

Los reactores de electrodo poroso percolado puisado, son muy versatiies,
ya que se pueden adaplar a diferentes condiciones de operacion, como por
glemplo, permiten su operacion por lofes o en forma continua, lo gue permite
tener una muy amplia flexibilidad en la cantidad de electrdlitc que se piensa

tratar.

6.10 Usos y aplicaciones

Este tipo de equipos es utilizado para la remocion de metales pesades
como por ejemplo cadmio, mercurio, cobre, zinc, niquel y plata provenientes de
efluentes industriales y se le emplea también en estudios de elecirosiniesis
organicas en cuyo caso la cama granular empacada es sustituida por series de

matias metalicas de una gran area superficial.

6.11 Sonoelectrorreactores

6.12 Fundamentos

La sonoguimica es un metodo innovador en la transformacion quimica, ia
radiacién ultrasonica de celdas electroquimicas ha demostrado tener una sere
de beneficios de uso potenciaimente practico como por gjemplo sintests de

diversos compuestos y la remediacion de desperdicios [75].
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Los sonoelectrorreactores consisten de una celda electroquimica de
cualquier .tipo, ala cual se introduce un bafic ultrasdnico o una bocina dirigida
hacia el catodo la cual se mantiene funcionando cerca de {os 20kHz.

El fundamento principal de esie tipo de tecnologia se basa en el uso de
ultrasonido el cual es una parte del espectro sonico de entre 20kHz a 10MHz, vy
puede ser subdividido en tres regiones: ultrasonido de potencia (20-100kHz),
ultrasonido de alta frecuencia {(100kHz - 1MHz} v ultrasonido diagnostico {1 -
10MHz). El ultrasonido es transmitido a un medio por medio de ondas que
inducen un movimiento vibracional de las moleculas gue alternativamente

comprimen y ensanchan la estructura molecular del medio.

Bocina

Ceida con cubierta

Anado Electrodo de referencia

Cétodo

Figura 6.3 Diagrama de una celda sonoelectroquimica {76}.



Entonces, la distancia entre las moléculas varia a medida que estas oscilan
airededor de su posicién media.

Estos fenémenos provocan dentro del sistema cambios de temperatura,
presion, ademas de erosién de sdlidos, fragmentacién de particulas sdlidas en
suspencién y emulsificacion de liquidos inmisibles produciendo en la solucién los
siguientes efectos benéficos que al sumarse a los efectos que brinda un reactor
electroquimico nos proveen de un equipo altamente eficiente:
= Decrementos en los tiempos de reaccién y un incremento en la cantidad de

broductos.

» Uso de condiciones de operacidn menos agresivas, por giemplio una menor
temperatura de reaccion.

= Activacion de metaies y solidos.

= Incremento en la actividad de los reactivos.

= Generacion de especies reactivas utiles.

= Incremento en el coeficiente de transferencia de masa.



Capitulo 7 Celdas de combustible

En este capitulo se expondra el funcionamiento de diferenies celdas de
combustible, debido a que en estos equipos se puede utilizar la tecnclogia
empleada en los reactores electroquimicos explicados anteriormente con el fin
de incrementar su eficiencia, lc que permitird un mejor desemperio de [as celdas
de combustibie para la obtencidn de energia eléctrica de una forma limpia y

eficiente, dada ia creciente necesidad de este tipo de energia a nivel mundial.

7.1 Caracteristicas

Estos equipos pueden producir energia eléctrica a partir de combustibles
fosiies sin necesicad de combustion, es decir, la energia quimica contenida en
ur combustibie es transformada directamente en energia eléctrica sin necesidad
de una etapa de combustion, lo que implica un ahorro de energia que de ofra
forma seria desperdiciada en forma de calor no utilizado.

Una celda de combustible consiste en dos electrodos separados por un
electrdlito mediante el cual, la energia de oxidacion del combustibie es
transformada en energia eléctrica. Una corriente de oxigeno pasa por un
glectrode y ofra de hidrogeno se manda al segundo electrodo; cuando el
hidrégeno es ionizado, pierde un electron y ambos (hidrégeno y electron) toman
diferentes caminos hacia el segundo electrodo. El hidrogeno migra hacia el
segundo electrodo a través del electrélito, mientras que el electrdn lo hace por

medio de un material conductor Este proceso producira agua, corriente
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eléctrica y caler Util. Para generar cantidades utilizables de corriente es comin el

conectar en serie varios de estos equipos.

7.2 Historia

El término de celda de combustible es conocido desde hace 160 afios, ya
gque la primera fue construida en 1839 cuando Sir William Grove, Juez vy
cientifico galés, construyd varias celdas con electrodos de platino conectadas en
serie las cuales al administrarles hidrégeno y oxigeno generaban energia
eléctrica [13], [22]

A principios de los afios 20°s, se realizaron varios estudios para construir
celdas de combustible gue pudieran convertir carbono directamente a
electricidad, pero todos los trabajos realizados fallaron debido al poco
conocimiento que se tenia acerca de los materiales empleados y a la cinetica
involucrada en el funcionamiento de ios electrodos, ademas de que en esos
tiempos, la tecnologia de la maguina de combustidn interna fue mejor
comprendida y explotada.

La primera celda de combustible construida con éxito resultd de los
trabajos realizados en 1932 por el ingeniero Francis Bacon, en la cual debido a
la sustitucion de los electrolitos utilizados convencionalmente por otros menos
corrosivos y el cambic de los electrodos de platino por niquel se logré un mejor
desempefic en estos equipos. En 1958 Bacon y sus colaboradores lograron
superar las dificultades técnicas logrando demostrar el funcionamiento de un

sistema de SkW capaz de proporcionar energia a una maquina soldacora




Posteriormente, en octubre del mismo afic, Harry Karl lhrig dio a conocer un
tractor de 20 caballos de potencia (15kW) alimentado por una celda de
combustibie.

En los ultimos afios de la década de los 507s la Administracion Nacional
de Aeronautica y espacio {NASA} en los Estados Unidos de Norteamérica
comenzd a buscar una forma compacta de generar electricidad en sus misiones
espaciales. Después de descartar a los reactores nucleares por ser demasiado
riesgosos, a las baterias por ser pesadas y a la tecnologia de energia solar por
ser costosa y molesta la NASA opté por el uso de las celdas de combustibie.

De esta forma, la NASA concedié mas de 200 contratos para promover ia
investigacidn de todos los aspectos de la tecnologia ‘de las celdas de
combustible logrando obtener la tecnologia para su uso en la mision Apolo. Hoy
en dia, la celda de combustible ha demostrado ser una forma confiable de
proveer energia y agua pura al Apolo vy a las misiones espaciales cortas.

Actualmente se hacen estudios a escala mundial para lograr una mayor
eficiencia en los diferentes tipos de celdas de combustible, al aplicar a las celdas
ya existentes técnicas de cogeneracién que permitan la utilizacion del calor
liberado por estos sistemas, que de otro modo seria liberado al medio ambiente
sin aprovecharlo. En paises como Japdn se han instalado mas de 100 plantas
generadoras de energia con celdas de combustible de acido fosforico para
generar enire 50kW y 11MW.

En 2! ambito automotriz, existen mas de 50 companiias en todo el mundo

tfrabajando en diversos proyectos para irplantar el uso de celdas de combustible
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en automoviles, como por ejemplo; Generai Motors, Ford, Chrysler, Nissan,

Toyota y Siemens entre ofras.

7.3 Tipos de celdas de combustible

Existen diversos tipos de celdas de combustible, los cuales varian en su
forma de operacion y en sus aplicaciones. Estos equipos pueden utilizar una
gran variedad de combustibles tales como hidrégeno, metanol, etanol, gas

natural y gas licuado.

7.4 Celda de combustible de &cido fosférico

El tipo de celda de combustible mas ampliamente difundido y desarrollado
a escala comercial es la celda de combustible de acido fosférico (PAFC). Este
equipo se ha venido desarrollando por mas de 20 afios y mundialmente se
realizan inversiones por mas de 500 miliones de dblares en el desarrollo de esta
tecnologia.

Esta celda utiliza, como su nombre lo indica acido fosférico como
electrolito, el cual esta contenido en un recipiente de carburo de silicio recubierto
con Teflén. La estructura porosa de este recipiente mantiene el &cido en su lugar
por medio de una accion capilar. Sin embargo, como el acido puede llegar a
entrar al recipiente de! combustible © a alguna de las corrientes oxidanies, es
necesario el afadir mas acido fosforico a la celda después de varias horas de

operacion.
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Los electrodos requeridos por estos sistemas. son de platino con carbén
poroso para el electrodo de combustible (anodo) y de los productos (catodo).
Los gases oxidantes y el combustible son alimentados a los electrodos a través
de ranuras formadas en una serie de platos compuestos de carbdn, los cuales
son eléctricamente conductores y llevan a los electrones de un anodo al cétodo
de la siguiente celda. En la mayoria de los disefios, estos platos son conectados
en forma bipolar formando ranuras en sus lados. De esta forma, por ranuras
opuestas son inyectados, combustible al anodo de una celda y aire u oxigeno al
catodo de la celda adyacente.

El producto de esta reaccidn es agua y es removido de la celda como una
corriente de vapor proveniente del catodo. Este procedimiento, requiere que el
sistema opere a temperaturas cercanas a los 190°C, ya que a mencres
temperaturas esta agua producida se disolveria en el electrolito y a temperaturas
mayores (210 °C) se corre el riesgo de una descomposicion del acido fosforico
contenido en la celda [81] [83].

En el &nodo, el hidrégeno se descompone en dos iones de hidrogeno (H™)
los cuales pasan a través del electrélito al catodo y en dos electrones que pasan
por un circuito eléctrico al catodo. En el catodo, el hidrogeno, electrodos y
oxigeno se combinan para formar agua.

Las dos reacciones que ocurren en el interior del equipo son:

Anodo: H,——>2H' +2¢

Catodo: i()2 +2H" +2¢ ——>H,0



Carga

Combustible agotado g Salida de oxidante
agotado y productos en
Oz forma gassosa (H,0)
H2 A
L
H+
—_—
HPO
—
Entrada de combustible ——p» 4  Entrada de oxidante
Anodo"' l |‘_> Céatodo
Electrélito

Figura 7. 1 Esquema de funcionamiento de una celda de combustible de

acido fosforico.

7.5 Celda de combustible de carbonato fundido

Las celdas de combustible de carbonato fundide (MCFC) prometen alias
eficiencias del combustible al producir electricidad y tienen la capacidad de
consumir combustibles base carbdn. Esta celda fue desarrollada en los afios
©60’s como un esfuerzo por producir un equipo que operara directamente con
carbén mineral.

Utilizan un electrolito de una mezcla de carbonatos y su composicion
puede variar, usualmente consiste de carbonato de litio y carbonato de potasio.

Su temperatura de operacion se encuentra cerca de los 850°C, ya que a =sia
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temperatura, la mezcla de sales es liquida y actta como un buen conductor
idnico.

El electrdlito es suspendido en una cama cerdmica porosa aislada vy
quimicamente inerte.

Las reacciones gue ccurren dentro de {a celda son:

Reaccion anddica:  H, + CO; —H,0+CO, +2¢”
CO+CO; ——2C0, +2¢”

Reaccion catdédica: 0, +2C0, +4e” ———2C0]

El proceso anddico. involucra una reaccién entre el hidrégeno y los iones
carbonato (COs 7) del electrdlito, lo que produce agua vy didxido de carbono
(CO2) con una liberacidn de electrones provenientes del anodo. El proceso
catédico combina la corriente de oxigeno y CO» con electrones del catodo para
producir iones carbonato que entran al electrélito. La necesidad de CO; en la
corriente oxidante provoca que el sistema requiera de un sistema para colectar
CO2 proveniente del anodo exhausto y asi mezclarlo con la corriente de
alimentacién catodica.

A medida que la temperatura de operacidn se incrementa, el voltaje
tedrico de operacidn para la celda disminuye y con esto también la maxima
eficiencia tedrica del equipo. Por ofro lado, el incremento en la temperatura de
operacion, incrementa el grado de reaccion electroguimica y asi también, se

incrementa la corriente que puede ser obtenida a un voltaje dado. El efecio

obtenido en la celda de combustible de carbonato fundido, es que el voltaje real
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de operacidn es siempre mayor que el voltaje de operacion de una celda de
combustible de acido fosfdrico que trabaja a la misma densidad de corriente.
Las celdas de combustible de carbonato fundido también producen calor
en exceso el cual es lo suficientemente alto para obtener un vapor de alta
presidbn que puede ser utilizado para ser alimentado a una turbina generando
electricidad adicional. Con un siétema de ciclos de operacién combinados estos

sistemas pueden llegar a alcanzar eficiencias mayores al 60% [81] [83].

Carga
Combustible ¢ 2 Salida de oxidante agotado v
producios en forma gasecsa (H20)
H
2 O
-
CO=
-«
¢o, o
«— —
Ho®
Entrada de combustible — 3 44— Entrada de oxidante

Anodo €4— l —®  Catodo

Electrdlito

Figura 7. 2 Esquema de funcionamiento de una celda de combustible de

carbonato fundido.

Como ya se menciono, las celdas de combustible de carbonato fundido

operan a altas temperaturas (entre 600°C y 650°C) para alcanzar una
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conductividad suficiente en el electrdlitc. Para mantener su temperatura de
operacion en estos niveles, se suministra al sistema de una mayor cantidad de

aire que pasa por el catodo para servir como una corrienie de enfriamientc.

7.6 Celda de combustible de éxido sélido (SOFS)

Estos equipos tiener; mucho futuro, ya que pueden ser usados en
aplicaciones de alta potencia, como por ejemplo, estaciones de generacién de
energia eléctrica y para su uso en vehiculos motores. Las celdas de oxido solido
normalmente utilizan un mat;erial duro ceramico en lugar de un electrélito liquido
permitiendo que la temperatura de operacion alcance fos 1000°C. Las eficiencias
de generacion de potencia pueden alcanzar un 60%.

En su operacién, el hidrogeno o mondxido de carbono en la corriente de
combustible reacciona con iones oxido (O7) provenientes del electrélito para
producir agua o diéxido de carbono y para depositar electrodos en el anodo. Los
electrones pasan por fuera de la celda de combustible y por ia parte trasera del
catodo donde el oxigeno del aire recibe a tos electrones y los convierte en iones
oxido los cuales pueden ser inyectados al electrolito. Es importante sefialar, que
estas celdas pueden utilizar tanto mondxido de carbono como hidrogeno ©
cualquier otro combustible directo.

A continuacion se presentan las reacciones que pueden ocurrir dentro de
una ceida de combustible de dxido sélido dependiendo dei combustible utilizado

[81] [83]:
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H, +O0% —— H,0 +2¢"
Reaccién anddica: CO+0~ ——CO, +2e¢”
CH,+40° —>2H,0+C0O, +8¢”

Reaccion catédica: O, +4e” ——>20°

Carga
i
Combustible agotado «¢—— ——p  Salida de oxidante agotado y
E— [ productos en forma gaseocsa
O,
H2 T
o
O=
b
HaD
1...._.
Entrada de combustible — 3~ 4—— Entrada de oxidante

Anodo l —P  Catodo

Electréiito

Figura 7.3 Esquema de funcionamiente de una celda de combustible de

oxido solido.
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7.7 Ceida de combustible de membrana de intercambio proténice

La celda de combustible de rmembrana de intercambio proténice (PEFC)
ofrece una cantidad de corriente mucho mavyor que cualquier otro sistema de
celdas de combustible y puede operar con combustibles de hidrocarpuros
reformados con pretratamiento o en medio gaseoso. La membrana es un
aislante elécirico, pero sin embargo, también es un excelente conductor de ios
iones de hidrégeno.

l.as reacciones que ocurren en una celda de membrana de intercambio
proténico son analogas a las que se llevan a cabo en las celdas de combustible
de acido fosférico. El hidrogeno de la corriente de gas combustible consumido
en el anodo libera electrones y produce iones de hidrége;no gue entran al
electrélito. En el catodo, el oxigeno se combina con los electrones y los iones de
hidrégeno del electrélito para producir agua. En este caso el agua no se disuelve
en el electrélito y es entonces expulsada por la parte trasera del catodo a través
de la corriente de gas oxidante. Como esta celda trabaja cerca de los 80°C, el
agua producida como liquido es llevada fuera de la celda por medio de un

exceso de flujo en la corriente de oxidante {81] [83].
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Carga

Combustible agotado ¢ Salida de oxidante
— agotado y productos en
0, forma gaseosa (H,O)
Ho *
i
H+
—
H.P
-
Entrada de combustible —p- 4—  Entrada de oxidante
Anodo“J l l‘—" Catodo

Electréiito

Figura 7. 4 Esquema de funcionamiento de una celda de combustibie de

membrana de intercambio protoénico.
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Capitulo 8 Aspectos ecoridmicos relacionados con los procesos

electroquimicos

8.1 Aspectos econémicos

En general, en los procesos quimicos, de forma similar a como se utilizan
balances de materia vy energia, también es necesario utilizar herramientas que
nos permitan evaluar un sistema desde un punto de vista econdmico con el fin
de considerar |a viabilidad de un proceso y saber si en verdad es & no rentable;
para esto, se emplean balances econdmicos en los cuales se identifican ios
costos involucrados en un proceso con el fin de establecer mejoras en el
proceso que reditien un mejor beneficio econdmico.

Estos balances pueden ser realizados en términos monetarios y en forma
adimensional, esto con el solo fin de establecer una evaluacidn entre el proyecto
en que se invirtid el dinero y otra opcién de inversién (por ejemplo bancos).

Estos baiances econdmicos, pueden simplificarse mediante el uso de
algunos métodos existentes en la literatura como por ejemplo el método de Lang
(45), y otros mas actualizados, como los propuestos por M. | Ismail [3} v F
Goodridge [2].

En el caso del método propuesto por Ismail, es bastante completo, pero
sufre la desventaja de solo poder ser empleado en plantas que se encuentren
operando, no siendo adecuado para la evaluacion de proyectos ya que emplea
parédmetros que no pueden ser calculados mas que en la marcha de la operacion

de la planta.
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Este método, es el método de RQ! (Return On Investment), el cual se
encuentra definido como una relacion entre la utilidad y el capital invertido:

utilidad anual
inversion

ROI =

_ ventasiotales — cos tos fotales

inversion

Esta relacién, permite hacer una comparacion de la efectividad con la que
se empleo el dinero invertido en la operacion de la planta contra otra opcién de
inversion.

El capital invertido, es la suma total del dinero requerido inicialmente para
instalar y acondicionar una planta y se encuentra estimado a partir de:

C=C, +C, +C,
Donde:

Cr es el costo de la compra e instalacion de la planta, para una planta de
procesos electroliticos, esto incluira las celdas, rectificadores de corriente y
todas las etapas de proceso auxiliares (destiladores, cristalizadores, etapas de
licuefaccion y tratamiento de efluentes) y de control.

Cw es el capital de trabajo, el cual se encuentra comprendido por todos
los costos implicitos en la compra de materia prima para llevar a cabo los
procesos (reactivos para la produccion de electrdlitos).

C. es el costo de la tierra, es decir, el costo del terreno sobre el que se
encuentra operando la planta con la ventaja de que en los procesos
electroquimicos, este factor tiende a ser minimizado a traves del tipo de

empacado de las ceidas que compongan el reactor, tratando que este empacado
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sea del menor espacic posible entre celda y ceida siempre y cuando las

condiciones de seguridad en |a planta lo permitan.

Existen ofras relaciones que calculan el capital invertido, perc es
importante destacar que éste método contiene los términos basicos que
componen este parametro y otros que pudieran existir se clasificarian dentro de
alguno de los parametros como Cg, Cwy CL.

Cabe destacar que una vez obtenido el producto, el costo total de este. se le
determina después de *t‘ranscurfido un ano tomando en cuenta los siguientes
aspéctos:

a) Los costos directos - los cuales implican todos los costos invelucrados en la
operacién de la planta.

b) Los costos administrativos - todos aquellos involucrados indirectamente con
la produccién de la planta (seguros, administracion, seguridad, servicios
meédicos, laboratorios de control de calidad etc.)

¢c) Costos de mercadeo y distribucidn - ya que el producto, para ser vendido
necesita de una buena publicidad y medios de distribucion para llegar a los
clientes.

d) Costos de investigacion y desarrollo - todos los costos necesarios para
desarroliar mejoras continuas en el proceso, por ejemplo mejorar los
electrodos o adaptar el proceso a nuevas condiciones de operacion.

e) Depreciacion - debido a que durante el periodo de operacion de la planta tos

costos de capital deben ser recuperados.

_C-Gs
N

D
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Donde Cs es la el valor total de la planta y tierra y N es el numero de afios
de operacién de la planta, aunque en ei caso de las plantas electroguimicas
existentes este valor no es exacto, ya que pueden liegar a operar durante varios
afios, despues de haber recuperado el costo del capital.

Para las plantas electroguimicas, estos costos fotales se pueden calcular
a través de la siguiente ecuacion, la cual contiene algunos parametros

empiricos:

materias  primas + utilidades + x + salavios + y * Cp + D
Costos totales =

¥4
Donde x, y, z son valores empiricos vy tienen los siguientes valores: x=1.15,

y=0.01, z=0.68 para el caso de plantas electroquimicas {3].
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Capitulo 9 Aspectos ambientales relacionados con los reactores

electroquimicos

El creciente nimero de reglamentaciones ambientales cada vez mas
estrictas y |la toma de conciencia por parte de la sociedad con respecto a ios
problemas de contaminacién ambiental ha permitido el desarrollo de tecnicas
mas eficientes para la eliminacién de los contaminantes ambientales.

Los procescs electrogquimicos pueden coniribuir considerablemente a la
proteccién ambiental a través de procesos de purificacién y técnicas que
permitan una produccioén con una minimizacidon de los desechos. Como gjemplo
de esto, se encuentran procesos electroquimicos para la purificacién de gases y
como ya se ha visto anteriormente, la remocidn de idnes metalicos provenientes
de las aguas de desecho industriales, donde los reactores electroguimicos han
probado ser equipos aitamente eficientes y sobe todo, no contaminantes.

Las ventajas inherentes de |os procesos eleciroguimicos se apoyan en €l
hecho de que las especies contaminantes removidas por procesos de
oxidacionfreduccion que pueden llevarse a cabo directamente con electrones
como reactivos y sin la necesidad de afadir quimicos reductores que una vez
terminado el proceso, produciran desperdicios.

Dentro de los procesos de proteccion ambiental en gue se pueden incluir las
técnicas electroquimicas se encuentran dos procesos:
a) Los procesos de purificacion electroquimica para la purificacion de procesos
y para tratamiento de desechos. Los gue incluyen todas las técnicas donde

los productos toxicos son removidos de gases, liquidos e incluso solidos.
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b) Los procesos integradcs para la proteccion ambiental. Lo que implica la
sustitucion de procesos que generan desperdicios por tecnologias
electroquimicas limpias que no generen desechos 0 que 10s desechos que
produzcan sean minimos.

Ademas de los beneficids que proveen estos procesos, la electroquimica
ofrece ofras ventajas en el campo de las técnicas electroanaliticas, las cuales
proveen de técnicas para. el control automatico y el continuo monitoreo de

contaminantes.

9.1 Procesos de purificacion electroquimica

9.2 Purificacion de gases

Muchos contaminantes gaseosos como didxido de azufre o cloro,
permiten su conversion electroquimica en un ambiente acuoso. Por ejemplo, el
cloro puede ser reducido a cloruro, oxidos nitrosos pueden ser oxidados a acido
nitrico y el didxido de azufre a acido sulfurico. La creciente demanda de
purificacion de gases gastados de plantas de energia eléctrica (termoeléctricas),
unidades de calentamiento a partir de combustidon y plantas quimicas ha
fortalecido el desarrolio de nuevos conceptos de purificacién de gases basados
en las técnicas electroquimicas. Existen diferentes formas de purificacion
dependiendo del tipo de proceso considerado.

El proceso de purificacion de gases consiste primeramente, en |a
absorcion de las especies contaminantes en una fase liquida. Debido a la haja

solubilidad de muchos gases en soluciones acuosas, la absorcion fisica debe ser
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soportada por una reaccion en la fase liquida la cual permanentemente convierte
a las especies disociadas anteriormente en un producto mas soiuble, cambiando
el equilibrio gas liquido hacia ia fase liquida. En ¢! caso mas simple, esto puede
ocurfir directamente por una reaccion electroquimica llevada a cabo en el
electrodo de una celda electroquimica. La segunda posibilidad consiste de un
proceso indirecto involucrando el uso de un mediador redox para oxidar o
reducir las especies disueitas. El mediador ‘redox debera estar en
concentraciones mayores que el gas disuelto en la solucidn, y tendra que ser

regenerado electroguimicamente en un paso consecutivo.

Carriente

I

Corriente

1

ol |

i

Corriente de

viopeiobe ano]

gas

Corriente de

gas

Figura 9. 1 Diferentes tipos de proceso para la purificacion de gases.

9.3 Purificacidon de aguas de desecho

Por lo general, 1o que se trata de eliminar en las aguas de desecho, son
los metales contenidos en forma de idnes. ya que reglamentaciones existentes
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en el ambito mundial exigen una descarga de aguas industriales dentro de los
timites méximos permisibies de concentracién para metales.

Los métodos convencionales para la remocidn y recuperacion de estos
metales solo pueden trabajar con soluciones relativamente concentradas v no
son capaces de reducir 10s contaminantes a bajos niveles.

Esto ha provocado el incremento en los costos de confinacion de lodes
que contienen metales tdxicos y ha llevado al desarrollo de nuevos procesos
electroquimicos para el tratamiento de este tipo de aguas muchos de ellos
basados en el uso de celdas vy reactores electroquimicos, de los cuales, como
se menciond en capitulos anteriores, los que han demostrado tener un mejor
desempefio son los reactores de volumen, ya que permiten tener una superficie
de electrodo mucho mayor que las celdas convencionales y una meior

transferencia de masa.
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Capitulo 10 Ejemplos de disefio de reactores electroquimicos

10.1 Calculo tedrico de la produccion de un reactor electroquimico de

cilindros concéntricos a escala industrial

Se desea recuperar los idnes plata de un fijador enriquecido en dicho metal

ol cual se utiiza en el proceso de revelado de placas fotogréficas de laboralcrios,

hospitales, etc.

La composicion promedio del fijador enriquecido en plata a ia entrada del

reactor segun datos de Kodak [62], es:

Compuesto Formula Concentracién

Tiosulfato de amonio (NH4)2S203 200 g/l

Bisulfito de sodio Na,S03 (anhidro) 15 ght

Acido acético CHsCOOH 15 ml

Acido Borico H2B4Ov 7.54gl

Plata Ag’ 5 gfl ]

Donde las propiedades fisicoquimicas de la solucion son [62]:

Densidad (p)

1100 Kgim®

Viscosidad dinamica (p)

1.261x10”Pa S

Viscosidad cinemética (v)

1.1x10° m*/s

Coeficiente de difusion (Da)

1.6x10° m“/s
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Las condiciones de operacién son:
Temperatura T=208.15K
Presion P=1 atm.

El reactor empleado consta de un catodo de acero inoxidable y un anodo
de carbdn dispuestos en forma concéntrica los cuales procesan un flujo
promedio de fijador Qy de 20 l/dia a una concentracidén de 5 gramoes de plata por

litro de solucidn. Ver figura 10.1

Salida del —T
o = electrdlito
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% Lénodo i—cétodc
o
Q
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£
ﬁ N
@ .
) .
o S = -1 115 L5 L e -
= g
o P —
o~
g Entrada del ; i
electrolito :
Elnodo .
Dcétodo
Figura 10. 1
Donde:

Desedo €5 €l diametro del catodo =0.15m

Dinodo €5 €l didmetro del anodo =0.02m

Leatodo €5 1a longitud dei catodo =0.3m

b anodo €5 la longitud del anodo =0.2m

Consideramos que la longitud de ia zona de depdsito del metal sobre el catodo es igual

a la longitud detl dnodo Lansee=0.2m.
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Calculos

Para ser congruentes con las unidades del sistema internacional de unidades, el caudal

volumeétrico se puede expresar:

Qv=201/dia[1dla]( 1h }( Im }20.23x10‘6m3/s

24h A\ 3600s /i 10001

El area de flujo entre ambos cilindros (electrodos) concéntricos se obtiene a partir

de la resta de sus areas de acuerdo a:

A = 7D’ ~Di,’) = 70,157 ~0.02%)=0.0173m’

Con el flujo volumeétrico y el area, determinamos la velocidad de fiujo a través de los

electrodos:

Vo
A

flujo

Ve 0.23x107°m> /s

> =132x10"m/s
0.0173m>

Para el caso de cilindros concéntricos el diametro hidraulico es igual a;

dy = (D g = Daas ) = (0.15m = 0.02m) = 0.13m

Utilizando [a velocidad, el didmetro hidraulico y la viscosidad cinematica, el

numero de Reynolds es:

Re=3 "V
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_{0.13m)(1.32x10” m/s) _

Re
1.1x107°m? /s

1.36

El numero de Schmidt es:

-6 2
Some LIXIOTmM7/S 0 s

T 1.6x107°m? /s
Para una geometria del tipo cilindros concéntricos en régimen laminar, el coeficiente

de transferencia de masa se calcula por medio de la expresion.

Ky 4 =1.614{Re$c d }
D

A

G |

inodo

1
Kady _ 1.614[(1.56)(687.5)m]3 — 14311
D G2m

A

K, =143124

ki

1.6x10"2n2 /s

k, =14.31~ =1.761x10"m/s

3m

Como suponemos que el control de la reaccidon se lieva a cabo por difusion, la

densidad de corriente limite se calcula:

ilLI = VC * F * kd * C.ﬁ\rc

. . 1000.] A
i | = (leq/ mol¥96500As/eq)1.761x10 " m /s Y5g/1 Lol f ):0.787 )
’ 107.87g A Im” ) m-
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chtenemos la densidad de flujo molar:

E- { 2
N, = i 0.7§7é/m - =8.164x10 " mol /(smn*)
v F  (leg/mol}(56500As/eq)

Y la densidad de flujo masica:

M, (8 164x107° mol /(m s){ 107, 87g}(361(;1()s} =3.17g/(m*h)

Finalmente, fa produccidn tedrica de plata dentro de la celda se obtiene:

P

tedrica

=M, A,

Donde A, es el area del electrodo abtenida de:

Ae= 7t Degtodo L= (0.15 m ) { 0.2 m) =0.0842 m*

leonics

P, :[?-—1-_7--](0 0942m*) = 0.298g/h

Siendo la produccion diaria:

2
u.oma (0 298“/}1{“&}1] = 7. 17g/d1a
1dia



Conclusiones :

De los resultados obtenidos en este calculo observamos una produccién muy
pequefia de plata por intervalo de tiempo.

Se deduce faciimente que esta produccidn es funcidn del régimen al que
trabaja este reactor o celda electroquimica.

Por lo cual proponemos utllizar la tenologia de celdas © reactores
electroquimicos de electrodo de volumen poroso percolado y puisado (EPPP). Estos
han sido desarrollados en la ciudad de Toulo/use Francia en el Instituto Nacional

Politécnico de Toulouse [38]



10.2 Disefio de un reactor electroguimico mas eficiente parala

recuperacion de plata

Se desea disefiar un sistema de recuperacion para la plata contenida en el
fijador fotografico del ejemplo anterior.

El reactor recomendado es un electrodo de volumen del tipo Electrodo
poroso percolade pulsado de configuracion axial el cual constara de un catodo de
particulas de carbdn con un diametro Deoaess=0.2m y con un flujo de 150 ¥h {ver
figura 10.2).

El flujo tomado para este reactor es de 150 I/h, debido a que ef flujo
manegjadc en el ejemplo anterior de 20 l/dia para este reacior es demasiado

pequefio y lleva la concentracion del electrdlito a cero en poco tiempo.

Anodo (—PQ Cétodo @@ l

Salida del ] Salida del
elactrolito electrdlito

h=0.05m
Entrada del = = Entrada del = =
electrolito “"'I;[ |~, electrélito ™™ .:I -
Sin putsacioén Con puisacién

Figura 10.2 E3P de configuracion axial.
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L.as caracteristicas def carbdn empleado en el catodo son las siguientes:

Porosidad de ias particuias £=038
Espesor Uil del catodo e, =0.05m
Diametro de particula 0p=0.004m

Determinando el area del electrodo:;

A=ID_ *="(02m)? = 0.031416m?
4 4

citodo

Ei flujo en unidades del sisiema internacional:

La velocidad de entrada:

4.17x10%m* /s )
Vo= = LJ‘LJ‘_L_;,_S, l=1327x10m/s
A 0.031416m

En 1982, Ratel realizd una serie de experimentos para determinar el gfecto de la
pulsacion sabre la transferencia de masa. El encontréd que cuando la velocidad del

flujo pulsado es

Donge:
V es la velocidad del flujo con pulsacién.

Vs es la velocidad del flujo sin pulsacion.

119



Obtenemos la maxima transferencia de materia. Por esta razén, la velocidad al

interior dg la celda durante la pulsacidn seré:
V =20%1.327x10 *m/s = 2.652x10 *m/s
En el caso de un flujo pulsado por un pistdn, la velocidad méxima se puede

expresar por [21]

"= Vo + 4af

<4

Donde:
a es la amplitud de la pulsacién.

f es la frecuencia de ia pulsacion.

vV 4af
Vo Vo
20-1=28f

Vo

Si la amplitud de la pulsacion ia fijamos en a=0.02m, entonces:

19Vo
4a

(e 1901 326x10"m/s) . 0314he

4(0.02m)
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Calculando el Reynoids de particula:

R (2/652x107 m/ $)(0.004m)
eP: -6 2
1.1x10°m?* /s

=06.457

£l coeficiente de transferencia de materia para un reactor E3P trabajando con un

flujo laminar se calcula a partir de [21]:

=
[FPRNS)

g -%-S¢? =0.75Re, "

w iy

k
0.004m — : 687.5

= (0.75)(95.457 "%
1.1x10°m? /s (075 )

k, =2.145x10 'm/s

Suponiendo que la reaccion se lleva a cabo bajo un controi por difusion, calcuiamos

ia densidad de corriente limite por medio de {a siguiente expresion:

By *TEL
{H.\"Vu F*k,*Cyn

.

. . 10001 tmol
i = (lea / mol {96500As /cqh2.145x10 " m/skSg /1) S
.= (ieq/mol ak X‘"’ )[lm“ 1107.87¢

|- 0960A /m’

'
i
/



Obteniendo la densidad de fiujo molar suponiendo un rendimiento faradico de 0.8

i, Rf_ (0.960A/m?)*0.8

N =
v.F  (leq/mol)(96500As/ eq)

=7.955x10  miol /(sm )

La densidad de flujo masica:

M, =(7.955x10° mel/mzs(

Para determinar el volumen de depdsito es necesario determinar ia superficie

gspecifica del lecho [29]:

S,=3.6/d,

$,=3.6/0.004 m=900 m*/m°

T 24 3
VO]‘ = ZDcamdo eu

Vol = g (0.2m)?(0.05m)=1.570x10" m

Finalmente calculamos el area total del lecho catodico:

A=S,*Vol

A = 9500m2/m3 *1.570x10° m® =1 413m*
Siendo la masa depositada de plata por hora:

M,c\gz NAA

M,, =3 089g/(m’h)*1.413m’ = 4365g/h
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Determinacion de fa caida de pofencial en una ceida eieciroquimica de cilindros
concéntricos

Calculando el grado de conversidn de la piata recuperada:

A
X,=1- exp!_- E—"-—-i]
L Q

v

( (6. 86x10“sm/s)(0 0942m° ﬂ
l 2314x1077m* /s J

e

——t

=0.0275

Xa% =2.753%

L1 1 1
AE=Eq) ~Eq, = - | o+
© ~Eq) YQ[XA In(I-I-XAJ

£=0.2m
[= 1A. = (0.787 A/m®) (0.0942 m?) = 7.41x102A
v=17.6 O'm

Q=nd*/4=n(0.15m)*4=1.767 1x102m?

AE =

(02m)(7.41x107* A) ( 1, 1
(17607 /m)1.7671x1072m?)| 0.0275  In(t - 0.0275)

AE=(4.7674x10°2 AQ)(0.5023)=2.3947x107? Voits
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Beterminacion de la caida de potencial en un electrodo poroso percofads puisado EPPP

Calculando la conversion de plata:

1
X4 :l—exp[—-%gi

v

-6 z
X, "—*l—exp[~ (7.565x10°m _/55)(3414m )1 0226
] 417x10°m /s |
Xa% =22.6%
LI 1 1
AE=Eq -Eq, = o
vQIX,  In(1+X,)

L=0.2m
= i.Ae= (0.960 AM?) (1.414 m?) = 1.3574 A

7=17.6 O'im

QO /m

Ys=Yo 28_ =(176 Q"’/m)[—z-gggﬂ] =5105 QO '/m
3-¢

0=1.414m?>

__ {(0.2m)(1.3574A) S S
(5.105Q7 /m)(1.414m*)| 0.226 In{1-0.226)

AE=(3.7610x10? AQ)(0.5213)=1,9606x 10" Voits
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Resuitados generaies

A través de la investigacion realizada en el presente trabajo, nemos
enconirado que la aplicacion de la ingenieria quimica ha fomentado &l desarrollo
e investigacién de los procesos electroquimicos dando lugar a una nueva rama
de esta ciencia; la ingenieria electroguimica.

La ingenieria electroquimica ha generado una nueva serie de procesos
que tienen las cualidades de ser méas selectivos, econdmicos y limpios gue 108
procesocs empleados hasta hace algunos anos.

Estos procesos tienen como base para su disefio, ecuaciones utilizadas
cotidianamente en la practica de la ingenieria quimica, las cuales tienern como
objetive el describir los fenémenos de transporte de materia y energia dentro de
un equipo electroquimico.

Dentro de las funciones de la ingenieria electroquimica se encuentra el
desarrolio y disefio de plantas electroquimicas, ademas de estudiar y
experimentar la utilizacion de mejores tipos de equipos de tipo electroguimico.

Estos equipos tienen una gran variedad de usos, dentro de los cuaies se
encuentra su uso comd reactores para la remocion de metales disueltos en
electrolitos, reactores para la sintesis o eliminacion de compuestos y su USGC
como celdas de combustible.

Para las celdas de combustible se encontré que actualmente se realizan
una gran cantidad de experimentos, debido a que prometen ser una fuente de

generacion de energia de una forma limpia eficiente y economica.



El desempefio de los reactores electroguimicos ha sido mejorado, al
grado de poder contar ahora con equipos que ofrecen una mayor area activa
que los reactores electroquimicos existentes hasta hace algunos afios, tal es el
caso de los reactores EPPP.

Los equipos EPPP al tiempo de proveer una mayor area aciiva tienen
como caracteristica el trabajar con un lecho de particulas en movimiento lo cual
incrementa su eficiencia en ia transferencia de materia del electrdiito al medio
poroso, lo cual se comprobd por medio del disefio de dos diferentes tipos de
reactores en los cuales de manera tedrica resuitd ser mas eficiente el reactor
EPPP con respecto al reactor de cilindros concéntricos utilizado actualmente
para la remocién de plata de electrdlitos fotograficos.

Por titimo, el uso de estos equipos en la parte ambiental ha dado como
resultado, nuevas formas de combatir la contaminacién al ser utilizados esfos

equipos en la remediacion de efluentes y desplazar a los procesos que generan

emisiones tdxicas o contaminanies.
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Conciusiones

De lo expuesto a 1o largo de esta tesis, podemos concluir que en ia
Gltima década, la ingenieria electroquimica ha comenzado a tomar importancia
debido a la gran gama de aplicaciones en que puede ser utilizada.

Su campo de aplicacion va desde el disefio de equipos hasta el
acondicionamiento de procesos, siendc estos equipos y procescs &ficientss,
pero sobre todo tienen la caracteristica de no ser contaminantes, como par
giemplo la remocion de materiales contaminantes de efluentes y la produccidn
de energia eléctrica.

Los equipos utilizados han pasado por diversas modificaciones con &l fin
de mejorar su eficiencia, tanto de proceso como econémica,‘ dando lugar a los
reactores de volumen, los cuales han demostrado ser mucho mas eficientes que
los reactores electroquimicos utilizados actualmente en la industria, como sé
puede observar en los ejemplos numéricos, debido basicamente & la gran area
superficial que poseen y las menores densidades de corriente que utilizan.

Los reactores de Volumen pueden ser utilizados en una gran variedad de
procesos, desde acondicionamiento de efiuentes y recuperacion de metales
hasta su uso como generadores de energia eléctrica, por lo gue son una opciodn
mas rentable y menos contaminante que los procesos actualmente utilizados

para el tratamiento de efiuentes.
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Mayusculas:
Simbolc
Ae
Ao

Ar

Cas
C,
Da

Danodo

Destoso

E

r

LéPOGO

Nomenclatura

Descripcidn

Area

Area del flujo

Ndamero adimensional de Arquimedes
Canceniracion inicial del electrélito
Concentracién del elecirélito a un tiempo t
Concentracion del electrolito en x
Concentracion de A a gran distancia
Concentracidon del ién A a |a entrada
Concentracion del ion A a la salida
Concentracion de la especie i
Coeficiente de difucion molecular de A
Diametro def anodo

Diametro del catedo

Fuerza electromotriz

Campo eléctrico

Constante de Faraday = 96478

Altura empacada

Intensidad de corriente

Carga usada en una deposicion metdlica
intensidad de corriente limite

Longitud de un electrodo plano

Longitud del anodo
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Uniidades

m2

m2

mol - |

mot - |

mot -}

mot - |

mol - 1

moi - |

mal -}



wCAGda

Ma
Na
P

PM

Pieonca
Q.
R
Re

Re,
Re,
Ry
Sc

Sh

Vol

Longitud del cétodo

Masa recuperada del metal
Ntmero adimensional de densidad
Densidad de flujo masica
Densidad de fiujo molar

Presion

Peso molecular

Produccién tedrica

Caudal volumétrico

Resistencia electiica

Numero de Reynolds

Numero de Reynolds de particula

Namero de Reynoolds de rotacion
Rendimiento faradico

Nimero de Schmidt

Nimero de Sherwood

superficie especifica del lecho

Temperatura

Velocidad media de flujo

Volumen de la ceida

Vetocidad de flujo con pulsacion
Volumen especifico del lecho empacado
Velocidad de flujo sin pulsacion
Velocidad de descenso del liguido

Velocidad de ascencion del liquido

129



Velocidad de inicio de fluidizacidn m.s”
Velocidad de particulas m-s’
Velogcidad limite del i6n i m-s!

Tasa de conversion
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MinGsculas:
Simbolo

a

a

d

dn

fr

Ne

fo

Ry

u,

Nomenclatura

Descripcién

Ampiitud de pulsacion

Constante

Diametro del hilo

Diametro hidraulico

Diametro de particula

Caréa del electrén = 1.60219x10™
Espesor util del catodo

Frecuencia de pulsacion

Fraccion recirculada

Espesor de un canal o distancia interelectrédica

Altura inicial

Altura de empaque fluidizado

Altura final del lecho

Densidad de corriente limite

Coeficiente local de {ransporie de mateiia
Conductividad electrolitica de la especie i
Longitud de electrodo

Masa depositada

Fraccidn del flujo Q.

Radio i6nico

Tiempo

Movilidad experimentai del ion i

Unidades

hz

m



Simbolos grisgos:

Bimiboloc

Vo

Me

Nomenclatura

Descripcion

Fuerza de friccién

Porosidad de ias particuias
Conductividad ionica del electrdlito
Viscosidad dindmica

Conductividad idnica limite de la especie i
Conductividad idnica de la especie i
Viscosidad cinematica

Numero de carga

Densidad

Resistividad electrolitica

Tiempo de residencia

Area de seccion recta

Velocidad angular
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Unidades

kg-m-s”?

Q-1 . m-1
kg-m’ . s’
s-cm’ - mol”

s.cm® . mol™

2 -1

m’ s
-kg-ms
Q- cm
S
m2
Rad . s
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