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RESUMEN. En el presente trabajo se ha estudiado el proceso de ultrafiltracion extractiva de
betaina de disoluciones acuosas con acido di-nonilnaftalenosufénico (DNNSA) disuelto en n-
heptano a 30 y 40°C utilizando contactores de fibras huecas de polipropileno (Celgard X-50).
Se ha analizado el proceso de re-extraccion de betaina desde la fase organica cargada usando
una disolucion de hidréxido de sodio. Asimismo, se ha optimizado el proceso integrado de
extraccion- reextraccion de betaina utilizando dos contactores de membrana dispuestos en
serie, esta configuracion asegura que no tenga lugar la saturacion del agente extractante, ya
que se regenera continuamente en el modulo de reextraccion. La evaluacion del proceso
requiere la construccion de un modelo matemadtico que implica la resolucion conjunta de los
balances de materia en estado no estacionario a los tanques de mezcla y las ecuaciones
cinéticas de transferencia de materia a través de los modulos de membranas. Esta
modelizacion de los resultados permite cuantificar el coeficiente global de transferencia de
materia, parametro cinético necesario para el cambio de escala. En este estudio se examina la
influencia de los siguientes factores sobre el coeficiente global de transferencia de materia: la
concentracion de DNNSA en la fase organica, la concentracion de betaina en la fase acuosa,
del pH, de la temperatura y la influencia de la velocidad de los flujos en el modulo.

Palabras clave: Ultrafiltracion extractiva de betaina, contactores de membrana, fibras
huecas, transporte facilitado, correlaciones de transferencia de materia, re-extraccion

1. INTRODUCCION

La betaina (N,N,N-trimetilglicina, Figura 1) es un compuesto nitrogenado donador de grupos
metilo que estd presente en los residuos industriales de las azucareras, hasta un 6-7% en las
melazas de remolacha y hasta un 4% en las vinazas de fermentacion [1-6]. Su recuperacion de
estos residuos tiene interés industrial por el valor de aplicacion biotecnologico que el propio
compuesto presenta en la industria alimentaria, de cosméticos y farmacéutica, a la vez que se
eliminan riesgos de contaminacion medioambiental debido a que su vertido puede producir la
eutrofizacion del cauce receptor. Su espectro de aplicacién es muy amplio, se utiliza para
reducir los niveles de homocisteina en sangre, toxico que promueve la arterosclerosis y la
osteoporosis [9], evita trastornos hepdticos e infecciones renales [10] y se emplea como
complemento nutricional en alimentacion animal principalmente de pollos y peces [11]. Es un
protector de la mucosa gastrica [12] y se usa como aditivo en pastas de dientes para evitar la
sequedad bucal [13], y en productos cosméticos (champus, geles y preparados de limpieza de
la piel) altamente recomendados en afecciones dermatoldgicas [14]. Ademas, los ésteres de
betaina se emplean como materiales biodegradables de aplicacion en la produccion de papel,
en sustitucion de los ésteres cationicos habituales, y en la formacion de nuevos plasticos
transparentes [15].

Hi;C €OO
I+ I

HyE=N=-C~H
HsC H

Figura 1. Formula estructural de Betaina.

El trabajo de investigacién que configura la presente memoria de Tesis de Master se ha
centrado en el estudio de la nueva tecnologia hibrida de ultrafiltracion extractiva empleando
contactores de membrana de fibras huecas, consistente en un proceso de extraccion reactiva
con disolventes asistido con membranas y aplicado a la concentracién y separacion de
betaina. La finalidad de esta investigacion ha sido avanzar en el conocimiento cientifico y
tecnoldgico, analizando no s6lo la viabilidad técnica del proceso de recuperacion de betaina,
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sino la evaluacion critica de las ventajas tecnoldgicas que presenta para configurarse como un
proceso alternativo a los procesos convencionales (intercambio i6nico con resinas y procesos
cromatograficos) empleados en su separacion [1-8].

Los modulos o contactores de membrana de fibras huecas son unidades compactas de
membranas ultraporosas que permiten poner en contacto la fase alimentacion y el disolvente
manteniendo la interfase inmovilizada en el interior de los poros (hidrofobicos o hidrofilicos)
de la membrana, como consecuencia de una diferencia de presiones a ambos lado de la
misma, evitando asi el contacto intimo y la emulsion de las fases. En estos modulos una de las
fases circula por el interior de las fibras huecas y la otra por la carcasa, al estilo de un
intercambiador de calor. Los coeficientes de transferencia de materia son similares a los
obtenidos con las técnicas de extraccion convencional pero el mayor area interfacial por
unidad de volumen permite trabajar con un equipo mucho mas pequefio (unas 500 veces
menor) alcanzando altas velocidades de separacion. El rendimiento de la extraccidon puede ser
del orden de 1200 veces los obtenidos con la extraccion convencional, siempre que las
condiciones de operacion sean las adecuadas. Los parametros a optimizar son tan sélo el tipo
de material que configura la membrana, tipo y concentracion de la solucion extractante y del
agente de re-extraccion, el pH, la temperatura del proceso, los flujos de ambas corrientes y
configuracién de las mismas en corrientes paralelas o en contracorriente. Las limitaciones del
proceso son las inherentes a la polarizaciéon de la concentracion y al ensuciamiento de la
membrana.

El interés de esta tecnologia reside en las ventajas que aporta frente a los procesos
convencionales, siendo capaz de reunir en un Unico proceso las ventajas de las técnicas de
extraccion con disolventes y de concentraciéon con membranas, para aumentar la eficacia
de la separacion (procesos mas selectivos) y reducir los costes de operacion (varios
procesos en uno) realizando separaciones a gran escala de forma continua. Ademads, estd
enmarcada dentro de la denominacion de “tecnologias limpias”, que implica bajo consumo
energético y de reactivos, lograndose la reutilizacién de todos los productos y la obtencion
de menos residuos y contaminantes, contribuyendo asi a la sostenibilidad del medio
ambiente.

Otra ventaja importante de esta tecnologia es que la etapa de re-extraccion se puede integrar al
proceso de extraccion incorporando un segundo mddulo en serie, cuyas corrientes de entrada
sean la fase organica cargada con el soluto procedente de la etapa de extraccion y la solucion
de reextraccion o stripping. Esta configuracion asegura que no tenga lugar la saturacion del
agente extractante, ya que se regenera continuamente en el mdédulo de reextraccion, lo que
permite la reduccion del volumen de fase orgénica o disolvente a utilizar.

2. OBJETIVOS

El presente trabajo de investigacion esta enfocado en el estudio del proceso de recuperacion
de betaina de disoluciones acuosas empleando como técnica de extraccion no dispersiva la
tecnologia hibrida de ultrafiltracion extractiva con contactores de membranas de fibras
huecas, tratando de cubrir los siguientes objetivos parciales:

1. Optimizacion de la velocidad de transferencia de materia del proceso de extraccion de
betaina empleando contactores de membrana de fibras huecas. Evaluacion de la
influencia de la hidrodindmica (nimero de Reynolds) de las fases, acuosa y organica,
y de la concentracion de betaina en la alimentacion y de DNNSA en la fase organica.




2. Puesta en marcha del proceso de reextraccion de betaina desde la fase orgénica, donde
se encuentra como sal del 4cido sulfénico, hacia la fase de reextraccion (stripping) al
objeto de obtener la mayor recuperacion posible de la betaina.

3. Evaluacion de la viabilidad del proceso integrado de extraccidon-reextraccion de
betaina utilizando dos contactores de fibras huecas en serie y con corrientes paralelas.
Estudio del modo de operacion: efecto del pH y de la temperatura.

4. Determinacion de los coeficientes globales de transferencia de materia utilizando un
modelo matematico sencillo aplicado tanto a las etapas de extraccion y de reextraccion
de betaina por separado como al proceso integrado. Estimacion de los valores de las
resistencias a la transferencia de materia para cada una de las fases.

3.  FUNDAMENTO TEORICO

Un contactor o0 modulo de membrana es un dispositivo que lleva a cabo operaciones de
transferencia de materia liquido-liquido sin dispersion de una fase en la otra. La extraccion
con membranas sin dispersion se a cabo utilizando membranas ultraporosas, en este caso la
interfase acuosa-orgénica se estabiliza en los poros de la membrana, aplicando una diferencia
de presion entre ambas fases y evitando asi la dispersion de una de las fases en la otra. En el
caso de que la membrana sea hidrofoba (como sucede en esta investigacion), la fase acuosa no
penetrara en los poros, mientras que la fase organica tendera a mojar la membrana, pasando a
través de los poros. Este flujo de fase orgénica a través de los poros de la membrana puede
evitarse aplicando un exceso de presion sobre la fase acuosa que circula por el otro lado de la
membrana [16, 17].

Para asegurar que la extraccion se realiza sin dispersion, la sobrepresion en la fase que no
moja los poros no deberad exceder a un valor critico (AP,,). Este valor critico de diferencia de
presion es lo que se conoce como presion critica. Si la membrana porosa esta formada por un
conjunto de poros cilindricos y paralelos de radio r,, entonces la presion critica para la
extraccion liquido-liquido puede expresarse segun la siguiente ecuacion [16]:
2y, cosO
AP = “Ywo COST. (1)

L,

donde Yy, es la tension interfacial del sistema acuoso-organico y 6. es el angulo de contacto
medido desde el poro hasta la tangente de la interfase liquido-liquido. A partir de la Ec. 1 se
observa que un angulo de contacto grande conlleva una menor diferencia de presion. Un
mayor angulo de contacto indica una mayor diferencia de polaridad entre el fluido y la
membrana, de lo que se puede esperar que sera necesaria menos energia para sacar el fluido
humectante del poro [18].

La extraccion liquido-liquido con membranas es una tecnologia hibrida que trata de reunir
en una operacion las ventajas de dos tecnologias de separacion diferentes, como son la
elevada capacidad y selectividad de la extraccion con disolventes y la facilidad de
operacion de las tecnologias de membranas. Se trata ademas de una “tecnologia limpia”
englobada dentro de las tecnologias verdes por su bajo consumo energético y de reactivos
quimicos. La extraccion en membranas porosas presenta las siguientes ventajas sobre los
disefios convencionales:

1. Se evita la dispersion, evitando asi la formacion de espumas o emulsiones.

2. No es necesario que los fluidos tengan distintas densidades, como ocurria en los
contactores convencionales con dispersion de las fases.
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3. Permiten la variacion de los flujos en el proceso de forma independiente,
evitando asi los problemas de carga, acanalamiento e inundacion.

4. El cambio de escala del equipo se realiza facilmente al tratarse de sistemas
modulares.

5. Es posible realizar operaciones asépticas. Esta caracteristica es ventajosa en
procesos como fermentacion.

6. El area interfacial es conocida y constante, lo que permite realizar predicciones
mas exactas que con los contactores de fase dispersa convencionales [18].

7. La eficacia, medida como la altura de la unidad de transferencia, es
substancialmente mayor para los contactores de membrana que con contactores
convencionales [18].

8. Permiten trabajar con pequenas cantidades de disolventes.

Las membranas de fibra hueca tienen un area interfacial por unidad de volumen
superior a muchos equipos convencionales de absorcién o extraccion, lo que
produce una mayor transferencia de materia. El rendimiento de la extraccion en
modulos de fibras huecas puede ser del orden de 1200 veces el obtenido con la
extraccion convencional [19].

Por otro lado, también existen inconvenientes [18]:

1. Aparece una nueva resistencia para la transferencia de materia: la resistencia de
la propia membrana. Generalmente, esta resistencia no es importante y puede
ser minimizada.

2. Las membranas sufren ensuciamiento. Este fendmeno es mas acusado en
procesos conducidos por gradientes de presion, que en los conducidos por
gradientes de concentracién, como es el caso de los contactores de membrana.

3. Las membranas tienen una vida limitada.

Estas desventajas son generalmente contrarrestadas por las numerosas ventajas citadas
anteriormente.

3.1. TRANSFERENCIA DE MATERIA

Considerando un proceso de extraccion liquido-liquido reactiva en un modulo de fibras
huecas hidrofobicas, donde la fase acuosa circula por el interior de las fibras huecas y la
fase organica circula por la carcasa, y la interfase acuosa-organica esta inmovilizada en la
boca del poro, siendo la fase organica la que ocupa los poros, la transferencia del soluto
desde la fase acuosa hacia la fase organica tiene lugar mediante las siguientes etapas:

. Difusion del aminoacido a través de la fase acuosa hacia la membrana.

- Reaccidn quimica en la interfase acuosa-orgéanica, del aminoécido con el agente
extractante (sal de amonio).

. Difusion del aminoacido como sal de amonio a través de la membrana.

. Difusion del aminoacido extraido desde la membrana hacia el seno de la
disolucion orgénica.

En la Figura 2. se muestra el perfil de concentracion de las especies, para la extraccion
reactiva de betaina en modulos de fibras huecas. C,, y C, son las concentraciones de
betaina en fase acuosa y de sal del acido sulfonico-betaina en fase orgénica
respectivamente, d; y d. son los didmetros internos y externos de la fibra hueca
respectivamente.
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Figura 2. Perfiles de concentracion para la extraccion liquido-liquido de betaina en

contactores de fibra hueca.

3.1.1. Coeficientes de transferencia de materia: membranas hidrofobas

El flujo de soluto, J4, desde la fase acuosa hacia la orgénica, a través de los poros de la
membrana se puede expresar en funcion del coeficiente global de transferencia de materia.
Si el coeficiente global de transferencia de materia estd basado en la fase acuosa, el flujo
de soluto vendra dado por la siguiente ecuacion:

JA :Kw Am (CAW -CZW) (2)

donde K, es el coeficiente global de transferencia de materia referido a la fase acuosa, Ay,
es el area de la membrana, Ca, es la concentracion de soluto en fase acuosa para un

tiempo t, y C,, es la concentracion en fase acuosa en el equilibrio en ese mismo tiempo.

Asumiendo un modelo de resistencias en serie y considerando que la etapa de reaccion
quimica es instantanea, el coeficiente global de transferencia de materia puede expresarse
como la suma de tres términos, la resistencia a la transferencia de materia en la capa limite de
la fase acuosa, a través de la fase orgédnica que rellena los poros de la fibra y en la capa limite
organica. Cuando la fuerza impulsora esta basada en la fase acuosa:

3)

Lo, d g

K

ky Ddpk, Ddgk,

w

donde D es el coeficiente de distribucion del soluto entre las fases organica y acuosa, ky, ki, y
ko, son los coeficientes individuales de transferencia de materia en la fase acuosa, en la
membrana y en la fase organica respectivamente, y d;, d. y di, son los diametros interno,
externo y medio logaritmico respectivamente. El primer término de la derecha de la ecuacion
(3) representa la resistencia a la transferencia de materia en la fase acuosa, el segundo término
representa la resistencia en la membrana y el tercer término es la resistencia en el disolvente
organico de extraccion.

Si la fuerza impulsora est4 basada en la fase organica, el flujo de soluto vendra dado por:
JA = K0 Am (C*Ao 'CAo) (4)




donde K, es el coeficiente global de transferencia de materia basado en la fase organica, Cx,
.y . y y e * [
es la concentracion del soluto de interés en fase organica y C,, es la concentracion de

equilibro en dicha fase. En este caso la inversa del coeficiente global de transferencia de
materia viene dado por la siguiente ecuacion:

IL_d , & 4D
Ko kode km dlm kwdi

()

Se puede considerar que la velocidad de transferencia de materia no se ve influenciada por las
cinéticas de reaccion ya que la reaccion de intercambio i6nico interfacial entre el aminoacido y la
sal de betaina del 4cido sulfonico puede ser considerada como instantanea.

Por tanto, las Ecs. 3 y 4 asumen las siguientes condiciones [16, 18]:

- Estado estacionario en el sistema.
- En la interfase liquido-liquido se alcanza el equilibrio.

- El tamafio de poro y la penetracion de la fase organica en el poro son uniformes a
lo largo de toda la membrana.

. La velocidad de transferencia de materia, la distribucion del aminoacido en el
equilibrio y el area interfacial, no se ven afectadas de forma significativa por la
curvatura de la interfase acuosa-orgénica.

- No es necesario ninguna correccion al flujo en el seno de la disolucion, es
decir, la velocidad de transferencia de materia se describe adecuadamente
mediante el coeficiente individual en la capa limite.

- El transporte de soluto tiene lugar Unicamente a través de los poros de la
membrana.

- La fase acuosa y la fase organica son inmiscibles.

- La distribucion del soluto en el equilibrio es constante en el intervalo de
concentraciones de interés practico.

Considerando el modelo de pelicula, el coeficiente individual de transferencia de materia en la
membrana puede ser expresado mediante la siguiente ecuacion:
Dam€
Ky =—am= 6
n =l (6)
donde Dan, es el coeficiente de difusion de la sal betaina-acido sulfonico en la membrana, € es
la porosidad, & es el espesor de la membrana y T es la tortuosidad del poro. La validez de la
ecuacion (6) ha sido demostrada para membranas de fibras huecas [16, 20-22], pudiendo ser
utilizada en los siguientes casos [16]:
- Cuando la difusion del soluto es libre y ocurre cuando sus dimensiones son sobre dos
ordenes de magnitud inferior a las del poro de la membrana.

- La membrana ha de ser simétrica y estar completamente mojada por la fase
humectante.

- No tienen lugar efectos bidimensionales. Despreciables en membranas con porosidad
>5%.

La resistencia de la membrana serd minima cuando los poros de las fibras huecas estén
ocupados por el disolvente en el que el soluto es mas soluble. Tal como refleja la ecuacion
(6), el coeficiente de transferencia en la membrana no depende de la hidrodindmica de las
fases, ya que sOlo depende de las propiedades de la membrana y de los coeficientes de
difusion del soluto en el disolvente que ocupa los poros [22].




Los coeficientes individuales de transferencia de materia en cada una de las fases pueden
estimarse a partir de ecuaciones de correlacion para el flujo por el interior de las fibras.

En general la ecuaciéon de correlacion que expresa la relacion entre el coeficiente de
transferencia de materia en la fase acuosa, que circula por el interior de las fibras (modulo X-
50), y las variables del sistema sera una ecuacion potencial cuya expresion es la siguiente:

1/3
g, =afse, P (e ) 41 (7)

DAW

El valor de los parametros d, by y cy se pueden encontrar en la bibliografia para sistemas
similares o se calculan experimentalmente. Los numeros adimensionales del Reynolds (Re) y
del Schmidt (Sc) se definen en las Ecs. 8 y 9, respectivamente.

Re=dUP  (g) se=—H (9
u PD i
El flujo por la carcasa del moédulo, en comparacion con el del interior de las fibras, no esta
bien establecido. En general la ecuacion de correlacion que expresa la relacion entre el
coeficiente de transferencia de materia en la fase orgdnica, que circula por la carcasa, y las
variables del sistema sera una ecuacion potencial cuya expresion es la siguiente:

1/3
=sh, =pise, ke, )= (4 (10)

kodh
DAo

donde los parametros [3, b, y ¢, se pueden encontrar en la bibliografia para sistemas similares
o se deben determinar experimentalmente.

En el caso del proceso de reextraccion del soluto cargado en la fase organica a la fase de
reextraccion, la velocidad de transferencia de betaina desde la fase organica a la fase de
reextraccion puede expresarse con la Ec. 11:

dC As

JA:Vs :Ks Am (CAS'CAS) (11)
donde Ks es el coeficiente global de transferencia de materia referido a la fase de re-
extraccion, Cs es la concentracion de aminoacido en la fase acuosa de re-extraccion con el

tiempo y C’,, es la concentracion de betaina en la fase de re-extraccion en el equilibrio. De

forma andloga, asumiendo un modelo de resistencias en serie y considerando que la etapa de
reaccién quimica es instantanea, el coeficiente global de transferencia de materia (K;) puede
expresarse con la Ec. 3 si la fuerza impulsora est4 basada en la fase acuosa o con la Ec. 5 si
esta basado en la fase organica. Ademads, las Ecs. 6, 7 y 10 se pueden emplearse para estimar
los coeficientes individuales de transferencia de materia (kn, ky, ko) en el proceso de
reextraccion.

4 PARTE EXPERIMENTAL

4.1. PRODUCTOS UTILIZADOS

Los productos fueron de grado reactivo y se emplearon sin purificacion previa. Se utilizé agua
Milli-Q para todos los ensayos. La distinta procedencia de cada uno de ellos, asi como sus
caracteristicas se detallan en la siguiente relacion:

* Betaina. Betaina anhidra (Fluka — BioChemika) con una pureza > 98%. Su formula
quimica es CsH;;NO, y su peso molecular de 117,15 g.mol']. El limite de
solubilidad es de 0,1 g/ml en metanol. El valor de su constante de disociacion es
pKa=1.81




+ Acido di-nonilnaftalenosufénico. (DNNSA) (Aldrich) es una disolucion del acido
di-nonilnaftalenosulfonico al 50% en heptano. La formula quimica del extractante es
C2sH4403S y su peso molecular del DNNSA es 460 g.mol'l. El DNNSA es el
compuesto extractante que, diluido en n-heptano, forma la fase organica.

* n-Heptano: n-Heptano (LAB-SCAN) con una pureza > 95%. Su formula quimica es
C;His y su peso molecular es 100,5 g.mol'l. Este alcano es empleado como
diluyente del extractante formando parte de la fase organica.

* Hidroxido sédico: Lentejas de Sodio Hidroxido (Panreac Quimica) con una pureza
de > 98%. El peso molecular es de 40 g.mol-1. El hidroxido sodico es diluido en
agua destilada para dar lugar a la fase acuosa de reextraccion o stripping. La
concentracion de la fase stripping ha sido constante para todas las experiencias con
un valor de 1 mol.I"".

 Acido fosférico (H;PO,): Acido fosforico concentrado (Aldrich) al 85% disuelto en
agua. El acido fosforico es empleado para acidificar la fase alimentacion en las
experiencias del proceso integrado extraccion-reextraccion.

4.2. DISPOSITIVOS EXPERIMENTALES

4.2.1. Equipo utilizado en el proceso individual de extraccion y de reextraccion

El equipo experimental utilizado para llevar a cabo los experimentos de extraccion y de
reextraccion consta de un modulo de fibras huecas, dos tanques encamisados (Aldo Pyrex®)
uno para la fase acuosa de alimentacion o de reextraccidon y otro para la fase organica de
extraccion, dos agitadores magnéticos de HANNA Instruments, modelo HI 303-N, con
velocidad de agitacion regulable entre 100 y 1000 rpm, para mantener la homogeneidad de
ambas fases, y dos bombas magnéticas micropump integral series® para la impulsion de los
fluidos. Estas bombas son bombas, catalogadas como microbombas de engranajes externos
con accionamiento magnético y que comunican al fluido un flujo constante, sin pulsaciones.
La presion en el sistema se control6 instalando mandmetros (Wika) a la entrada y salida del
modulo de membranas en ambas fases, y para asegurar la sobrepresion de la fase acuosa se
han instalado valvulas manuales (Teflon®) en las salidas del modulo.

En todos los experimentos la fase organica se prepar6 mediante dilucion del DNNSA
comercial con heptano hasta alcanzar una concentracioén de acido di-nonilnaftalenosulfénico
del 2.5% y del 5% en volumen. Se eligi6 heptano como diluyente tanto por su alta
miscibilidad con el DNNSA como por su compatibilidad quimica con las fibras Celgard del
contactor de membrana. La fase alimentacion fue una disolucién acuosa de betaina a pH
natural (sin modificacion) y a pH &cido (pH=1.5 y 0.7) modificado con adiciéon de acido
fosforico concentrado. La fase de stripping consistio en una disolucioén de hidroxido de sodio
1 N. Los caudales de las fases acuosa y organica se han medido a la entrada del modulo con
rotametros de Teflon® (Cole Palmer modelo 133-3217-72). Estos rotametros son de alta
resolucion, con flotador de zafiro y disponen de una valvula de alta resolucion para su
regulacion. Se calibraron con las fases acuosa y orgdnica, en las mismas condiciones de
operacion que las experimentales, determinando el caudal (Q) para cada posicion del
caudalimetro (x), con la medida del tiempo de llenado de una probeta graduada. Los
resultados obtenidos se muestran en la Tabla 1.

El médulo de membrana de fibras huecas empleado contiene 10196 fibras Celgard® X-30
de polipropileno hidréfobo, con un é4rea efectiva de 1.4 m® y fue suministrados por la casa
comercial Liqui-Cel.. Las caracteristicas se recogen en la tabla 2 y se representan de forma
general en la Figura 3.




Tabla 1. Calibracion de los rotdmetros empleados para determinar el caudal de las fases. Q: caudal
expresado en cm’/min. x: posicion del flotador en el rotametro.

Sistema Ecuacién de calibracién r
Fase organica DNNSA-+heptano Q(cm’/min)= 7.4942x - 16.488 0.9990
Fase acuosa Q(cm’/min)= 5.5966x - 35.424 0.9985
Tabla 2. Caracteristicas del modulo de flujo X-50

Moédulo de Fibras Huecas Celgard X-50

Material de la carcasa Polipropileno
Resina Polietileno
Longitud 20,3 cm
Diametro interno 6,6 cm
Diametro externo 7,7 cm

Fibras Huecas

Material Polipropileno

Numero de fibras 10196

Longitud efectiva 19,8 cm

Didmetro interno 220 um

Didmetro externo 300 pum

Area superficial efectiva 1,4 m2

Area interfacial/volumen 29,3 cm2/cm3

Tamaiio del poro medio 0,03 pm

Porosidad de la membrana 0,40
Disolucion

Disolucion organica
organica :
g Fibra 1

Tubos hueca g o Tubos

Disolucion Disolucién
acuosa acuosa

Figura 3. Representacion de un médulo de fibras huecas de flujos paralelos.

Para termostatar el sistema se ha utilizado un bafio termostatico de agua (J.L. Selecta). La
temperatura de operacion se midié con un termometro introducido en los tanques de
alimentacion y fase organica, con una precision de + 0,1 °C. Todas las conducciones de la fase
acuosa son de silicona (Masterflex®), mientras que las de la fase organica son de Viton®
(Maxterflex®), debido a la incompatibilidad de otros materiales con el tolueno.




Se han instalado dos pH-metros Crison con electrodo de pH tipo 52-02 (£ 0.01) en los tanques
de las fases acuosas (alimentacion y stripping) para la evaluacion continua del pH del medio.
El sistema de referencia empleado por el electrodo es de Ag/AgCl, y el electrolito: Crisolyt-A
(KCl 3M + AgCl). El esquema del dispositivo experimental del proceso individual de
extraccion se muestra en la Figura 4.

2

Mandémetro {@—N—

Rotametro MFH
< @ Termoémetro
Bomba de Valvula
engranajes manual
Disolucion acuosa Disolucion organica
(Alimentacion o stripping)
Figura 4. Dispositivo experimental del proceso individual de extraccion o de reextraccion

4.2.2. Equipo utilizado en el proceso integrado de extraccion - reextraccion

El equipo experimental consta de dos modulos X-50 dispuestos en serie, tres tanques
encamisados (Aldo Pyrex®), tres agitadores magnéticos (Hanna Instrumens HI 303-N) y tres
bombas para la impulsion de los fluidos (Micropump Integral Series®, HG DRIVE-30).La
presion de las fases en cada uno de los mdédulos de membrana se controlé con manometros
(Wika) instalados a la entrada y salida del modulo de membranas. Se han colocado vélvulas
manuales de Teflon® a la salida de cada modulo para poder controlar la sobrepresion de las
fases acuosas necesaria para estabilizar la interfase organica-acuosa en los poros de la
membrana.

Los caudales de las tres fases se han medido a la entrada de los médulos con rotametros de
Teflon® (Cole Palmer modelo 133-3217-72). Las conducciones de las fases acuosas son de
silicona (Masterflex®), mientras que las de la fase organica son de Viton® (Maxterflex®).

Como en el caso anterior, se han instalado dos pH-metros Crison con electrodo de pH tipo 52-
02 (£ 0.01) en los tanques de las fases acuosas (alimentacion y stripping) para la evaluacion
continua del pH del medio. El sistema de referencia empleado por el electrodo es de Ag/AgCl,
y el electrolito: Crisolyt-A (KCl 3M + AgCl).

En la Figura 5 se representa un esquema del dispositivo experimental empleado en el proceso
integrado de extraccion-reextraccion de betaina.
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acuosa de reextraccion
Figura 5. Esquema del dispositivo experimental del proceso integrado de extracciéon — reextraccion.

4.3. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

4.3.1. Determinacion de la concentracion de betaina

La concentracion de betaina en las disoluciones acuosas iniciales y en el tiempo(alimentacion
o de reextraccion) se han determinado experimentalmente por cromatografia liquida de alta
resolucion. El equipo utilizado fue un HPLC (Beckman, modelo System Gold) con una
bomba (modelo 126), un inyector y un detector UV-VIS diodo array (Diodearray Detector,
modelo 168). La columna utilizada es una C-18 de fase reversa (GL Science Inc, Inertsil
ODS-3V) con tamaifio de poro de 99 A. La fase movil fue una disoluciéon de 4cido fosforico
del 0,1% en volumen con un flujo de 1 ml/min, y el andlisis se realiz6 a una longitud de onda
de 200 nm. Previo a medir las muestras se realiz6 la medida de la recta de calibrado con
disoluciones de betaina de concentracion desde 100-10000 ppm (a partir de esta
concentracion se pierde la linealidad). La precision del andlisis se estimo en = 0,25 mg/l. Las
muestran se midieron por triplicado bajo las mismas condiciones de operacion. Las
concentraciones de betaina en fase organica se estimaron en todos los casos por balance de
materia con una desviacion estandar no superior a + 0.45 mol/m’.

La limpieza de la columna se realiz6 periddicamente con disoluciones de metanol + agua, al
30% en metanol y lavado posterior con agua.

4.3.2. Lavado y secado de los médulos de membrana

El lavado de la membrana se realizd haciendo circular a través de ella los disolventes puros
(agua por el interior de las fibras y heptano por la carcasa) durante aproximadamente media
hora. Con este lavado quimico se eliminan los posibles restos de DNNSA y betaina que hayan
podido quedar retenidos. Para la limpieza y secado de la membrana se utiliz6 un compresor
de diafragma, suministrado por GAST. Este compresor arrastra los posibles restos que no se
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hayan eliminado con el lavado y produce el secado de la membrana. Algunas especificaciones
son (Gast Manufacturing Inc. http://www.gastmfg.com/). Al tratarse de membranas
poliméricas, la etapa de lavado y secado de la membrana es fundamental, ya que si la
membrana no se guarda limpia y seca, puede tener lugar el crecimiento de una biopelicula que
puede dejar inservible al modulo.

4.3.3. Proceso de extraccion de betaina

Se han realizado los experimentos de extraccion y de reextraccion de betaina utilizando el
dispositivo mostrado en la Figura 4. La fase acuosa alimentacion es una disolucion de betaina
a pH natural que circula por el interior de las fibras huecas, mientras que la fase orgéanica es
una disolucion al 2.5% y al 5% en volumen de acido di-nonilnaftalenosulfonico disuelto en
heptano que circula en paralelo por la carcasa del médulo. Ambas fases se recircularon a sus
respectivos tanques de forma continua a lo largo de todo el proceso de extraccion. La betaina
es extraida por reaccion quimica por el DNNSA desde la fase acuosa hasta la fase organica,
liberando el DNNSA protones a la fase acuosa. La concentraciéon de betaina en estos
experimentos oscilo entre 1000 y 3500 ppm. La temperatura de operacion fue de 30°C. La
homogeneidad de las fases se consigue por agitacion magnética de las disoluciones en el
interior de los tanques. La velocidad de agitacion fue de 150 rpm. Como las fibras son
hidréfobas, la presion de la fase acuosa tendra que ser en todo momento mayor que la de la
fase orgéanica. Experimentalmente se comprueba que una diferencia de presiones de 0,30 bar
es suficiente para inmovilizar la interfase en la boca del poro, evitando asi que la fase
organica pase a través de los poros de la membrana dando lugar a la formacion de emulsiones
no deseables en el proceso. Esta diferencia de presion se ajusta con las valvulas manuales que
hay a la salida del médulo de fibras huecas.Como se pretende concentrar el soluto empleando
la menor cantidad de fase orgénica, el volumen acuoso empleado fue de 1 I mientras el
volumen de disolucion organica fue de 0,5 1.

En cada una de las experiencias se midi6 la evolucion de la concentracion de betaina y del pH
en funcion del tiempo. Para ello se tomaron muestras periddicamente de la disolucion acuosa,
cuya concentraciéon fue posteriormente medida mediante cromatografia liquida de alta
resolucion (HPLC) segun el método descrito en el apartado 4.3.1.. Esta toma de muestras
provoca una variacion en el volumen inferior al 1.5% y fue considerada despreciable para el
tratamiento de los datos experimentales. El proceso finaliza cuando la concentracion de
betaina permanece constante en el tiempo. Una vez finalizado el proceso se para el sistema y
se procede a la limpieza y secado del mismo, como se indica en el apartado 4.3.2.

4.3.4. Proceso de reextraccion de betaina

Se han realizado unos experimentos previos de reextraccion liquido —liquido en celdas de
equilibrio termostatadas a 30°C, con igual volumen de fase organica cargada de betaina y fase
de reextraccion utilizando distintos agentes de reextraccion.

En los ensayos de reextraccion en moédulos de fibras huecas la fase orgénica utilizada se
encuentra cargada con betaina y la fase acuosa de reextraccion (seleccionada con las
experiencias previas) fue una disolucién 1IN de NaOH. Los volumenes de fase orgéanica y
acuosa empleados fueron de 0,5 1 y 1 I respectivamente. Las experiencias se realizaron con
flujos paralelos de ambas fases y a 30°C. El dispositivo y procedimiento experimental es el
mismo que el detallado para el proceso de extraccion del apartado 4.3.2, sélo que la
alimentacion es sustituida por la disolucion de reextraccion. En estos experimentos se midid
la evolucion del pH y de la concentracion de betaina en la fase acuosa de reextraccion en
funcién del tiempo. Para ello se tomaron muestras periddicas de la disolucion acuosa, cuya
concentracion fue posteriormente medida por HPLC segun el método descrito en el apartado
4.3.2.
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4.3.5. Proceso integrado de extraccion - reextraccion de betaina

Se han realizado los experimentos de extraccion y de reextraccion simultanea de betaina
utilizando el dispositivo mostrado en la Figura 5. La fase acuosa es una disolucion de betaina
apH=0,7, 1,5 y pH natural que circula por el interior de las fibras huecas, la fase organica,
una disolucién al 2,5% en volumen de 4cido dinonilsulfénico en n-heptano, que circula en
paralelo por la carcasa del mddulo, y para la fase stripping o de reextraccion una disolucion
acuosa IN de NaOH. Todas las fases se recircularon a sus respectivos tanques de forma
continua a lo largo de todo el proceso de extraccion-reextraccion. Los volumenes de las fases
fueron de 1 I para las fases acuosas y 0.5 1 para la fase orgéanica. Los flujos de operacion
fueron los Optimos seleccionadas anteriormente (Rew = 5, Reo = 5). La temperatura de
operacion fue de 30°C y 40°C. La concentracién de betaina en la fase alimentacion fue de
aproximadamente 2000 ppm en todos los experimentos realizados. En cada una de las
experiencias se midio la evolucion de la concentracion de betaina en funcion del tiempo. Para
ello se tomaron muestras periodicamente de las disoluciones acuosas, cuya concentracion fue
posteriormente evaluada mediante HPLC. Esta toma de muestras como se ha comentado
anteriormente, provoca una variacion en el volumen de fase alimentacion y reextraccion
inferior al 1 % que se considera despreciable para el tratamiento de los datos experimentales.
Una vez finalizado el proceso se procede a la limpieza y secado del mismo, con el
procedimiento que se indica en el apartado 4.3.2.

5 RESULTADOS Y DISCUSION

5.1. PROCESO DE EXTRACCION DE BETAINA: SELECCION DE CONDICIONES
El estudio de la etapa de extraccion de betaina empleando modulos de fibras huecas, tiene
como objetivo optimizar la velocidad de transferencia de materia en dicho proceso. Para ello
se estudiaron los siguientes aspectos:
* Influencia de la hidrodindmica de las fases acuosa y organica.
= Efecto de la concentracion de betaina en la fase alimentacion y de DNNSA en la fase
organica.

5.1.1. Influencia de la hidrodinamica de las fases acuosa y organica

Con objeto de estudiar la influencia de la hidrodinamica en el proceso de extraccion de
betaina se realizaron dos tipos de experimentos utilizando como fase organica una disolucion
al 2.5% en volumen de DNNSA disuelto en heptano y como fase acuosa alimentacioén una
disolucion de 24.89 +1.15 mM (3000 ppm)de betaina a pH natural. En primer lugar, se tom6
un valor fijo del caudal de fase organica (Re, = 2.21), variandose el caudal de la fase acuosa.
En una segunda tanda de experimentos, se fijo un valor del nimero de Reynolds para la fase
acuosa (Re,, = 5.00), y se vario la hidrodindmica de la fase organica. Los resultados
experimentales obtenidos se muestran en las Figuras 6 y 7.

El coeficiente de distribucion (D) definido en la Ec. 12 se calcul6 para cada experimento. Los
resultados medios obtenidos para estos experimentos de extraccion fueron: D= 0.88 = 0.21.

D= Cao - (VWCAW ~CawVw )/Vo
* *
CAW CAw

(12)

13



3300 & Rew =1,56

3100 A Rew= 3,24

2900 AA o Rew=5

X0 .a

2700 $76X % X Rew= 7,18
€ Xo A

2500 *
g . A A Rew=8,33

E *a A
& 2300 o
o A A A A A
& - A o
2100 [ o o "OA a
X . A
*
[o] o [o]

1900

1700

1500 T T T T T T T

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
t(s)
Figura 6. Variacion en el tiempo de la concentracion de betaina en la fase acuosa (Cyy,) para los

experimentos con Re, =2,21 (1,56 < Re,, < 8,33). %, = 3000 ppm; Cpansa =2,5%; pH natural y 30°C.
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Figura 7. Variacion en el tiempo de la concentracion de betaina en la fase acuosa (C,y,) para los

experimentos con Rey, = 5,00 (2,21 <Re, <9,92). Cy; = 3000 ppm; Cpnnsa =2,5%; pH natural y 30°C.

El flujo de soluto, J4, desde la fase acuosa hacia la organica, a través de los poros de la
membrana se puede expresar en funcion del coeficiente global de transferencia de materia.
Si el coeficiente global de transferencia de materia estd basado en la fase acuosa, el flujo
de soluto vendra dado por la siguiente ecuacion:

dCp *

i TKw Am Cay -Caw) @)

donde V es el volumen de la fase acuosa alimentacion, K, es el coeficiente global de
transferencia de materia referido a la fase acuosa, A, es el area de la membrana, Cay €s la

Ja =-Vy
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concentracion de soluto en fase acuosa para un tiempo t, y C,,, es la concentracion en el
tiempo que tendria la fase acuosa en el equilibrio estimada con la siguiente expresion:

Cop(®) (v?vcgw -C,, (OVy )/ v,
= D (13)

El coeficiente global de transferencia de materia, Kw, se estim6 por integracion numérica de
la Ec. 2 con los resultados experimentales de la concentracion de betaina frente al tiempo y
con las Ec. 13 y 14, empleando el programa estadistico Scientist (MicroMath Scientific
Sofware, USA) que permite ajustar los datos experimentales y simultineamente resuelve la
ecuacion diferencial (Ec. 2). Los valores de Kw se obtuvieron asumiendo que el coeficiente
de distribucién, D, es constante durante todo el tiempo que dura el experimento. En todos los
casos se obtuvo un valor de regresion superior a 0.999. El porcentaje de error se estimod con la
Ec.14 como el cociente entre la desviacion estandar (0) y el valor estimado del coeficiente
global de transferencia de materia (Kw). Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 8
y en la Tabla 3

Caw(t) =

Y%error = 9 (14)
w

20 -
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Figura 8. Coeficiente global de transferencia de materia, Kw, frente al nlimero de Reynolds.

Tabla 3.  Valores del coeficiente global de transferencia de materia Kw. C°xy=3,00£0,14; Cpansa =2.5 %; pH

natural y 30°C.
Re, Re,, Kw (m/s) % Error (Ec.14)
2,21 1,56 5,42 107 5.60
221 3,24 9,17 10° 8.14
2,21 5,00 8,65 10° 11.80
2,21 7,18 9,23 107 7.31
2,21 8,33 5,51 107 10.82
5,07 2,21 8,65 107 10.08
5,00 3,93 9,89 10 9.20
5,00 6,52 7,12 107 3.92
5,00 9,96 6,64 107 14.03

Los valores de Kw (5-9 10™® m/s) son constantes e independientes del niimero de Reynolds.
Esta constancia de K, indica, que bajo las condiciones experimentales ensayadas, no hay
efecto de la hidrodindmica en el proceso de extraccion de betaina. Se selecciond como
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numero de Reynolds 6ptimo Rey, = Re, = 5 debido a que a esos caudales se opera en la zona
central de cada caudalimetro, lograndose una mejor medida del mismo y minimizdndose sus
fluctuaciones durante el proceso.

En la Figura 9 se muestra la buena concordancia entre los resultados experimentales
(simbolos) y los calculados con el valor de K, (lineas) y demuestran que el coeficiente global
de transferencia de materia puede considerarse constante a largo del experimento, pues el
coeficiente de distribucion se puede asumir constante y por tanto no varia con el tiempo.

12
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0.6
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0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
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Figura 9. Concentracion de betaina en el tiempo en la fase de alimentacion para el experimento realizado
con Rey, = 5,00 y Rey=6,52. Cy,; = 3000 ppm; Cpnnsa =2,5%; pH natural y 30°C Simbolos:
resultados experimentales. Linea: resultados calculados con el modelo.

Cmm (ppm)

5.1.1. Efecto de la concentracion de betaina

En la Figura 10 se muestran los resultados experimentales obtenidos para la evolucién
temporal de la concentraciéon de betaina en la fase acuosa a pH natural y 30°C para los
experimentos en los que se varid la concentracion inicial de betaina en la alimentacidén
(C°4w=2000 ppm y C%2w=4000 ppm), bajo las siguientes condiciones experimentales: Re, =
2,21, Rey, = 3,50, concentracion de DNNSA en la fase orgénica = 5% en volumen.

Como se observa en la Figura 10 el perfil de concentracién varia con la concentracion de
betaina en la alimentacion y el grado de extraccion crece al aumentar la concentracion inicial
de betaina en la fase acuosa alimentacion.

De igual forma que en el apartado 5.1.1. se ha estimado el valor del coeficiente global de
transferencia de materia, Kw, por integracion numérica de la Ec. 2 con los resultados
experimentales de la concentracion de betaina frente al tiempo y con la Ec. 13, empleando el
programa estadistico Scientist (MicroMath Scientific Sofware, USA) que permite ajustar los
datos experimentales y simultdneamente resuelve la ecuacion diferencial (Ec. 2). Los valores
de Kw se obtuvieron asumiendo que el coeficiente de distribucion, D, es constante durante
todo el tiempo que dura el experimento. En los dos casos se obtuvo un valor de regresion
superior a 0.999. El porcentaje de error se estimd con la Ec.14 como el cociente entre la
desviacion estandar (0) y el valor estimado del coeficiente global de transferencia de materia
(Kw). Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 10 y en la Tabla 4.

En la Figura 10 se muestra la buena concordancia entre los resultados experimentales
(simbolos) y los calculados con el valor de Ky, (lineas) y demuestra que como el coeficiente
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de distribucion es constante a largo del experimento también lo es el coeficiente global de
transferencia de materia. Por otra parte es importante destacar que Kw es un orden de
magnitud superior al aumentar la concentracion de betaina en la alimantacion indicando que
no solo aumenta el grado de extraccion sino también la velocidad del proceso de extraccion.

5000 A 2000 ppm
4000 | 4000 ppm
€ 3000
2
£ 2000
N Mﬁﬁ_ﬂ‘ﬁ‘ﬁ—a—a—a
1000 -
0 T T T T T T
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
t(s)
Figura 10. Efecto de la variacion de la concentracion de betaina de la fase alimentacion bajo las siguientes

condiciones de operacion: Re, =2,21, Re,, = 3,50; Cpansac= 5%; pH natural y 30°C. Simbolos: resultados
experimentales. Lineas: resultados calculados con el modelo de estimacion de Kw.

Tabla 4. Valores del coeficiente global de transferencia de materia Kw. pH natural y 30°C.

C’.w (ppm) Clonnsae %o D K, (m/s) % Error (Ec.14)
2000 5% 0.80 7,88.10‘8 5.77
4000 5% 2.40 1,22.10'7 6.82
4000 2,5% 1.70 1,22.10'7 6.11

5.1.2. Efecto de la concentracion DNNSA en la fase organica

En la Figura 11 se muestran los resultados experimentales obtenidos para la evolucién
temporal de la concentraciéon de betaina en la fase acuosa a pH natural y 30°C para los
experimentos en los que se varid la concentracion inicial de DNNSA en la fase organica
(2,5% y 5% en vol.), bajo las siguientes condiciones experimentales: Re, = 2,21, Rey, = 3,50,
C%\w=4000 ppm. En esta Figura se observa que el perfil de concentracién varia con la
concentracion de DNNSA en la fase organico y el grado de extraccion crece tan solo un 15%
al aumentar la concentracion inicial de betaina en la fase acuosa alimentacion.

Kw se estimd de igual forma que en los apartados anteriores. En la Tabla 4 se recogen los
resultados de Kw para estos dos experimentos, demostrando que no varia al aumentar la
concentracion de DNNSA del 2,5% al 5%.

Debido al elevado precio del DNNSA comercial y al no aumentar considerablemente ni el
grado de extraccion, ni mejorar apreciablemente la velocidad del proceso de extraccion de
betaina con el aumento de la concentracion de DNNSA, se selecciond para posteriores
experimentos 2.5% en vol. de DNNSA.

17



O 5% DNNSA
4500 7 ® 2,5 % DNNSA
Z 3500 -
o
Z
> 2500 -
<
)
1500 A
500 ‘ ‘
0 5000 10000 15000
t(s)
Figura 11. Efecto de la concentracion de DNNSA de la fase organica bajo las siguientes condiciones de

operacion: Re, =2,21, Re,, = 3,50; COAW=4OOOppm; pH natural y 30°C. Simbolos: resultados experimentales.
Lineas: resultados calculados con el modelo de estimacion de Kw.

5.2. PROCESO DE REEXTRACCION DE BETAINA

El objetivo fundamental de esta etapa es la puesta en marcha del proceso de reextraccion de
betaina desde la fase organica, donde se encuentra como sal del acido sulfénico, hacia la fase
de reextraccion (stripping) obteniéndose la mayor recuperacion posible de la betaina.

5.2.1. Seleccion del agente de reextraccion

En la Figura 12 se muestran los resultados de reextraccion de betaina desde las fases
organicas cargadas a la disolucion de reextraccion utilizando distintos agentes de
reextraccion, demostrando que el hidroxido de sodio es un buen agente de reextraccion de
betaina. Con estos resultados, seleccionamos hidréxido de sodio como agente de reextraccion
para posteriores experimentos.

ol E‘

% Reextraccion
B N o0
o S (e}
Il Il

[\
(=]
L

En l¢

(=]

NaOH NaCl cloruro de cloruro de NaCI+HCl
amonio amonio+NaOH

Figura 12. Porcentaje de reextraccion de betaina en celdas de decantacion utilizando distintos
agentes de reextraccion.

5.2.2. Reextraccion utilizando un médulo de membranas X-50

En el experimento de reextraccion individual de betaina a 30°C se utilizé como fase stripping
una disolucion de hidroxido de sodio 1N, como una fase organica una disolucion al 2.5% de
DNNSA disuelto en heptano cargada con 2635 ppm de betaina (C°40=2635 ppm).. Los
resultados obtenidos se muestran en la Figura 13. En esta Figura se observa que el proceso de
reextraccion con NaOH rédpido y se consigue una reextraccion del 95% en 3 horas de proceso.
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Figura 13. Variacion con el tiempo de la concentracion de betaina en la fase de reextraccion.
Condiciones experimentales: Rew= 1.59; Reo=3.07; C°,,=2635 ppm;; T=30°C. Simbolos. Resultados
experimentales. Lineas: resultados calculados con el modelo de estimacion de Ks

Igual que en el proceso de extraccion la modelizacion de resultados proporcionard la
estimacion del coeficiente de transferencia de materia. La velocidad de transferencia de
betaina desde la fase organica a la fase de re-extraccion puede expresarse con la Ec. 11:

dC 54

JA:Vs :Ks Am (C*AS_CAS) (11)

donde Ks es el coeficiente global de transferencia de materia referido a la fase acuosa de
.7 .y , . * .,

reextraccion, Cxs es la concentracion total de betaina con el tiempo, C,qes la concentracion

total de betaina en el equilibrio a ese mismo tiempo y el subindice s hace referencia a la fase

acuosa de reextraccion (fase de stripping).
El coeficiente de distribucion en el proceso de reextraccion, Ds, se define como:

D, = Ao (15)

*

As

*
Donde C,, se calcula con:

\ Cpo(®) (VSCOAO -C,, (OVy, )/ Vo
Chs (D) = = (16)
Ds Ds

Asumiendo un coeficiente de distribucion Dg constante calculado experimentalmente
(D=2.2940.10) se estimé el valor de Ks =2.23 10 7+ 2,29 10 (% error (Ec.14)= 9.85) por
integracion numérica de la Ec.11, con los resultados experimentales de la concentracion de
aminoacido frente al tiempo y con las Ecs. 15 y 16, empleando el mismo programa estadistico
Scientist. En la figura 13 se observa el buen ajuste existente entre los resultados
experimentales (simbolos) y calculados con el modelo (Ecs. 11 y 15). Ademas, es importante
destacar que Ks tan s6lo es un orden de magnitud mas grande que Kw y por tanto ambas es de
presuponer que ambas seran etapas controlantes del proceso de transferencia de materia en el
proceso integrado de extraccion-reextraccion de betaina.

5.3. PROCESO INTEGRADO DE EXTRACCION-REEXTRACCION DE BETAINA
El objetivo de este estudio es evaluar la viabilidad técnica, asi como estimar los coeficientes
globales de transferencia de materia del proceso integrado de extraccion-reextraccion de
betaina. Esta configuracion experimental ofrece la ventaja de poder recircular las fases y
operar en continuo, evitando la saturacion de betaina en la fase organica ya que se regenera
continuamente en el modulo de reextraccion.
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Se evaluo el efecto del pH de la alimentacion y de la temperatura. Se trabajé una fase acuosa
alimentacion a pH natural y acido (modificado con 4cido fosférico concentrado) por debajo
del pK=1.81 de la betaina con una concentracion inicial de betaina de C°w= 3000 £ 15 ppm.
La fase organica fue una disolucion al 2.5% en volumen de DNNSA en heptano. La fase de
reextraccion fue una disolucion de NaOH 1N. Se oper6 a 30 y 40°C para estudiar el efecto de
la temperatura. En todas las fases implicadas en estos experimentos se oper6d a Re constante e
igual a 5 (Rey, = Re, = Reg = 5).

5.3.1. Efecto del pH

En el proceso integrado se ponen en contacto las tres fases, produciéndose un intercambio de
cationes y aniones que pueden modificar el rendimiento de la extraccion y reextraccion. La
modificacion del pH inicial puede facilitar la transferencia de materia de betaina de una fase a
otra en los moddulos de fibras huecas. En la Figura 14 se muestran los resultados
experimentales del proceso extraccion-reextraccion de betaina a 30°C llevado a cabo con fases
acuosas de alimentacién a pH = 0.75, 1.5 y a pH= natural (sin modificacion)

m extraccion pH natural

4000 Oreextraccion pH natural |
@ extraccion pH=1,5
3500 .
O reextraccion pH=1,5

3000 & extraccion pH=0,75

& reextraccion pH=0,75

2500

2000 -

CA (ppm)

1500 4

1000 +

500 +

0 5000 10000 15000 20000 25000
t (s)

Figura 14. Efecto del pH en el perfil de variacion de la concentracion de betaina en la fase alimentacion y
en la fase de reextraccion.

En la Figura 14 se observa que es necesario trabajar a pH inferior al pK(=1.81) de la betaina
para conseguir su extraccion desde la fase acuosa alimentacion. A medida que acidificamos se
mejoran tanto el grado de extraccidon como el de reextraccion, seleccionandose pH=0.75 para
posteriores experimentos.

En el proceso integrado, se evaluaron los coeficientes globales de transferencia de materia
referidos a las fases acuosas de alimentacion (Ky) y de reextraccion (K) utilizando Ecs. 2 y
11, respectivamente en el primer y segundo modulo X-50.

1. Moédulo 1:moédulo de Extraccion de betaina

dc X C’
Ta =-Vy (ﬁw =Ky Am Caw -Caw) (2) D=—Ao (12)
Aw
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2. Modulo 2: modulo de Reextraccion de betaina

dCAS :Ks Am (C*AS_CAS) (11) Ds :Cifo (15)

As
La concentracion de betaina en la fase organica se calcula con el siguiente balance de materia:
- COAWVW _CAWVW _CASVS (17)
Vo
Los coeficientes globales de transferencia de materia, K, y K, se estimaron por integracion
de las ecuaciones 2 y 11 utilizando los resultados experimentales de la concentracion de
aminodcido frente al tiempo e incluyendo en el modelo las Ecs. 12, 15 y 17 (programa
estadistico Scientist, MicroMath Scientific Sofware, USA). Los valores de Ky, y K; se
obtuvieron asumiendo un coeficiente de distribucion constante a lo largo de todo el
experimento en los dos modulos. Los valores obtenidos se recogen en la Tabla 5.

JA:VS

CAo

Tabla 5. Ccoeficiente global de transferencia de materia: Kw y Ks. D=0.15+0.08; Ds=1.48+0.29

pH T (°C) Ky, (m/s) % Error K (m/s) % Error
(Ec.14) (Ec.14)
4.5 (natural) 30 1,33.107 3,50 5,00.107 14,61
1.5 30 1,37.10° 28.40 1,23.10° 6.82
0.75 30 2,38.107 26.11 2,55.10° 6.11

En la Figura 15 se muestra la buena concordancia de los datos experimentales (simbolos) con
el modelo (lineas) para el experimento realizado a pH =0.75 y 30°C.

0 5000 10000 15000 20000 25000
t(s)

Figura 15. Variacion de la concentracion de betaina en la fase alimentacion y en la fase de reextraccion
para el experimento realizado a pH=0.75 y 30°C. Simbolos: resultados experimentales. Lineas: resultados
calculados con el modelo.

5.3.2. Efecto de la temperatura

En la Figura 16 se muestra el efecto de la temperatura bajo las mismas condiciones de
concentracion y de flujo que en el apartado 5.3.1 y a pH= 0,75. En esta Figura se observa que
no hay variacion en la etapa de extraccion de betaina pero si hay una leve variacion en el
perfil de reextraccion, aunque los coeficientes globales en ambos modulos resultaron
similares en ambos experimentos.

21



0 (o]
4000 m Ow 30°C ACs30°C |
3500 4 O Cw 40°C A Cs 40°C
3000 ™ ¢
L=
2500 1 L
3 "0 .
S 2000 - A A
a
3) A m®
1500 AL
A
1000 1 A LA A
so0| * A
A
0 #A A
0 5000 10000 15000 20000 25000

t(s)

Figura 16. Efecto de la temperatura en el proceso integrado de extraccion y reextraccion de
betaina.

6

CONCLUSIONES

En este apartado se presentan las conclusiones mds relevantes alcanzadas en este estudio de
extraccion y de reextraccion betaina de disoluciones acuosas diluidas a pH natural y acido
utilizando la tecnologia de ultrafiltracion extractiva con contactores de membrana. Los
resultados obtenidos de la experimentacion han sido:

1.

Es posible inmovilizar la interfase acuosa-orgénica en el interior de los poros de la
membrana hidrofobica en los modulos Celgard X-50 ejerciendo una leve sobrepresion,
inferior a 0,3 bar, en el lado de la fase acuosa. De esta manera se evita la mezcla de las
fases.

. Se ha demostrado la viabilidad técnica del proceso de extraccion y de reextraccion de

betaina utilizando modulos Celgard X-50 utilizando como fase orgénica una disolucion al
2.5% en volumen de DNNSA disuelto en n-heptano y como agente de reextraccion
soluciones de hidroxido de sodio.

. La evaluacion del proceso de extraccion y de reextraccion asi como del proceso integrado

requiere la construccion de un modelo matematico que implica la resolucion conjunta de
los balances de materia en estado no estacionario a los tanques de mezcla y las
ecuaciones cinéticas de transferencia de materia a través de los modulos de membranas.
Se consider6 en todos los casos que el coeficiente de reparto (D) es constante a lo largo
del proceso. Esta modelizacion de los resultados permite cuantificar el coeficiente global
de transferencia de materia, parametro cinético necesario para el cambio de escala.

La transferencia de materia en el proceso de extraccion de betaina estd influenciada por la
concentracion de betaina en la alimentaciéon y de DNNSA en la fase organica, sin
embargo la hidrodindmica del sistema no afecta al proceso, manteniéndose constante el
coeficiente global de transferencia de materia (K. _10° mys).

. La viabilidad técnica del proceso integrado de extraccion y simultanea reextraccion de

betaina estd garantizada previa acidificacion de la fase acuosa alimentacién por debajo
del valor del pK(=1.81) del soluto. Esta acidificacion es necesaria para que predomine la
forma cationica de la betaina y se produzca la reaccion de intercambio i6nico del soluto
con el extractante DNNSA, formdndose en la fase organica la sal de betaina del 4cido
sulfonico. Posterior en el modulo de reextraccion, se produce la reaccion de intercambio
16nico de la betaina por el cation sodio y debido al efecto del pH basico de la fase de
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reextraccion el cation de betaina se transforma directamente a la forma anfotérica que no
es extraible por el DNNSA.

6. El efecto de la temperatura es despreciable bajo las condiciones experimentales

estudiadas.
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