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RESUMEN

En el tratamiento de los baños agotados de mordentado, de las industrias de metalizado de plásticos, se 
emplean reactores electroquímicos tipo filtro-prensa a escala piloto como medio de recuperación del cromo 
hexavalente, mediante la oxidación del cromo trivalente sobre un ánodo de plomo. Esta investigación se centró 
en el estudio de un reactor de tres compartimentos separados, con el objetivo de estudiar su comportamiento 
operando en modo galvanostático de 4 y 8 A, con soluciones reales de baños de mordentado. Se evaluaron 
parámetros básicos para el diseño de reactores electroquímicos como son: el rendimiento eléctrico, el 
grado de conversión alcanzado, la productividad específica y la energía específica consumida, acoplando 
el reactor electroquímico con uno y dos separadores cerámicos fabricados a 250 kg/cm2 y 0% de contenido 
en almidón, obteniéndose un reactor con un desempeño adecuado para el cual se tiene menor tiempo de 
operación, buena productividad y bajo consumo energético cuando se opera a 8 A.

Palabras clave: Galvanostático, tiempo de residencia, reactor electroquímico, separador cerámico, 
mordentado.

ABSTRACT 

In the treatment of the exhausted etching baths of metallic plastics industries, electrochemical reactors 
filter press type, at a pilot scale are used for the recovery of hexavalent chromium, through the oxidation of 
trivalent chromium on an lead anode. This research focused on the study of a reactor having three separate 
compartments, in order to study their behavior when operating in galvanostatic mode, at 4 and 8 A, with 
real etching bath solutions. The following basic parameters for the design of electrochemical reactors were 
evaluated: electrical performance, the degree of reached conversion, the specific productivity and specific 
energy consumed by coupling the electrochemical reactor with one and two ceramic spacers, elaborated 
with 250 kg/cm2 and 0% of starch content, resulting in a reactor with adequate performance for which 
there is less operation time assigned, good productivity and low power consumption when operating at 8 A.
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INTRODUCCIÓN

Los baños agotados procedentes de la industria de 
tratamientos de superficies y de las aguas de lavado 

asociadas, deben ser tratados antes de su vertido 
para disminuir la concentración de iones metálicos 
a un nivel aceptable para su descarga. La opción 
más conveniente es concentrar los metales hasta 
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conseguir un valor de concentración que puedan 
ser recirculados al baño de metalizado; esto reduce 
significativamente los costos de disposición al 
alargar la vida de los baños y minimizar el vertido 
de los baños agotados [1-3]. 

Cuando el volumen de solución a tratar en un proceso 
electroquímico es muy grande, normalmente se 
asocia al reactor propiamente dicho un tanque de 
almacenamiento, asegurando así la circulación del 
electrolito por el interior de la zona de reacción de 
forma continua [4]. Este es un modo de operación 
muy versátil, que proporciona las siguientes ventajas:

•	 Permite tratar mayores volúmenes de electrolito.
•	 El pH y la composición del electrolito soporte 

se pueden modificar durante el proceso.
•	 La preparación de la mezcla de reacción se puede 

llevar a cabo en el tanque de almacenamiento.
•	 El tanque se puede utilizar como sistema de 

separación de gases o sólidos.
•	 Se puede controlar la temperatura del proceso 

mediante el tanque de almacenamiento.

Este tipo de operación permite que el electrolito 
tenga un mayor tiempo de residencia en el sistema 
como consecuencia del tanque, mientras que es 
posible conseguir valores elevados del coeficiente 
de transferencia de materia manteniendo el caudal 
en el valor adecuado [3, 5].

El objetivo de este trabajo fue determinar el 
comportamiento del reactor electroquímico operando 
en modo galvanostático para la recuperación y reciclaje 
de cromo hexavalente procedente de los baños agotados 
de mordentado en la industria del metalizado de 
plásticos utilizando un reactor electroquímico tipo 
filtro prensa con tres compartimentos.

ANÁLISIS TEÓRICO

La Figura 1 muestra el esquema de un reactor 
electroquímico asociado a un tanque de 
almacenamiento, el cual presenta un comportamiento 
similar al de un reactor tipo flujo pistón utilizado 
en procesos químicos.

El grado de conversión por paso que se consigue 
dentro del reactor equivale a:

XR = 1− exp(–k ⋅ae ⋅τ R) (1)

donde k es el coeficiente de transferencia de 
materia, ae la superficie específica y τR el tiempo 
de residencia del reactor [6-7]. La relación entre las 
concentraciones de entrada CAE(t) y salida CAS(t) 
está dada por:

CAS (t) =CAE (t)exp(−k ⋅ae ⋅τ ) (2)

Por otro lado, el balance de materia en el tanque 
de almacenamiento es:

τ S
dCAE (t)

dt
=CAS (t)−CAE (t) (3)

donde τS es el tiempo de residencia del tanque y se 
cumple que τR << τS ya que el volumen del tanque 
de almacenamiento es muy superior al del reactor.

La integración de la ecuación (3) teniendo en cuenta 
la ecuación (2) permite obtener la siguiente expresión 
para el grado de conversión del sistema:
	

X(t) = CAE (0)−CAE (t)

CAE (0)
= 1− exp − t

τ S
XR

⎛
⎝⎜

⎞
⎠⎟ (4)

donde X(t) es el grado de conversión total del 
sistema y XR es el grado de conversión alcanzado 
dentro del reactor en cada paso de electrolito dado 
por la ecuación (1).

En este apartado se ha elegido un caudal de trabajo 
de 20 l/h y se utilizaron como promotores de 
turbulencia bolas de vidrio de 3 mm de diámetro. 
En estas condiciones, aunque el caudal sea bajo, se 
consigue una Distribución de Tiempos de Residencia 
(DTR) uniforme sin oscilaciones y sin irregularidades 
como consecuencia de utilizar los promotores de 

Figura 1.	 Esquema de un reactor electroquímico 
asociado a un tanque de almacenamiento.
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turbulencia lo que garantiza que la distribución 
de corriente en el reactor sea uniforme [2, 8-11] .

Por otro lado, el grado de conversión por paso 
alcanzado dentro del reactor electroquímico depende 
del producto k⋅ae⋅τR. Como la superficie específica, 
ae, está fijada, el grado de conversión por paso que 
se consiga dentro del reactor depende del producto 
del coeficiente de transferencia de materia, k, y 
del tiempo de residencia en el reactor, τR, y ambos 
parámetros dependen del caudal de forma inversa. 
Así, un aumento del caudal de electrolito mejora el 
coeficiente de transferencia de materia, pero hace 
que disminuya el tiempo de residencia. El trabajar a 
un caudal bajo de 20 l/h, permite conseguir tiempos 
de residencia elevados en el reactor electroquímico, 
mientras que el uso de promotores de turbulencia 
garantiza la transferencia de materia [2, 12-13]. 
Trabajar a caudales más altos haría que el tiempo 
de residencia en el reactor fuera muy bajo, mientras 
que trabajar a caudales menores de 20 l/h hace que 
la DTR pueda presentar irregularidades.

MATERIALES Y MÉTODOS

Para un reactor de tres compartimentos los electrodos 
se pueden configurar de forma monopolar o bipolar. 
Se optó por la configuración monopolar para tener 
polarizado siempre los electrodos desde la fuente 
de alimentación y evitar que una de las caras del 
electrodo central se pasive o sea inactiva desde 
el punto de vista de la reacción electroquímica 
[14]. La conexión de los electrodos a la fuente de 
alimentación se muestra en la Figura 2, en donde los 
dos compartimentos anódicos se conectan al polo 
positivo y el electrodo del compartimento catódico 
se conecta al polo negativo.

Figura 2.	 Conexiones  e léc t r icas  reac tor 
electroquímico.

 

Los electrodos se conectan a la fuente de alimentación 
de corriente continua en paralelo. Por tanto, al operar 
de esta forma, se puede comparar la operación 
a intensidad constante y por otro lado se puede 
comparar la configuración serie-paralelo de los 
electrodos.

En la Figura  3 se observa el esquema del 
montaje experimental cuando se utiliza el 
reactor electroquímico tipo filtro prensa con tres 
compartimentos y dos separadores cerámicos. El 
montaje consta de dos tanques de almacenamiento 
de las soluciones de trabajo: una solución procedente 
de un baño de mordentado agotado real (solución 
problema), que se alimenta en el compartimento de 
oxidación del reactor, y de una solución de H2SO4 
1 M que se alimenta en el compartimento catódico, 
cuando el reactor piloto se aplica a la regeneración 
de los baños de mordentado agotados [2, 15, 16].

Figura 3.	 Esquema reactor electroquímico tipo  
filtro prensa.

Las soluciones se alimentan al reactor mediante 
una bomba peristáltica y una bomba centrífuga de 
teflón; los caudales se miden mediante rotámetros 
provistos de válvulas que permiten regular el caudal 
de cada solución. Los ánodos de Pb-Sn (5 %) se 
tratan con una solución de H2SO4 1 M durante dos 
días con el fin de obtener una película de óxido de 
plomo, fundamentalmente PbO2 sobre la superficie 
del electrodo, que es buen conductor de la corriente 
eléctrica y protege al electrodo de la corrosión 
[16]. Estos electrodos son de forma cuadrada y 
sus dimensiones son 9.6x9.6 cm y espesor 0,3 cm. 
[1, 17-18].
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El separador cerámico utilizado es el S-0-250, 
fabricado con 0% de almidón y una presión de 
250 kg/cm2, de forma cuadrada y dimensiones 
13,6x13,6 cm, espesor, e, 0,7 cm. Su composición 
es: 50,5 % caolín, 49,5 % alúmina, y sus propiedades 
estructurales son: diámetro medio de poro, dp, 
0,37 μm, porosidad, ε, 0,500, densidad, ρ, 1,60 
g⋅cm-3 [2, 19].

En la Figura 4, se muestra una fotografía del reactor 
electroquímico a escala piloto con sus componentes.

Figura 4.	 Reactor electroquímico a escala piloto.

RESULTADOS

Se trabajó con un reactor de tres compartimentos 
separados por los separadores cerámicos, se estudió 
su comportamiento cuando se trabaja a intensidades 
de 4 y 8 A. En la Figura 5 se observa la evolución 
del voltaje total con el tiempo cuando se trabaja a 
intensidades constantes de 4 y 8 A.
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Figura 5.	 Evolución del potencial frente al tiempo 
a intensidad constante.

Inicialmente para la intensidad de 4 A, el potencial 
alcanzado es cercano a 5 V y disminuye rápidamente 
con el tiempo para estabilizarse en un valor 
constante de 4 V aproximadamente; mientras que 

para la intensidad de 8 A, el potencial inicial es 
de aproximadamente 6 V, disminuye un poco y 
posteriormente aumenta de forma continua con 
el tiempo.

El voltaje que se alcanza inicialmente y la disminución 
en las primeras horas de operación, se debe al proceso 
de activación de los electrodos. 

La relación entre el voltaje total y la intensidad 
dada por la siguiente expresión:

UC = Eeq +ηa + ηc + IR∑ (5)

Para la intensidad de 4 A, el valor que se obtiene 
del voltaje al comienzo del proceso se debe a 
que inicialmente la velocidad de las reacciones 
electroquímicas es muy lenta y se requieren 
sobretensiones muy altas para mantener la intensidad 
en el valor deseado, seguidamente conforme se 
activa la superficie del electrodo las sobretensiones 
disminuyen, hasta que al final el voltaje Uc permanece 
constante [1, 20, 21]. Cuando se trabaja a 8 A el 
aumento continuo del potencial con el tiempo se debe 
a que en estas condiciones la velocidad de reacción 
es mucho mayor, el Cr(III) se oxida y comienzan a 
aparecer sobretensiones de concentración.

La Figura 6 muestra la evolución del grado de 
conversión frente al tiempo y el ajuste de los datos 
experimentales al modelo de la ecuación (4) para 
el reactor electroquímico a escala piloto con dos 
separadores cerámicos, operando a intensidades 
constantes de 4 y 8 A.

Figura 6.	 Evolución del grado de conversión frente 
al tiempo a intensidad constante.

El grado de conversión aumenta de forma continua 
con el tiempo, siendo mayor en todo momento el 
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grado de conversión alcanzado para la intensidad de 
8 A. Puede comprobarse que el grado de conversión 
alcanzado en cada caso depende de la intensidad 
que circula por el reactor electroquímico.

La determinación del cociente XR
τ S

 se obtiene de 

la representación del ln (1-X) frente al tiempo, tal 
como se muestra en la Figura 7.

Figura 7.	 Determinación del parámetro 
XR
τ S

 

para el reactor a escala piloto con tres 
compartimentos a intensidad constante.

Ajustando los datos experimentales al modelo de 
la ecuación (4) para las intensidades de 4 y 8 A se 
obtienen valores de XR

τ S
 de 0,0012 min-1 y 0,0028 

min-1 respectivamente. Estos valores indican que 
al aumentar la intensidad de operación, aumenta 
el grado de conversión por paso en el reactor 
electroquímico, ya que el tiempo de residencia 
global, τS permanece constante. Esto se debe a que 
al aumentar la intensidad, aumenta la velocidad de 
las reacciones electroquímicas.

La evolución del rendimiento eléctrico con el tiempo 
para el reactor electroquímico acoplado con dos 
separadores cerámicos, se muestra en la Figura 8.
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Figura 8.	 Evolución del rendimiento eléctrico 
frente al tiempo a intensidad constante.

Continuando con el análisis de las distintas figuras 
de mérito del reactor electroquímico a escala 
piloto acoplado con dos separadores cerámicos, 
en la Figura 9, se representa la evolución de la 
productividad específica con el tiempo para las dos 
intensidades de operación.

Figura 9.	 Evolución de la productividad frente al 
tiempo a intensidad constante.

La productividad específica aumenta inicialmente 
con el tiempo y luego se estabiliza para las dos 
intensidades de operación. La productividad 
específica es mayor cuanto mayor es la intensidad 
de operación, ya que la velocidad de reacción es 
mayor, al igual que el grado de conversión alcanzado. 
Además, una mayor intensidad de operación 
implica una mayor velocidad de recuperación de 
cromo, aunque con un rendimiento eléctrico más 
bajo [22-23].

Finalmente en la Figura 10 se puede observar la 
evolución del consumo específico de energía, ES, 
en función del tiempo para las dos intensidades de 
operación de 4 y 8 A.
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Figura 10.	Evolución de la energia específica 
consumida frente al tiempo a intensidad 
constante.
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En los dos casos, la energía específica consumida 
es máxima al comienzo de la operación, luego 
disminuye y finalmente se estabiliza para 8 A a 
partir de las primeras 20 horas, debido al proceso 
de activación que sufren los electrodos, mientras 
tanto para la intensidad de 4 A, se logra la estabilidad 
después de 30 horas. El valor máximo inicial se 
debe a que el voltaje alcanzado al comienzo del 
proceso es máximo y la productividad es mínima. 
La energía específica consumida, es mayor a la 
mayor intensidad de trabajo. El comportamiento de 
la energía específica consumida observado cuando 
se trabaja a intensidad constante es mínima en la 
etapa final del proceso.

Para el reactor electroquímico a escala piloto, 
con tres compartimentos y operando a intensidad 
constante, se ha determinado el tiempo teórico 
necesario, t100, para alcanzar una conversión total 
del 100 %, suponiendo un rendimiento eléctrico 
del 100 %, a partir de la ecuación:

I(t)dt = n ⋅F ⋅VS
0

100

∫ ⋅C (6)

donde VS  es el volumen del tanque de almacenamiento 
y C = Cr(VI)máximo – Cr(VI)inicial

De igual forma se han determinado las distintas 
“Figuras de mérito” correspondientes a este tiempo. 
Los resultados obtenidos se recogen en la Tabla 1, 
junto con los valores de XR

τ S
.

Tabla 1.	 Figuras de mérito correspondientes al tiempo 
necesario para obtener una conversión total 
del Cr (III) suponiendo un rendimiento del 
100%.

S-0-250 4 A 8 A
t100 (min) 11,9 107,1

X(t) 0,38 0,57

ϕ (%) 42,4 38,7

η (g•l-1•h-1) 0,985 1,34

ES (kW•h•kg-1) 16,39 23,68

XR
τ S

(min-1) 0,0012 0,0028

El tiempo teórico, t100, disminuye con el aumento 
de la intensidad aplicada, ya que cuanto mayor sea 
la corriente eléctrica menor debería ser el tiempo 

necesario para recuperar el cromo hexavalente; 
por otra parte al operar con tres compartimentos 
en modo galvanostático, el tiempo teórico, t100 es 
menor, ya que a medida que aumenta la intensidad 
de operación y el número de compartimentos, 
menor debe ser el tiempo para recuperar el cromo 
hexavalente. El rendimiento eléctrico alcanzado 
operando a intensidad constante es elevado para 
este tipo de operaciones; se observa, como para el 
reactor electroquímico que posee tres compartimentos 
operando a 8 A, el rendimiento eléctrico alcanzado 
es el mayor.

Trabajando en modo galvanostático (intensidad 
constante), se obtienen mayores grados de conversión, 
con el mayor rendimiento eléctrico, mayor 
productividad y aceptable consumo energético. 
Desde el punto de vista del funcionamiento del 
reactor a escala piloto interesa recuperar la mayor 
cantidad de cromo hexavalente en el menor tiempo 
posible, con un rendimiento eléctrico elevado, con 
una buena productividad y con el menor consumo 
específico de energía. Por tanto, teniendo en 
cuenta todos los valores presentados en la Tabla 1, 
puede comprobarse que la configuración con tres 
compartimentos operando a 8 A es la que presenta 
mejores parámetros.

A medida que aumenta la intensidad de operación, 

aumenta el cociente XR
τ S

, debido al aumento del 

grado de conversión total, para este tipo de reactor 
con tres compartimentos, ya que el tiempo de 
residencia global, τS, permanece constante.

CONCLUSIONES

Cuando se trabaja con un reactor de tres 
compartimentos a intensidad constante, tanto el 
grado de conversión como la energía consumida 
aumentan con la intensidad aplicada mientras que el 
rendimiento eléctrico. La intensidad aplicada, tiene 
poca influencia sobre la productividad específica.

El grado de conversión por paso que se alcanza en 
el reactor electroquímico aumenta con la intensidad 
aplicada. 

Para el proceso de regeneración y reciclaje de baños 
agotados de mordentado es conveniente utilizar el 
reactor electroquímico con tres compartimentos, 
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operando a intensidad constante de 8 A, ya que 
en estas condiciones la recuperación del cromo 
hexavalente se realiza en el menor tiempo, puesto 
que el tiempo teórico t100 obtenido es el menor, 
presenta un buen rendimiento, buena productividad 
y el consumo específico de energía es bajo.
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