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RESUMEN

En esta Tesis Doctoral se analiza la separacion de biocompuestos de interés alimentario
y farmaceutico como son los aminoacidos (a-fenilglicina y acido aspartico) y derivados
(betaina) mediante una novedosa tecnologia de extraccion con resinas impregnadas de
extractante (RIE), demostrando que es una alternativa adecuada a los procesos de
separacion convencionales.

Estos biocompuestos de elevado consumo industrial se utilizan habitualmente como
materias primas en la elaboracién de alimentos, cosméticos, analgésicos y farmacos. El
interés de su recuperacién de caldos de fermentacion o de corrientes residuales reside en
su elevado valor potencial, tanto alimentario como farmacolégico, a la vez que se
disminuyen los riesgos medioambientales asociados a la emision de nitrbgeno en su
vertido. En concreto, el aminoacido a-fenilglicina se emplea como precursor en la sintesis
de antibioticos B-lactamicos, tales como las cefalosporinas. El acido aspartico se emplea
principalmente en la sintesis de aspartamo, edulcorante artificial hipocalérico de amplio
uso alimentario y farmacéutico. La betaina se emplea como protector de la mucosa
gastrica, para reducir los niveles de homocisteina, como aditivo en pastas de dientes ya
que evita la sequedad bucal, en productos cosméticos para pacientes con dermatitis y en
piensos.

La tecnologia con RIE es una tecnologia hibrida capaz de reunir en un solo proceso la
elevada capacidad y selectividad que ofrecen las técnicas de extraccion liquido-liquido,
con las ventajas que ofrecen los procesos de separacidon con matrices sélidas de
intercambio i6nico, que permiten procesar disoluciones altamente diluidas utilizando
equipos sencillos como son los lechos porosos y fluidizados. En este estudio se ha
empleado como soporte polimérico Amberlita XAD-4 y como extractante cloruro de tri-
alquilmetilamonio (Tomac) para la separacion selectiva de los aminoacidos y &cido
dinonilnaftalensulfénico (DNNSA) para la de betaina.

La investigacion recogida en esta memoria de Tesis Doctoral se ha llevado a cabo
mediante la consecucién de las siguientes etapas:

Estudios de impregnacién del soporte polimérico con el extractante.

Determinacion experimental y modelizacion de los equilibrios de extraccioén de a-
fenilglicina y acido aspartico, separados y mezclados, con RIE bajo diferentes
condiciones iniciales de concentracion de aminoacido y de pH. Se ha desarrollado
un modelo matematico sencillo que permite evaluar los mecanismos implicados en
el proceso de extraccion y que es necesario para el disefio del proceso dinamico
de separacion empleando lechos fijos de RIE.

- Estudio cinético de extraccion en tanques agitados y modelizacion de los
resultados. Se ha determinado experimentalmente la velocidad de separacion
individual y conjunta de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE. La modelizacion
de los resultados permite cuantificar los parametros cinéticos necesarios para el
cambio de escala, asi como las resistencias implicadas o mas limitantes en el
proceso de transferencia de materia.

- Estudio del proceso dinamico de separacion de acido aspartico y de a-fenilglicina
utilizando lechos fijos rellenos de RIE. Determinacion experimental y modelizacion
de las curvas de ruptura de extraccion y de reextraccion de acido aspartico solo o
mezclado con a-fenilglicina: efecto de la concentracién de la alimentacién, del pH,



de la concentraciéon de Tomac en la RIE y de la velocidad superficial, asi como de
los ciclos sucesivos de extraccidn-reextraccion. En base a estos resultados, se ha
disefiado el proceso de extraccién-reextraccion utilizando dos lechos fijos de RIE
en serie con el objetivo fundamental de conseguir el fraccionamiento de los
aminoacidos estudiados de sus mezclas binarias.

Evaluacién de la separacion de betaina sola y mezclada con sacarosa de
disoluciones acuosas empleando RIE y resinas de intercambio iénico comerciales.
Disefio de un proceso de pretratamiento - extraccibn y de reextraccion.
Modelizacién y optimizacion del proceso en lechos fijos de resina impregnada de
extractante.



ABSTRACT

The separation of amino acids (a-phenylglycine and aspartic acid) and by-products
(betaine), as they are biocompounds of food and pharmaceutical interest, was carried out
with a new extraction technology using extractant-impregnated resins. This study
demonstrates that this new technology is an alternative to the conventional separation
processes.

Biocompounds are extensively used as raw materials in the chemical, pharmaceutical,
food and health industries. It is important to recover them from fermentation broths or
process effluents for economic and environment reasons in order to minimize water
pollution. a-Phenylglycine is an important precursor in pharmaceutical industry in the
production of B-lactam antibiotics, such as cephalosporines. Aspartic acid and
phenylalanine are mainly used in the synthesis of the low-calorie sweetener, aspartame.
Betaine is used as a digestive aid being particularly helpful for persons with insufficient
acid production in the stomach, it is also used to reduce homocysteine levels, as an
ingredient in toothpaste, in cosmetic products and in feeds.

Extraction with impregnated resins (EIR) is a novel hybrid technology which combines the
high capacity and selectivity of liquid-liquid extraction technique, with the advantages of
separation processes with ion exchange resins, which allow to process high quantities of
diluted solutions, using simple and low cost equipments, such as fixed or fluidized beds. In
this work separation of amino acids was investigated by impregnation of Amberlite XAD-4
resin with tri-alkylmethylammonium chloride (TOMAC) and for betaine separation the
same resin was impregnated with dinonilnaftalensulfonic acid (DNNSA).

Research was carried out by the following steps:

- Impregnation study of the polymeric support with the extractant.

- Experimental determination of a-phenylglycine and aspartic acid extraction
equilibria, isolated or in binary mixtures with EIR, under different initial amino acid
concentrations and pH. Equilibrium models which take account of the
simultaneous reactive extraction of the amino acids or hydroxyl ions with the
extractant are performed in order to design separation dynamic process with EIR
fixed beds.

- Kinetics studies in a batch stirred tank. The sorption rates of a-phenylglycine and
aspartic acid isolated and in binary mixtures with EIR have been investigated.
Kinetic models were used for the determination of the rate-controlling steps and
diffusion coefficients values.

- Extraction and back-extraction of a-phenylglycine and aspartic acid in fixed bed
packed with EIR were studied. The effects of the feed flow rate, amino acid
concentration in the feed solution, pH and extractant concentration in the
impregnated resin on the breakthrough curves, were investigated. A dynamic
model that considers intraparticle diffusion and external liquid film diffusion as
limiting steps in mass transfer rates is applied. It was also designed an extraction
and back-extraction process with two fixed beds packed with EIR for fractionation



of amino acids in mixtures.

Separation of betaine isolated or in mixtures with sucrose from aqueous solutions
using impregnated resins (EIR) or ion exchange resins was studied. An extraction
and back-extraction process was designed in fixed beds packed with EIR.
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INTRODUCCION 5

El trabajo de investigacion que configura la presenteTesis Doctoral se ha centrado en el
estudio de una nueva tecnologia hibrida de extraccién que utiliza resinas macroporosas
no idnicas impregnadas con un extractante selectivo, aplicado a la separacién de
aminodacidos (acido aspartico y a-fenilglicina) y derivados (betaina) de disoluciones
diluidas. La finalidad de esta investigacion ha sido avanzar en el conocimiento cientifico y
tecnolégico, analizando no soélo la viabilidad técnica del proceso de recuperacion
selectiva de aminoacidos y derivados, sino la evaluacién critica de las ventajas
tecnologicas que presenta para configurarse como un proceso alternativo a los procesos
convencionales de separacion utilizados a nivel industrial, como son principalmente la
extraccién liquido-liquido o el uso de resinas de intercambio iénico.

Los aminoécidos y derivados son biocompuestos de elevado consumo industrial, se
utilizan habitualmente como materias primas en la preparacion de alimentos, cosméticos,
analgésicos y farmacos. El interés de su recuperaciéon de caldos de fermentacién, de
corrientes de proceso o de corrientes residuales donde se encuentran presentes en baja
concentracion reside su valor potencial, tanto alimentario como farmacoldgico, a la vez
gue se disminuyen los riesgos medioambientales asociados a la emision de nitrégeno en
los vertidos, nutriente que puede producir la eutrofizacién del cauce receptor (crecimiento
de algas provocando la asfixia masiva de la vida acuatica).

En concreto, el aminoacido fenilglicina se emplea como precursor en la sintesis de
antibiéticos B-lactamicos, tales como las cefalosporinas y penicilinas sintéticas, uno de los
grupos con mayor volumen de produccion del sector farmacéutico. El acido aspartico se
emplea en la preparacién de medios de cultivo, en detergentes, fungicidas y germicidas y
principalmente en la sintesis de aspartamo, edulcorante artificial hipocal6rico de amplio
uso en bebidas refrescantes, alimentos, caramelos y farmacos. La betaina, también
conocida como N,N,N-trimetilglicina, se emplea como protector de la mucosa gastrica,
para reducir los niveles de homocisteina que es un téxico que promueve la
arterosclerosis y la osteoporosis, como aditivo en pastas de dientes en pacientes con
sequedad bucal, en preparados vitaminico-minerales, en productos cosméticos
(champus, geles y preparados de limpieza de la piel) para pacientes con dermatitis.
Ademas, actuan como "donantes de grupos metilo" necesario para un funcionamiento
hepatico correcto, la replicacién celular y las reacciones de desintoxicacion. También se
usa en piensos, principalmente de pollos y peces, y para mejorar la adaptacién de los
peces a concentraciones salinas mas elevadas y para la fabricaciébn de materiales
biodegradables de aplicacién en la produccién de papel y en la formacion de nuevos
plasticos transparentes. En este estudio se ha evaluado la recuperacion de betaina de
residuos industriales de las azucareras en donde se encuentra presente en alta
concentracion, hasta un 7% en las melazas de remolacha y hasta un 4% en las vinazas
de fermentacion.

El interés del presente trabajo reside en las ventajas que aporta la tecnologia de
extraccion con Resinas Impregnadas de Extractante (Tecnologia RIE) frente a los
procesos convencionales, con el fin de disminuir los costes de operacion y mejorar el
rendimiento de la separacion y purificacién de los aminodcidos y derivados. Esta
tecnologia hibrida es capaz de reunir en un solo proceso las ventajas que ofrecen los
procesos de adsorcion sobre matrices poliméricas soélidas, aplicables a disoluciones muy
diluidas, con la elevada capacidad y selectividad que ofrecen las técnicas de extraccion
con disolventes, utilizando ademas un equipo sencillo y barato como son los lechos
porosos o fluidizados, propio de la tecnologia de intercambio idnico con resinas sélidas.
Esta tecnologia ademas, se puede englobar dentro de las “tecnologias limpias”, ya que
minimiza el uso de disolventes organicos, los costes energéticos son relativamente bajos,
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no se precisa cambio de estado y la recirculacibn de las fases conlleva un
aprovechamiento casi total de las corrientes implicadas, con pérdidas de compuestos en
el sobrante practicamente despreciables, contribuyendo asi a la sostenibilidad del medio
ambiente.

Ademas del interés de su aplicacion, esta investigacion cubre un amplio estudio
fundamentado en los principios que gobiernan la transferencia de materia. Dicho estudio
abarca los aspectos basicos relacionados con el equilibrio entre fases, el estudio de las
etapas fisicas que condicionan la operacion, la velocidad de transferencia de materia y su
modelizacién de cara al disefio del proceso integrado de extraccion — reextraccién en
lechos fijos y su posible cambio de escala para la aplicacién industrial.

1.1 OBJETIVOS

El presente trabajo esta enfocado al estudio de la separacion de a-fenilglicina, acido
aspartico y betaina de disoluciones acuosas diluidas utilizando la tecnologia hibrida de
extraccion reactiva con resinas impregnadas de extractante, tratando de cubrir los
objetivos que se citan a continuacion:

A Estudiar la viabilidad técnica de la tecnologia hibrida de extraccion con resinas
impregnadas de extractante (RIE) aplicada a la separacion de aminoacidos de
disoluciones acuosas diluidas.

Este objetivo conlleva la consecucion de las siguientes etapas:

1. Evaluacién de las condiciones Optimas de impregnacion de la resina
Amberlita XAD-4 con Tomac.

2.  Estudio del equilibrio y de las cinéticas en banos agitados de extraccion
individual y conjunta de acido aspartico y fenilglicina con resina impregnada
de extractante, bajo diferentes condiciones de operacion. Modelizacion de
resultados.

3.  Evaluacién del proceso dinamico de extraccidn y reextraccion de los
aminoacidos fenilglicina y acido aspartico empleando columnas de lechos fijos
rellenas de resina impregnada: Determinacion y modelizacion de las curvas
de ruptura de los aminoéacidos, estudiando el efecto del caudal, temperatura,
pH, carga de Tomac en la RIE y concentracion de la alimentacion. Estudios
de reextraccion - regeneracion del lecho y evaluacion del agotamiento en
ciclos sucesivos.
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4.  Disefio de un proceso dindmico de fraccionamiento de los amino&cidos o-
fenilglicina y &cido aspartico empleando dos lechos fijos de resina
impregnada: seleccion de condiciones.

B Estudiar la recuperacion de betaina utilizando la tecnologia hibrida de extraccion
con resinas impregnadas de extractante (RIE).

Este objetivo conlleva las siguientes etapas:

1. Seleccidn de los agentes de separacion: extractantes, diluyentes, resinas de
intercambio iénico, resinas modificadas, etc.

2. Estudio del equilibrio de extraccion de betaina sola y mezclada con
sacarosa con resinas de intercambio i6nico comerciales y con resina
impregnada de extractante, bajo diferentes condiciones de operacién.
Modelizacién de resultados. Seleccién de las condiciones.

3. Determinacién experimental y modelizacion de los resultados cinéticos de
extraccidbn de betaina en banos agitados con resina impregnada de
extractante, bajo diferentes condiciones de operacion.

4. Disefio de un proceso de pretratamiento - extraccidon y reextraccion:
modelizacién y optimizacion del proceso en lechos fijos de resina
impregnada de extractante.






2. AMINOACIDOS Y
DERIVADOS






AMINOACIDOS Y DERIVADOS 11

2.1 AMINOACIDOS

Desde el punto de vista de la quimica de los alimentos, los aminodcidos, péptidos y
proteinas, proporcionan los elementos necesarios para la sintesis proteica y contribuyen
en la estructura y cualidades organolépticas de los alimentos. En concreto, los
aminoacidos y los péptidos contribuyen directamente en su sabor y son precursores de
los componentes aromaticos y de las sustancias coloreadas que aparecen en la
obtencién, preparacion, maduraciéon y almacenamiento de los mismos; mientras que las
proteinas tienen capacidad para formar o estabilizar geles, espumas, masas, emulsiones
y estructuras fibrilares que son esenciales en los alimentos (Belitz H. D. et al., 1997;
Linden G. et al., 1996).

Los aminoacidos son las wunidades basicas que componen las proteinas.
Aproximadamente 20 aminodcidos las constituyen habitualmente. En 1806, fue
descubierto el primer amino&cido, la L-asparagina, y cien afnos mas tarde, en 1935 se
aislé el vigésimo, la L-treonina. Todos estos a-aminoacidos de configuracion L se
obtienen por hidrélisis completa (acida, alcalina o enzimatica) de las proteinas.

2.1.1 Estructura y clasificacion

Los aminoacidos contienen, por lo menos, un grupo amino primario (-NH,) y un grupo
carboxilo (-COOH). En los amino&cidos derivados de las proteinas el grupo amino
primario ocupa una posicion o con relacion al grupo carboxilo. Los a- aminoacidos
naturales tienen la estructura siguiente:

Atomo de
Hidrégeno

|
Grupo  y\.—c—cooH _Grupo
amino o carboxilo
R

Cadena
lateral

donde R es la cadena lateral de los aminoacidos, que puede ser desde un protén, como
en el caso del aminoacido mas sencillo la glicina, hasta un resto alifatico, aromatico o
heterociclico portador de otros grupos funcionales.

Los aminoé&cidos se diferencian so6lo en la naturaleza quimica de la cadena lateral o
grupo R, las propiedades fisico-quimicas, como la carga neta, la solubilidad, la
reactividad quimica y las posibilidades de establecer puentes de hidrégeno de los
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aminoacidos dependen de la naturaleza quimica de la cadena lateral. Las proteinas
naturales contienen hasta 20 aminodacidos primarios, unidos via enlaces amida. Sin
embargo, el numero total de aminoacidos existente en la naturaleza es del orden de 200
(Fennema O. R, 2000; Belitz H. D. et al., 1997).

Desde el punto de vista de la polaridad de la cadena lateral se puede realizar la siguiente
clasificacién de los aminoacidos (Cheftel J. C. et al., 1989):

Aminodcidos con las cadenas laterales apolares o hidrofobos: glicina,
alanina, isoleucina, leucina, metionina, prolina, fenilalanina, triptéfano, valina. Son
menos solubles en el agua que los aminoacidos polares. La hidrofobicidad
aumenta con la longitud de la cadena lateral.

Aminoacidos con cadenas laterales polares y sin carga (hidrofilos). serina,
treonina, cisteina, tirosina, asparagina, glutamina. Tienen grupos funcionales
neutros y polares que son capaces de formar enlaces hidrogeno con algunas
moléculas, tales como el agua, por ejemplo. La polaridad de la serina, treonina y
tirosina depende de su grupo hidréfilo (-OH), la polaridad de la asparragina y
glutamina de su grupo amida (-CO-NH,) y la polaridad de la cisteina de su grupo
tiol (-SH). La glicina se incluye, a veces, en este grupo; la cisteina y tirosina
poseen los grupos funcionales mas polares de esta clase, porque los grupos tiol y
fenol pueden sufrir una ionizacion parcial a pH préximos a la neutralidad. Ademas,
se pueden oxidar dos grupos tiol de dos moléculas de cisteina y entonces se
forma una molécula de cistina. Cuando en una proteina se produce este
fenédmeno, aparece entonces un enlace disulfuro.

La asparragina y la glutamina se hidrolizan facilmente en presencia de un &cido o
de una base para formar, respectivamente, los acidos aspartico y glutamico.

Aminoacidos con cadena lateral cargada negativamente (a pH proximo a 7).
acido aspartico, acido glutamico.

Aminoacidos con cadena lateral cargada positivamente (a pH proximo a 7):
histidina, lisina, y arginina. El grupo ¢-NH, es el responsable de la carga de la
lisina y el grupo guanadina en la argina. El 10% de los grupos amidazol de la
histidina resultan protonizados a pH=7 y el 50% a pH=6.

Desde el punto de vista nutricional los aminoacidos se pueden clasificar como:

Aminoacidos esenciales que deben ser ingeridos en la dieta: valina, leucina,
isoleucina, fenilalanina, triptéfano, metionina, treonina, histidina, lisina, arginina.

Aminoacidos no esenciales pero si necesarios para el buen funcionamiento
del organismo: glicina, alanina, prolina, serina, cisteina, tirosina, asparagina,
glutamina, acido aspartico, acido glutamico.

Los valores nutricionales de una proteina se mejoran agregando los aminodacidos
esenciales que la proteina posea en baja concentracion.
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2.1.2 Propiedades fisicas y quimicas

Los aminoacidos son sélidos, con estructuras cristalinas muy variadas, tienen puntos de
fusién elevados entre 200 y 300 °C, y generalmente se descomponen antes de alcanzar
el punto de fusion.

Estereoquimica de los aminoacidos. Con la excepcion de la glicina, todos los -
aminoacidos contienen al menos un atomo de carbono asimétrico, lo que quiere decir que
son distintos los cuatro grupos a él unidos y se les puede caracterizar por su capacidad
para hacer girar la luz a la derecha (+) o a la izquierda (-), dependiendo del disolvente y
del grado de ionizacion. Por lo tanto, todos los aminoacidos excepto la glicina, tienen dos
isébmeros enantiomeros épticamente activos designados por D y L, esta denominacion se
refiere Unicamente a la configuracion absoluta del aminoacido y no tiene nada que ver
con el sentido de giro del plano de la luz polarizada (Cheftel J. C. et al., 1989). Asi, segun
la representacion de Fisher y por analogia con el D y L-gliceraldehido, los esteroisémeros
de los aminoacidos de forma general se pueden representar como:

H =
NH+m=-C-=aCO0-  COO-me—C —emNH, +
h3 IE‘3
L-aminoacido D-aminoacido

Los aminoacidos que constituyen las proteinas son todos de la forma L, debido a que las
células poseen enzimas estereoespecificas que sintetizan Unicamente estos
esteroisémeros, eliminandose si existen los esteroisémeros D via renal y evitando asi una
posible sintesis de péptidos téxicos. A pesar de todo, en las células existe una cierta
cantidad remanente de D-aminodcidos (Herrera E., 1993).

Propiedades acido-base. lonizacion. Los a-aminoécidos en disolucién acuosa debido a
su caracter anfotérico, sufren una disociacion dependiente del pH como se muestra a
continuacion:

+

-H"

H,N*_ CH_ COOH _ » HN'—CH— COO o, HN—CH—COO
«— L «—
+H' +H'
forma catiénica forma anfotera forma aniénica

(4cido) (neutro) (base)



14 AMINOACIDOS Y DERIVADOS

Las constantes de disociacion de los aminoacidos se pueden obtener mediante las
siguientes relaciones de equilibrio:

[1*] [1,N*cH®R)COO"]

(2.1)

al —

[H,N*CH(R)COOH]

[1*] [H,NCH®R)COO"]

K (2.2)

" H,N"CH(R)COO"]

Generalmente, se expresan en términos de pK, y pueden tener dos o mas pKs
dependiendo del numero de grupos de disociacion en la molécula.

Muchos aminoéacidos en solucion estan presentes en su forma anfotérica, es decir con
carga eléctrica neta cero. El punto isoeléctrico (pl) es el pH al cual la carga eléctrica
neta de una molécula de aminoacido es cero. Para un aminoacido que no tenga grupos
cargados en la cadena lateral, se puede calcular:

pKal + pKa2

5 (2.3)

pl =

Para los aminoacidos que contengan un grupo &cido en la cadena lateral, o un grupo
basico en la cadena lateral, el pl se calcula segun las expresiones (2.4) y (2.5),
respectivamente:

pKal + pKa3

I = 2.4
p 5 (2.4)
pI — pKaZ ;pKaS (25)

donde los subindices 1, 2 y 3 se refieren a los grupos carboxilo, amino, y los ionizables
de la cadena lateral, respectivamente (Fennema O. R, 2000; Herrera E., 1993).

La solubilidad de los aminoacidos en agua es muy variada, depende del pH de la
disolucién siendo minima en su pl y aumenta al aumentar la temperatura. La adicion de
acidos o alcalis por lo general, aumenta la solubilidad del aminoacido por formacion de
sales, al igual que también aumenta en presencia de otros aminoacidos. Los aminoacidos
que tienen grupos polares adicionales, por ejemplo —OH, -SH, -COOH, -NH,, son
generalmente mas solubles en agua.

Debido a su caracter anfétero, los aminoacidos tienen caracteristicas tanto de &cidos
como de bases organicas, dando las reacciones ordinarias de los acidos carboxilicos y
aminas. Desde el punto de vista de la preparaciéon de alimentos (coccién, asado o fritura)
tienen gran importancia e interés el estudio de las reacciones que ocurren a temperaturas
elevadas de 100-200°C, ddénde se desarrollan aromas caracteristicos via reaccion
Maillard y que son compuestos derivados especialmente de cisteina, metionina, ornitina y
prolina (Belitz H. D. et al., 1997).
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2.1.3 Fabricacion y procesado

La alimentacion, en el mundo actual, plantea problemas tanto cuantitativos como
cualitativos. Debido al creciente volumen de la poblacién, la problematica del hambre es
uno de los mas graves. Esto ha obligado a desarrollar nuevas fuentes de proteinas (E;j:
microorganismos), aminoacidos y péptidos que complementan las fuentes tradicionales
de proteinas vegetales y animales (agricultura, ganaderia o pesca).

La produccién de aminoacidos se realiza mediante un amplio abanico de tecnologias que
incluyen la extraccion de hidrolizados de proteinas, la sintesis quimica, la
biotransformacion de precursores mediante células o enzimas y la fermentacién directa
(Ward O.P., 1989). Tradicionalmente, la mayoria de los aminoacidos se obtienen por
extraccion a partir de los hidrolizados de proteinas. El método de extraccion de
aminoacidos a partir de sustancias naturales, generalmente desechos organicos
(cabellos humanos, residuos del tratamiento de pieles, plumas de aves, etc), sigue siendo
competitivo. Este es el caso de la L-cistina y la L-tirosina, aminoacidos poco solubles en
agua, que pueden separarse de aminodacidos hidrosolubles durante el procesado de los
hidrolizados de proteinas de origen animal o vegetal (Linden G. et al., 1996). Sin
embargo, todavia es dificil el aislamiento en su forma pura al estar en presencia de un
gran numero de compuestos organicos similares.

Para la sintesis quimica de o-aminodcidos se han establecido diversos métodos
quimicos, por ejemplo, la aminacion de acidos carboxilicos a-halogenados o de a-
cetoacidos. De esta manera, se han sintetizado quimicamente aminoacidos como: DL-
alanina, glicina y DL-metionina. Sin embargo, en muchos casos, es necesario realizar
procesos de resolucién Optica para separar la mezcla racémica DL. El proceso de
resolucion Optica es complejo y como alternativa, la separacion puede realizarse por
métodos fisico-quimicos que aplican las propiedades de los esterecisémeros (métodos
cromatograficos, cristalizacién, etc.) o por métodos bioldgicos (fermentacién, enzimaticos,
etc.) basados en el comportamiento caracteristico de los aminoacidos en las células vivas
en presencia de enzimas (Kirk-Othmer, 1992).

En cuanto a la obtencién de aminoacidos mediante los procesos enzimaticos, los
substratos sintetizados quimicamente se convierten en el aminoécido correspondiente
por accién catalitica de un enzima. Se emplean enzimas microbianos libres o
inmovilizados sobre un soporte. Esta técnica se ha empleado para obtener el &cido L-
aspartico a partir del acido fumarico, L-alanina a partir del acido L-aspartico, etc. Este
método es de gran potencial industrial por realizarse en una sola etapa. Su principal
inconveniente es la pérdida progresiva de la actividad del enzima, resultando activa
durante una semana, pierde mas del 75 % de la actividad en periodos de 20-25 dias.
Ademas, los procesos enzimaticos no proporcionan elevados rendimientos y no siempre
se obtienen aminoé&cidos de la pureza adecuada (Linden G. et al., 1996).

Otra alternativa es la produccion de aminoacidos por fermentacion basada en el
conocimiento de los circuitos metabdlicos, la utilizacién de cepas eficaces y mutantes, y
la existencia de reacciones de retro-inhibicion. El principal inconveniente es que se
requieren elevados tiempos de aislamiento, y la necesidad de técnicas de purificacién
para la obtencion de los aminoacidos en forma pura, generandose ademas subproductos
con elevados riesgos medioambientales. (Linden G. et al., 1996; Brown C. M. et al.,
1992). En la actualidad, gracias a los avances en genética microbiana y en ingenieria
genética, se pueden producir todos los aminoacidos microbiolégicamente, en cantidades
rentables, excepto para la glicina, L-cisteina y la L-cistina.
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2.1.4 Recuperacion de aminoacidos

Los aminoacidos se encuentran presentes en caldos de fermentacién o en corrientes de
procesado, en baja concentracidbn y en presencia de otros compuestos quimicos
similares. Su separaciéon y purificacion son etapas cruciales en la optimizacién del
proceso productivo de las industrias biotecnologicas.

El numero de etapas necesarias para la recuperacién de aminodacidos y bioproductos
depende de la materia prima utilizada, de la concentracion, de las propiedades fisico-
quimicas del producto y del grado de purificacion necesario. Las operaciones unitarias de
recuperacion de aminoacidos pueden agruparse en las siguientes categorias (Blanch
H.W. et al., 1996; Liddell J.M., 1994):

- Etapas iniciales. Se realiza la separacion de materiales insolubles, tales como
la biomasa celular o las proteinas agregadas, empleando como operaciones
fisicas de separacion la sedimentacion, centrifugacion y filtracion.

- Etapas intermedias. Consisten en el aislamiento del producto de interés,
eliminando las impurezas. En esta categoria se emplean operaciones fisicas de
extraccién, ultrafiltracién, intercambio i6nico, adsorcidén, cromatografia, dialisis y
electrodialisis.

- Purificacion final. En esta etapa se requieren operaciones quimicas de
cristalizacion y precipitacion, llevadas a cabo por modificacion del pH del medio,
adicion de sales o de disolventes organicos, que producen una variacion drastica
de la solubilidad del aminoacido. El proceso de purificacién finaliza con el secado
del producto.

A continuacion, se describen brevemente alguna de las técnicas mas utilizadas para la
separacion y purificaciéon de aminoacidos:

2.1.4.1 Extraccion con Disolventes

Esta técnica, ampliamente utilizada para la separacién de aminoacidos, se expone
detalladamente en el apartado 3. Conlleva la transferencia desde los caldos de
fermentacion o procesado hacia una fase organica, que contiene un extractante selectivo,
seguida de la reextraccion y concentracion del producto en una fase acuosa de
reextraccion, donde se obtiene el producto concentrado. La recuperacion final se lleva a
cabo normalmente mediante precipitacion, cristalizacion o evaporacion. Algunos ejemplos
de la utilizacion de esta tecnologia para la recuperacién de aminoacidos son: extraccion
de fenilglicina, utilizando TOMAC como agente extractante (Ruiz M.O. et al., 2002-a;
Gonzalez M. J. et al., 2006), extraccion de L-fenilalanina con Aliquat 336 (Haensel R. et
al., 1986; Uddin M. S. et al., 1990; Calvario L. et al., 1992; Chan C.C. et al., 1993;
Escalante H. et al., 1998; Nelly N. A. et al., 1998; Scarpello J.T.et al., 2000), extraccién de
acido aspartico y fenilalanina con D2EHPA (Lin S. H. et al., 2006).

Otra aplicaciéon de la extraccidon con disolventes es la extraccion mediante micelas
inversas. Las micelas inversas son microgotas de disoluciéon acuosa, dispersas en una
fase organica continua y estabilizada por un surfactante. Esta tecnologia ha sido aplicada
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a la extraccion de proteinas (Goto M. et al., 1997) y de aminoacidos (Dzygiel P. et al.,
2000; Nishiki T. et al., 2000).

Las unidades de procesado industrial donde se realiza convencionalmente la extraccion
son baterias de mezcladores-sedimentadores o torres de extraccion. Uno de los
requisitos necesarios en estos equipos es la existencia de una diferencia de densidades
entre las fases de contacto para que se produzca la separacion de las mismas.

La extraccion con disolventes por contacto directo de las fases presenta la limitacion de la
formacion de emulsiones estables que evita la posterior separacién de las fases,
provocando la pérdida del producto de interés en la formacién de terceras fases. Ademas,
en las torres de extraccion existen problemas relacionados con la inundacion de la torre y
la formacién de caminos preferentes.

Como alternativa a este proceso convencional se pueden utilizar procesos hibridos de
extraccion con resinas impregnadas. Esta ultima técnica es utilizada en este estudio
de investigacion y esta ampliamente detallada en el apartado 4.2.

2.1.4.2 Electrodidlisis

En este proceso se utilizan membranas intercambiadoras de iones para eliminar solutos
cargados de disoluciones acuosas. Entre el anodo y el catodo se colocan de forma
alterna un numero determinado de membranas intercambiadoras de aniones y de
cationes. Estos sistemas utilizan una corriente eléctrica para transportar los iones a
través de la membrana.

La electrodidlisis se aplica a la separacion de aminoacidos. Debido a su caracter
anfotérico, a pH alto los aminoacidos tienen carga negativa y migraran hacia el anodo y a
pH bajo los amino4cidos cargados positivamente migraran hacia el catodo. Si el pH es
igual al punto isoeléctrico del aminoacido, el aminoacido no migrara. Asi, los diferentes
aminoacidos pueden ser separados ajustando el pH de la disolucion que los contiene
(Mulder M., 1991).

Esta tecnologia ha sido aplicada a la separacion de acido glutamico, metionina y L-lisina
utilizando dos tipos de membranas cargadas idnicamente (Kikuchi et al., 1995).

El principal inconveniente de la electrodidlisis es que las membranas tienden a presentar
problemas de hinchamiento permitiendo, asi, el paso de solutos a través de las
membranas por mecanismos de difusion. Otro problema habitual es el inherente a la
electrolisis del agua, disminuyendo la eficacia de la separacion. Ademas, las membranas
deben tener elevada conductividad eléctrica junto con una buena resistencia mecanica, lo
gue eleva los costos del proceso.

2.1.4.3 Precipitacion

La precipitacion es una técnica comunmente utilizada en la purificacién de proteinas,
aminoacidos, antibidticos y biopolimeros.
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La tendencia de los aminoacidos y proteinas a precipitar depende de varios factores,
como son el disolvente (concentracibn de sal, constante dieléctrica, pH,...), la
temperatura, la forma, tamafno y carga de la proteina (Blanch H.W. et al., 1996).

Una de las estrategias mas comunes de producir la precipitaciéon de aminoacidos y
proteinas es alterando las propiedades del disolvente. Los métodos de precipitacion mas
comunes se describen a continuacién:

a) Variacion del pH del medio

El pH del medio es un factor decisivo en la solubilidad. Para valores de pH superiores o
inferiores al punto isoeléctrico, la molécula de aminoacido se encuentra cargada y las
moléculas de agua reaccionan con estas cargas favoreciendo la solubilizacion. Cuando el
pH del medio se encuentra proximo al punto isoeléctrico las interacciones con el agua y
sus cargas netas son minimas, pudiendo producir su precipitacion (Cheftel J. C. et al.,
1989).

La etapa final de recuperacién de amino&cidos puede llevarse a cabo por precipitacion,
llevando la disolucién a pHs cercanos al punto isoeléctrico, donde la solubilidad es
minima, y el amino&cido precipita.

b) Salting-out

Foster P.R. (1994) estudié el efecto de la adicion de sales a disoluciones de proteinas,
comprobando que a bajas concentraciones la solubilidad de las proteinas en disoluciones
acuosas aumentaba por efecto salting-in y disminuia para elevadas concentraciones, por
efecto salting-out. Las sales neutras tienen, en general una doble influencia sobre la
solubilidad. A concentraciones bajas actian disminuyendo las interacciones
electrostaticas aminoacido-aminoacido y aumentando la solubilidad. A concentraciones
mas altas, las sales neutras disminuyen la solubilidad de los aminodacidos y proteinas
como consecuencia de la tendencia de los iones salinos a la hidratacién.

¢) Reduccion de la constante dieléctrica del medio

Uno de los métodos para precipitar aminoacidos y proteinas ha sido mediante adicion de
disolventes organicos, como etanol y acetona, los cuales disminuyen su solubilidad
(Foster P.R., 1994).

La capacidad del etanol para precipitar aminoacidos y proteinas se debe a los cambios
que produce en la constante dieléctrica del medio, aumentando las interacciones
electrostaticas al disminuir la constante dieléctrica debido a la adicién de etanol (Cohn
E.J., 1943). Este aumento de las interacciones electrostaticas se ha relacionado con el
aumento de las interacciones aminoacido-aminoécido, lo que conduce a su precipitacion
(Foster P.R., 1994).

Entre las principales técnicas de analisis y separacion de mezclas de aminoacidos, se
encuentran:
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2.1.4.4 Cromatografia en capa fina y electroforesis

El uso de la cromatografia en capa fina o de la electroforesis son adecuados para
averiguar el numero y la cantidad relativa de los diferentes aminoacidos presentes en una
muestra (andlisis cualitativo), aunque para los andlisis cuantitativos es necesaria la
cromatografia o un analizador de aminoacidos.

Una importante aplicacion de la cromatografia en capa fina es la de servir como guia para
el desarrollo de las condiciones 6ptimas para realizar separaciones por cromatografia de
liquidos en columna. Las ventajas de este procedimiento son la rapidez y el bajo coste de
los ensayos experimentales.

La electroforesis es un proceso en el cual las especies cargadas (iones o particulas
coloidales) se separan en funcién de su distinta velocidad de migracién en un campo
eléctrico. Desde los afos cincuenta, las separaciones electroforéticas fueron la piedra
angular de gran parte de la investigacion de quimicos y bi6logos moleculares relacionada
con la separacion y analisis de proteinas, polinucleétidos y otros biopolimeros. Estas
separaciones han sido, y contindan siendo, muy eficientes y de una extensa aplicacion,
pero por desgracia, son unas técnicas muy lentas y laboriosas que tienen tendencia a ser
poco reproducibles. A mediados de los ochenta, esta situacibn cambid
espectacularmente con la aparicion de aparatos comerciales para realizar electroforesis
analiticas a microescala en columnas capilares (electroforesis capilar). El hecho de que
los distintos aminoacidos transporten diferentes cargas netas a un pH particular, permite
separarlos de una mezcla mediante la electroforesis de alto o bajo voltaje.

2.1.4.5 Cromatografia de gases.

Se han hecho muchos ensayos para aprovechar la velocidad y sensibilidad que ofrece la
cromatografia de gases, pero aunque se han realizado considerables progresos en el
desarrollo de tales métodos, aun no se utiliza de forma rutinaria para el andlisis de
aminodacidos en muestras bioldgicas. La razén de esto radica en el hecho de que los
aminoacidos, aunque similares, son compuestos quimicamente heterogéneos y ademas
no son suficientemente volatiles a menos que se conviertan en algun derivado apropiado.

2.1.4.6 Analizador automdtico de aminodcidos - HPLC.

Existen dos técnicas para la determinacion de aminodcidos a través de cromatografia
liquida: cromatografia de reparto en fase reversa y cromatografia de intercambio i6nico.

e La cromatografia de liquidos de alta resolucion es la técnica de separacion
mas ampliamente utilizada. Las razones mas importantes son su sensibilidad, su
facil adaptacién a las determinaciones cuantitativas exactas, su idoneidad para la
separacion de especies no volatiles o termolabiles y, sobre todo, su gran
aplicabilidad a aminoacidos que son de primordial interés en la industria.

e Cromatografia de reparto en fase reversa. La cromatografia en fase reversa
consiste en un disolvente fundamentalmente polar como fase mévil y una cadena
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hidrocarbonada ligada como fase estacionaria. Algunas de las ventajas mas
sustanciales de esta alternativa son su gran reproducibilidad, tiempos de retencion
cortos, velocidad de muestreo alta, sistema cromatografico simple y amplio campo
de aplicacion. Por todo ello, las aplicaciones son cada vez mas numerosas.

e Cromatografia de intercambio idnico. La cromatografia iénica esta relacionada
con los métodos modernos y eficaces para la determinacion de iones que se
basan en el uso de resinas de intercambio i6nico. Existen métodos automatizados
para la separacién y deteccibn de aminodcidos y otras especies idnicas en
mezclas complejas. El analizador de aminoéacidos, con el que se lleva a cabo la
cuantificacién de los aminoacidos se basa en esta técnica.

e Analizador automatico de aminoacidos. La separacién de aminodcidos fue el
primer proceso cromatogréfico automatizado con derivatizacién post-columna. La
separacion fue llevada a cabo por Moore, Spackman y Stein (1958), mediante un
intercambio i6nico, seguido de su cuantificacion de cada componente eluido de la
columna por reaccién con ninhidrina y posterior deteccion en el visible. Este
método se ha realizado durante mas de treinta anos, en cualquier laboratorio de
proteinas. Las interacciones no ionicas entre los aminoacidos y la resina también
influyen en la secuencia de elucién, permitiendo que algunos aminoacidos que
tienen un comportamiento similar se eluyan de forma separada.

2.1.5 Aplicaciones

Los aminodacidos se utilizan como materias primas en la industria alimentaria,
farmacéutica, quimica, cosmética y de alimentacién animal.

En la industria alimentaria se emplean los aminoacidos y sus derivados para edulcorar,
salar, modificar o aumentar el sabor de los alimentos. Cada aminoacido tiene un sabor
caracteristico: dulce, amargo, agrio, salado. El D-glutamato es insipido y los ésteres de
metil o etil glicina poseen un sabor muy salado. La glicina y L-alanina son débilmente
dulces, pero el aspartamo (éster de metil L-aspartil-L-fenilalanina) es 200 veces mas
dulce que la sacarosa, utilizandose como edulcorante artificial hipocalérico en farmacos,
alimentos o bebidas refrescantes. Recientemente, ha aumentado el consumo de L-
fenilalanina y acido L-aspartico como materias primas para la sintesis de dicho éster.
Ademas, la D-alanina junto con el acido aspértico forman un edulcorante 12 veces més
dulce que el aspartamo (Kirk-Othmer, 1992).

También se utilizan en piensos como suplementos alimenticios en la dieta animal ya que
mejoran su contenido en aminoacidos esenciales necesarios para el crecimiento
equilibrado de los animales. Los mas frecuentes son: DL-metionina, L-lisina, L-treonina
(Kirk-Othmer, 1992).

En medicina, en pre- y post-operatorios, se estan utilizado transfusiones de aminoacidos
para mantener el nivel de nitrogeno necesario para el funcionamiento metabdlico.
Ademas, se han desarrollado distintas mezclas de aminoacidos especiales para el
tratamiento de muchas enfermedades (Kirk-Othmer, 1992).
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En la industria farmacéutica se utilizan para distintas aplicaciones, como por ejemplo: la
L-glutamina y sus derivados se utilizan como remedio en Ulceras de estomago o
duodenales, el L-DOPA (L-3-(3,4-dihidroxifenil)alanina) es una droga muy efectiva en el
tratamiento del Parkinson, el L-triptéfano y el 5-hidroxi-L-tript6fano se emplean como
antidepresivos, el aspartato de potasio se utiliza para mejorar el equilibrio salino del
metabolismo y el aspartato de calcio para suplir las deficiencias de calcio en el
organismo. La p-hidroxi-D-fenilglicina, D-fenilglicina, D-cisteina y el acido D-aspartico son
importantes como precursores de antibiéticos de las familias de penicilinas o
cefalosporinas (Kirk-Othmer, 1992, 1995; Nitta H. et al., 1997; Youshko M. 1., et al., 2001).
Ademas, el desarrollo reciente de nuevos farmacos y antibidticos ha fomentado el
consumo de los aminoacidos.

En la industria de cosméticos, los aminoacidos y sus derivados se utilizan para controlar
0 neutralizar las variaciones de pH en la piel y los efectos bacterianos. Por ejemplo, la
serina se utiliza en cremas o lociones faciales y el glutamato de glucosa se emplea en
champus y cremas como compuesto humectante del pelo y de la piel (Kirk-Othmer,
1992).

En la industria quimica los aminoacidos se emplean en campos muy diversos.
Actualmente, en relacién a la proteccion del medioambiente, se presta especial atencion
a los poli-aminodacidos, que son polimeros biodegradables. Entre otras utilidades estos
polimeros se utilizan en la produccion del cuero sintético y los polimeros biodegradables
poli-(L-acido aspartico-co-PEG) con aplicacién en el campo de la biomedicina. Algunos
derivados de aminoacidos se emplean como agentes de limpieza, por ejemplo en la
eliminacion de aceites de efluentes industriales se emplea un derivado del acido
glutamico. (Kirk-Othmer, 1992).

2.1.6 aFenilglicina

La a-fenilglicina o &cido a-aminofenilacetico, es un aminoacido de férmula molecular
CgHoNO, y cuya féormula estructural es:

coo’
H;Naﬁ—u

C.
HC CH

]

HC. _CH

C

H

A temperatura ambiente es un sélido de color blanco, de peso molecular 151,16 g/mol,
que contiene un 63,56% de carbono, un 6,00% de hidrégeno, 9,27% de nitrogeno y un
21,17% de oxigeno.
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En disolucidon acuosa el aminoacido a-fenilglicina, como todos los aminoé&cidos, sufre una
disociacién dependiente del pH que se puede representar por el siguiente equilibrio
quimico:

H,N* /COOH H;N* /COO’ H,N \ /COO'
pgly pgly pgly

donde K, y K,2 son las constantes de disociacién del aminoacido definidas en las Ecs.
(2.6) y (2.7) y cuyos valores en términos de pK son de pKa = 1,71 y pKae = 9,00 (Ruiz M.
0., 2000).

A+/— H+
Kal(pgly) = M (2-6)
[Apgly ]

(A ] ]

Az,

pely

apgly) —

Asi, la concentracion total de a-fenilglicina, es suma de la concentracion de las tres
especies presentes en disolucion acuosa:

[Apgly ]+ [A;g/l; ]+ [Ar_)gly ] (28)

La concentracién de las especies i6nicas A, A" y A" del aminoacido o-fenilglicina
presentes en disolucion acuosa para cualquier valor de pH se puede determinar
combinando las Ecs. (2.6), (2.7) y (2.8) obteniendo las siguientes expresiones:

(R — es
[ +Ka1[H*] +K K,
[A:)—él_y] . A(pgly)[H ]K (2.10)
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KalKaZ

[ A" ] C apaty)

= 2.11
A o3 ey oy Py &1

La contribucion de la forma anioénica del aminoacido es despreciable en disoluciones
acuosas con un pH menor que el pK,; y la catidnica es despreciable cuando el pH es
mucho mayor que el pKa..

El aminoacido DL-fenilglicina sublima a 255 °C. Su miscibilidad en agua es limitada y
depende de la temperatura de operacion y del pH. Ademas, es levemente soluble en
disolventes organicos y soluble en alcalis.

Se dispone comercialmente de los isomeros D y L, asi como de su mezcla racémica (DL).

El aminoacido o-fenilglicina se produce industrialmente por hidrélisis de o-
aminofenilacetonitrilo con &cido clorhidrico diluido o por fermentacion. Ademas, con
métodos de fermentacion adecuados se obtiene el isémero D de o-fenilglicina a partir de
la mezcla racémica (DL) (Kirk-Othmer, 1992; Kim M.G. et al., 1996). Por sintesis quimica-
enzimatica se obtiene el esteroisomero D de a-fenilglicina a partir de D,L-fenilhidantoina
(Roche Molecular Biochemicals, 2000; Rai R. et al., 1998; Sudge S.S. et al., 1998).

El principal consumo de o-fenilglicina se atribuye a la industria farmacéutica para la
produccion de antibiéticos B-lactamicos tipo penicilinas o cefalosporinas (Guijarro J. I. et
al., 1995; Roche Molecular Biochemicals, 2000; Kende A. S. et al., 1995; Margreth A. W.
et al., 2001). Actualmente, se estd empleando también en tratamientos odontolégicos
(Kirk-Othmer, 1992; Kim M.G. et al., 1996; Tambe A.S., 1996, Youshko M.I. et al., 2001;
Schroén C.G.P.H. et al., 2000).

2.1.7 Acido aspartico

El &cido aspartico, acido asparaguinico o acido aminosuccinico, es un aminoacido de
férmula molecular C4H;NO,, cuya férmula estructural es:

coo’
H;"N—I1:—II

A temperatura ambiente es un sélido en forma de cristales incoloros, con un peso
molecular de 133,11 g/mol, un punto de fusiéon de 280 °C, que contiene un 36,09 % de
carbono, un 5,30 % de hidrogeno, un 10,52 % de nitrégeno y un 48,08 % de oxigeno.
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En disolucion acuosa el acido aspartico, como todos los aminodacidos, sufre una
disociacion dependiente del pH que se puede representar por el siguiente equilibrio
quimico:

H;N* COOH H;N* COOH H,N COOH H,oN /COO’
CH CH CH
| Kal | KaZ | Kﬁ3 |
(le2 <H—+> (le2 T (le2 <HT> ICH2
COOH COO COO COO
A+asp AH-asp A-asp Az-asp

donde K1, Ka2 ¥ Kas son las constantes de disociacion del &cido aspartico definidas en las
Ecs. (2.12)-(2.14) y cuyos valores en términos de pK son pKy; = 2,1; pKee = 3,9 y pKas =
9,8. (Cascaval D. et al., 2001).

A [HT
K g1y = | p” | 2.12)

]

s, | ]

o1 (2.13)
i

a2(asp) =

[zl ]

K3 = (2.14)
"]

Asi, la concentracion total de acido aspartico, es suma de la concentracién de las cuatro
especies presentes en disolucion acuosa:

L=lan e lars e ag, v laz ] (2.15)

La concentracion de las especies i6nicas A*, A", A"y A% del &cido aspartico presentes en
disolucién acuosa para cualquier valor de pH se puede determinar combinando las Ecs.
(2.12), (2.13), (2.14) y (2.15) obteniendo las siguientes expresiones:

Caasp) [H+F
[H+]3 +K,, [H+ ]2 +K, Ky [H+]+ K. Ka,K;

Az, ] = (2.16)
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CA(asp) [H+]2Kal
Al = 217
[ o [H+]3 +Kal[H+]2 +KalKaZ[H+] +KalKa2Ka3 ( )

CA(asp) [H+ ] K.Ka

[A;sp] (2.18)

) [H+]3 +Ku [H+]2 +KuKyp [H+] +K,Ka,K

[Az— ] CaapKuKpKy

= 2.19
" [H+]3 + Kal [H+]2 + KalKaZ [H+] + KalKaZKa3 ( )

La contribucién de cada especie depende Unicamente del pH del medio acuoso. Asi, la
forma anidnica con dos cargas negativas es despreciable en disoluciones acuosas con un
pH al menos de un orden menor que el pK,; y la catidnica es despreciable cuando el pH
es mayor que el pKa..

El &cido aspartico presenta una elevada solubilidad en agua y es altamente insoluble en
disolventes organicos comunes tales como alcohol y éter. La mezcla racémica DL del
aminodcido presenta una densidad de 1,663 g/cm® a 12 °C y un punto de fusién de 278-
280 °C. El punto de fusién de la forma L del aminoacido es de 251 °C y de 269 °C el de la
forma D.

Se dispone comercialmente de los isomeros D y L, asi como de su mezcla racémica (DL).

Las fuentes naturales de produccion del acido aspartico, son la cana y la remolacha
azucarera y habitualmente se obtiene como isémero L (Hawley, 1993). Sin embargo, el
acido aspartico es industrialmente producido por via quimica de la hidrélisis de
asparagina con amoniaco y fumarato de dietilo, y por via enzimatica a partir de fumarato
de amonio utilizando aspartasa microbiana soportada sobre un gel de poliacrilamida que
permite la produccién del aminoacido en continuo (Linden G. et al., 1996).

Este aminodcido se utiliza en la preparacion de medios de cultivo, en detergentes,
fungicidas y germicidas (Nath M. et al., 1998). En el campo alimentario se emplea como
materia prima junto con el aminodcido a-fenilalanina para la sintesis de aspartamo,
edulcorante artificial hipocalérico ampliamente utilizado en la preparacion de alimentos,
farmacos y de bebidas refrescantes (Linden G. et al., 1996, Lin S. H. et al., 2006).

En la industria farmacéutica, el acido aspartico se emplea también en la produccion de
aspartato calcico y de potasio (Nitta H. et al., 1997). Ademas, se utiliza en la sintesis de
polimeros biodegradables para la produccion de cuero sintético y en los polimeros
biodegradables poli-(L-a4cido aspartico-co-PEG) con aplicacion en el campo de la
biomedicina (Liu Z. H., et al., 1998; Won C. et al., 1998).
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2.2 BETAINA

La betaina fue aislada por primera vez (Scheibler, 1869) de la savia de azucar de
remolacha (Beta vulgaris), de la cudl tiene como origen su nombre, es un derivado del
aminoacido esencial glicicina, que esta presente en los residuos industriales de las
azucareras, hasta un 6% en las melazas de remolacha y hasta un 4% en las vinazas de
fermentacion, representando aproximadamente del 0,8% al 1,6% de peso en seco de
azucar de remolacha (Thalasso F. et. al., 1999). En las melazas de cafa de azlcar la
presencia de betaina no constituye una cantidad significativa.

La betaina es un compuesto muy versatil con un amplio espectro de aplicaciones: en
suplementos alimenticios, productos cosméticos (champus, geles, pastas de dientes,
etc.), farmacéuticos, dentales y en fermentacién, debido a su actividad reguladora de la
presién osmética y por su funcion donadora de grupos metilo.

La funcion donadora de grupos metilo de la betaina es muy importante para el correcto
funcionamiento del higado y rifiones, para la reproduccién celular y para reacciones de
desintoxificacion. La colina es un precursor de la betaina, que al donar uno de sus grupos
metilo se transforma en betaina, y esta al donar otro grupo metilo a la homocisteina se
transforma en metionina. (Koc H. et. al., 2002).

2.2.1 Estructura y propiedades

La Betaina, (nombre sistematico: sal interna de (carboximetil)trimetilamonio), también
conocida como N,N,N-trimetilglicina, es un compuesto nitrogenado, soluble, de férmula
molecular CsH;{NO,, cuya féormula estructural es:

H;C COO"
I+ I

H:C~N=C-H
H;C H

A temperatura ambiente es un sélido blanco, con un peso molecular de 117,15 g/mol, que
contiene un 51,26% de carbono, un 9,46% de hidrégeno, un 11,96% de nitrégeno y un
27,32% de oxigeno.

En disolucion acuosa la betaina sufre una disociacion dependiente del pH, similar a la de
los aminoacidos, que se puede representar por el siguiente equilibrio quimico:

CHs; CHs;
| Ka1 |
HsC —N*—CH,—COOH  « » H3C—N"—CH,—COO
| H* |
C Hs; C Hs;

B+ B+/-
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donde K, es la constante de disociacion de la betaina, calculada mediante la Ec. (2.20) y
cuyo valor en términos de pK es de pK,; = 1,81 (Lunderg. P et. al., 1995).

]
]

Asi, la concentracion total de betaina es suma de la concentracion de las dos especies
presentes en disoluciéon acuosa.

(2.20)

c, =[B*]+[p*"] (2.21)

La concentracién de las especies iénicas B*y B* de la betaina presentes en disolucién
acuosa para cualquier valor de pH se puede determinar combinando las Ecs. (2.20) y
(2.21) obteniendo las siguientes expresiones:

[B+]=—CB[H+] (2.22)
[H+] + Kal

[p-]= —SeRa (2.23)
[H+] + Kal

La contribucion de cada especie depende Unicamente del pH del medio acuoso. En
concreto, la especie catiénica es predominante cuando el pH es menor que el pK,;.

La betaina tiene sabor dulce. Presenta una elevada solubilidad en agua de 160g / 100g
agua, en metanol tiene una solubilidad de 55g / 100g metanol, en etanol tiene una
solubilidad de 8,7g / 100g etanol y es poco soluble en eter. El punto de fusién es de
310°C.

2.2.2 Melazas de azucarera

Las melazas son la parte no cristalizable del azdcar. Es un liquido viscoso de color
castano oscuro que se obtiene como producto secundario en la fabricacién del azucar.
Formada por un 30-60% de sacarosa y por un 4,5-5,5% de betaina, junto con algo de
glucosa y fructosa entre otros componentes. En concreto, las melazas de la azucarera
Ebro (empresa que colabora con el grupo de investigacién y que se inserta en estos
proyectos con Ref. PPQ 2003-09207 y Ref. CTQ 2006-03032, subvencionados por el
Ministerio de Educacién y Ciencia) tienen una composicién aproximada: 570 mg/ml de
sacarosa, 5,6% de betaina como principales componentes, ademas de agua, ceniza
(ricas en cloro, sodio, potasio magnesio, calcio) y otros carbohidratos (Ghazi I. et. al.,
2006). La melaza negra es el producto de melazas refinadas de azucar de remolacha o
cana.
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La calidad del azucar de remolacha y la economia del proceso de produccién dependen
de la composicion quimica del tubérculo. Asi, se han hecho estudios de investigacion,
sobre la distribucion de la sacarosa, materia seca, potasio, sodio, compuestos a-amino,
compuestos solubles de N, nitrato, betaina, aztcares reductores, glucosa y rafinosa; para
asi poder calcular su influencia en las pérdidas de aztcar por melazas. El componente
esencial de la remolacha es la sacarosa, mientras que los compuestos que no son
azucares dificultan el proceso de obtencidn del azucar. La mayor pérdida de azucar en el
proceso, se debe a las melazas. Asi, el potasio, sodio, la rafinosa, los compuestos
nitrogenados y la betaina aumentan las pérdidas por melazas, mientras que los azucares
invertidos y la glutamina dan lugar a la formacion de color durante las etapas de
evaporacion y cristalizacién. Todo ello hace que disminuya la calidad del azticar blanco
(Mahn. K. et. al., 2002).

La composicion de los compuestos nitrogenados en la remolacha consiste en:
aminoacidos (entre 40%-30%), betaina (30%), nitratos (6%) y compuestos nitrogenados
no identificados (25% aproximadamente). Dentro de los aminoacidos presentes estan: la
glutamina (GLN) que es el aminoacido mayoritario: 31% del total de los amino&cidos
presentes, seguido del acido y-aminobutirico con un 13% (GABA) y del acido aspartico
(Asp) con un 12%, Glu, Ser, y ASN estan en porcentajes entre 6-8% del total de
aminoacidos. En la industria azucarera, sélo la concentracion de los compuestos
nitrogenados amino es determinada para predecir las pérdidas de azucar por melazas.
Sin embargo, todos los compuestos nitrogenados influyen en esta pérdida. Tampoco es
posible predecir la composicion de los compuestos nitrogenados a partir de la
concentraciéon de betaina, debido a que ambos parametros varian independientemente
(Mahn. K. et. al., 2002). En algunos estudios de investigacion, se ha observado que en
funcién del genotipo y de la zona donde se obtenga, el contenido de betaina en la
remolacha aumenta cuando hay un nivel bajo de los demas compuestos nitrogenados
manteniendo estable la composicién total de estos compuestos (Hoffmann. C et. al.,
2005). También se ha comprobado, que en épocas de sequia la concentracion de betaina
y de compuestos nitrogenados en la remolacha aumenta (Méck G. et. al., 2006).

2.2.2.1 Aplicaciones de melazas

La principal aplicacion de las melazas es en alimentacion animal, siendo fuentes baratas
de carbohidratos, sales, proteinas, vitaminas, etc. pudiéndose utilizar directamente o
mezcladas con otros alimentos. También se utilizan en las destilerias para la fabricacién
de alcoholes, como el ron, en procesos de fermentacion para la fabricacion de acido
acético, de &cido citrico, lisina, en la obtencion de glutamato, como levaduras para la
panificacion, etc. (Kirk O. et. al., 1997).

Se ha estudiado la posibilidad de utilizar melazas como fuentes de bajo coste de
sacarosa para la produccion de Fructo-oligosacaridos (FOSs) para la alimentacién
animal, ya que estos compuestos tienen propiedades prebiodticas que ayudan a prevenir
enfermedades, regulan los niveles de calcio, y contribuyen a reducir el consumo de
antibiéticos (Ghazi I. et. al., 2006).
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2.2.2.2 Proceso de produccion de azucar

La sacarosa o comunmente llamada azucar pertenece a la familia de los glucidos o
hidratos de carbono. Es un disacarido formado por glucosa y fructosa de férmula
molecular C1,H2,041 y de férmula estructural:

CHpoH

CHa OH
o
H
i H H
on N Hoo
oH | I— CH OH
H OH OH H

Se extrae comercialmente de la remolacha o de la cafia de azucar, aunque existen otras

fuentes.

AZUCAR DE REMOLACHA. En Europa se produce la mayor parte del azlcar de

remolacha (40%). El proceso de produccion generalmente se compone de las siguientes
etapas mostradas esquematicamente en la Figura 1:

1.-

Lavado y troceado de las remolachas. Inicialmente, las remolachas
después de lavadas (por captadores de piedras, captadores de raicillas y
lavadores) son cortadas en tiras (4-10 cm de largo y 3-5 mm de grosor), que
se denominan peladuras.

Extraccion del azucar. Se realiza por difusion mediante la accién de agua
caliente entre 50-70 °C en contra corriente con la masa de remolacha. El
fenbmeno de difusiébn consiste en un movimiento lento y regular de los
componentes solubles que se encuentran en el interior de las células. Es
importante dirigir el proceso de difusién de forma que se reduzca la extraccién
de los componentes no azucarados. El liquido azucarado procedente de la
difusion, constituye el llamado jugo sin refinar.

Depuracion del jugo. Su objetivo es la eliminacién de las sustancias no
azucaradas que se encuentran disueltas en el jugo azucarado que sale de la
difusién. Normalmente, el jugo de azucar sin refinar se trata con una
disolucion acuosa de hidréxido de calcio. Tras el tratamiento con cal se suele
realizar un paso de carbonatacion para precipitar carbonato calcico junto con
sales de calcio de &cidos organicos, para coagular proteinas, coloides y
particulas suspendidas. Las filtraciones se realizan por medio de
decantadores, filtros de vacio, filtros de bujias, filtros prensa, etc. Con esta
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purificacion, conseguimos eliminar los componentes tanto suspendidos como
disueltos que no son azlcares, para asi aumentar la calidad del azicar,
llegandose a conseguir una pureza de aproximadamente el 88%.

Evaporacion del jugo. El jugo procedente de la depuracién hay que
concentrarlo para que tenga lugar la cristalizacion del azlcar por
sobresaturacion. La evaporacién se realiza mediante vapor a baja presién
procedente por ejemplo del escape de los turboalternadores de produccion de
energia eléctrica. El jugo saliente de la evaporacién recibe el nombre de jugo
concentrado 6 jarabe, con una pureza del 90%, aproximadamente.

Cocimientos del jarabe y cristalizacion del azucar. Para facilitar y provocar
la formacién de cristales de azlcar, cuando se ha alcanzado un grado de
sobresaturacion optimo, se inyecta, dentro de los aparatos donde se lleva a
cabo la coccidn, una pequena proporcion de polvo de azlicar. La masa que se
forma al final de la coccién es la masa de relleno, que pasa desde los
aparatos de coccién a unas maquinas estrujadoras. Con un enfriamiento
constante de la masa, se modifica la sobresaturacién, con lo cual los cristales
de azucar siguen creciendo.

Etapas adicionales. E| azucar blanco se produce en la primera etapa de
cristalizacion. Pero la cristalizacién del liquido madre no da lugar a azucares
de alta calidad. Por ello, el azucar de baja calidad se recircula continuamente
y se mezcla con el jugo concentrado de azucar formando un liquido estandar.
Debido a la presencia de gran cantidad de impurezas, el flujo de recirculacion
de azucar debe ser al menos del 70-80% del flujo de la alimentacion.

Recuperacion de azucares a partir de melazas. Las melazas constituyen el
8-10% del total de azucar que entra en la fabrica. Por ello, muchas empresas
de Europa, Japon y de EEUU utilizan un proceso de separacion por
cromatografia para enriquecer la fraccién de azucar (extracto) y la fraccion de
componentes que no son azucar (refinado). Normalmente, se utilizan resinas
de intercambio catiénico sulfonadas como fase estacionaria, las cuales tienen
una ligera afinidad por los azlcares, una afinidad un poco mayor por la
betaina y nada o muy poca afinidad por la mayoria de los demas iones. El
modo de operacion es por pulsos o bien SMB (Simulated Moving Bed). (Kirk
O. et. al., 1997).

AZUCAR DE CANA. La cafia de azlcar se cultiva principalmente en paises tropicales. El

proceso de obtencion de azucar es bastante laborioso. Se inicia con la transformacién de
la caha, por molienda y presién, en pasta. A continuacién, debido a la gran cantidad de
impurezas que contiene se hace necesaria su depuracion. Posteriormente, los procesos
finales de obtencién del aztcar son semejantes a los de la remolacha.
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Figura 1. Diagrama del proceso de azucar de remolacha.
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2.2.3 Recuperacion de betaina

La recuperacién de betaina de las melazas de la industria azucarera, para un posterior
uso en otros procesos es de gran interés debido al valor potencial de la betaina, tanto
farmacol6gico como tecnolégico.

En un estudio reciente se investigd la separacion de mezclas de sacarosa-betaina y de
sacarosa-sal mediante una planta piloto dénde se emplea un equipo de separacién
cromatografica compuesto de 8 columnas cromatograficas conectadas en serie y
termostatizadas. Los resultados demuestran la posible aplicacion de este proceso a
escala industrial tras una etapa de estudio e investigacion en mayor profundidad. (Bubnik
Z. et. al., 2004). En la bibliografia aparecen algunas patentes (Paananen H. et al., 2001;
Paananen H. et al., 2007; Heikkila H. et al., 1989; Heikkila H. et al., 1992; Heikkila H. et
al., 2000) que siguen las investigaciones de recuperacién de betaina con el uso de
resinas de intercambio ibnico comerciales.

Como alternativa a los estudios con resinas comerciales de intercambio i6nico, se
propone como objetivo de esta Tesis Doctoral el estudio comparativo de recuperacion de
betaina empleando la novedosa tecnologia de extraccién con resinas impregnadas de
extractante, haciendo uso especialmente de extractantes catiénicos.

2.2.4 Aplicaciones

La betaina es un protector de la mucosa gastrica, y tanto la betaina pura como el
clorhidrato de betaina y el palmitato de betaina, se utilizan en la industria farmacéutica en
preparados vitaminico-minerales, para la reduccién de la acidez gastrica y como aditivo
en pastas de dientes para pacientes con sequedad bucal. Se utiliza en la industria de
cosmética en champus, geles y preparados de limpieza de la piel recomendados a
pacientes con dermatitis alérgica. Ademas, la betaina es un tensioactivo anfotérico. Se ha
estudiado recientemente la formacién de nuevas micelas alquilbetainas capaces de
solubilizar cantidades importantes de liposomas, proteinas y vitamina E, que en forma de
vesiculas pueden servir de porteadores estables de moléculas biolégicas y médicas.
Asimismo, es de resaltar el uso potencial de los ésteres de betaina como materiales
biodegradables de aplicaciéon en la produccion de papel, en sustitucion de los ésteres
catiénicos habituales, y en la formacion de nuevos plasticos transparentes (Grandé H. et.
al., 2000).

Una aplicacién cada vez mas creciente, es la utilizacion de la betaina en la alimentacion
animal principalmente en piensos para peces y pollos. (Esteve-Garcia E. et. al., 2000).
Esto se debe a sus propiedades de “donador de grupo metilo” a la homocisteina para dar
lugar a la metionina en el higado y es utilizado por el rindbn como protector osmético,
manteniendo el balance de agua. Los grupos metilo son esenciales en los sistemas
nervioso, inmunolégico, renal, y cardiovascular. Algunos estudios de investigacion
demuestran que la ingestion de betaina via oral de rumiantes hace que aumente el
rendimiento de la produccion de leche y de su contenido en grasa durante el periodo de
lactancia. Por otro lado, los parametros fisico-quimicos de la leche no estuvieron
afectados (Fernandez C. et. al., 2004).
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En humanos, la betaina se puede adsorber a través de la ingestion de alimentos, o bien,
sintetizarse endégenamente a través del catabolismo de la colina en el higado. La
concentracion de betaina en el plasma humano esta altamente regulada, aunque puede
ser inferior a la deseada en enfermos con afecciones renales o diabéticos. Diversos
estudios han probado que niveles altos de homocisteina en el plasma humano aumentan
el riesgo de padecer enfermedades vasculares, en este caso la betaina actua
terapéuticamente reduciendo estos niveles de homocisteina en sangre (Zwart F. J et. al.,
2003; Lawson-Yuen A. et. al., 2006).
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3.1 CONCEPTOS GENERALES

La extraccion liquido-liquido, también denominada extraccién con disolventes, es una
técnica de separacion ampliamente utilizada, tanto a nivel de laboratorio como industrial,
para la separacion y concentracion de bioproductos de procesos de fermentacién vy
corrientes residuales (Hanson C., 1979; Eyal A.M. et al., 1995; Kertes A.S. et al., 1986;
Tamada J.A. et al., 1990 a-c). Se emplea cuando es el Unico proceso posible o bien
resulta el mas econdmico. Su uso queda restringido a las separaciones que no pueden
llevarse a cabo de forma adecuada en una uUnica etapa, ya que esta técnica precisa de
una segunda etapa de separacion para recuperar los componentes extraidos de la fase
disolvente. (Hampe M. J., 1986; Kertes A. S. et al., 1986). Las ventajas de utilizar un
proceso de extraccion con disolventes dependen de encontrar un disolvente selectivo
para el producto de interés que implique, ademas, minimas pérdidas del mismo en la fase
de refinado, seguido de un proceso adecuado para su recuperacién desde la fase de
extracto, con el menor coste econémico.

En este proceso de separacién, una mezcla o disolucion liquida denominada
alimentacion se pone en contacto con un segundo liquido inmiscible o parcialmente
miscible denominado disolvente, provocando que ciertos componentes de la
alimentacion se transfieran al disolvente. A continuacién, ambas fases se decantan, el
producto rico en disolvente se llama extracto, y el liquido residual de donde se separa el
soluto es el refinado. Posteriormente, los compuestos extraidos se separan del extracto
mediante destilacidn, reextraccion con otro disolvente u otras técnicas.

La distribucién de un soluto A entre dos fases liquidas en equilibrio, puede expresarse
mediante el coeficiente de reparto, K, definido de la siguiente manera:

C
K = A0 (3.1)
CA(W)

donde Ca( es la concentracion del soluto en el extracto o fase organica, Caw) en el
refinado o fase acuosa.

Con aquellos disolventes que proporcionan coeficientes de distribucion menores de la
unidad se precisan relaciones elevadas de disolvente / alimentacién. Para alcanzar la
separacion, resulta por tanto méas ventajoso que los valores de K sean razonablemente
elevados, empleando una relacién volumétrica disolvente / alimentacién menor que la
unidad y permitiendo simultaneamente la separaciéon y concentracion de los productos
extraidos. (King C.J. et al., 1988; Cockrem M.C.M. et al., 1989).

El fundamento de la extraccién con disolventes es la interaccién, en mayor o menor
grado, entre el soluto y el disolvente. Segun esta interaccion se pueden clasificar en dos
grandes categorias:

e Interacciones fisicas, que implican puentes de hidrégeno o interacciones dipolo-
dipolo. La recuperacion del soluto del extracto se realiza generalmente por un
método fisico, destilacién normalmente, o reextraccion y precipitacion.

e Interacciones quimicas, que suponen la formacién de uno o mas compuestos
quimicos de estequiometria definida. Hay una limitacién en el grado de extraccion
(o cantidad maxima que puede ser extraida con una cantidad dada de disolvente)
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que corresponde al agotamiento del disolvente. La recuperacion del soluto exige
invertir la interaccion o desplazar el equilibrio de reaccion, lo que suele llevarse a
cabo modificando las condiciones quimicas, por ejemplo, poniendo en contacto el
extracto con una fase acuosa de diferente pH o bien modificando la temperatura,
siendo este ultimo méas econdémico.

3.2 CARACTERISTICAS DEL DISOLVENTE

Es dificil encontrar un disolvente puro que reuna la capacidad de extraer selectivamente
al soluto de interés y las propiedades fisicas necesarias para producir una separacion
adecuada de las fases y la posterior reextraccion del soluto (Munson C.L. et al., 1984).
Por tanto, el disolvente a utilizar puede ser una especie quimica sencilla, pero no es el
caso mas frecuente en extraccion liquido-liquido.

La especie activa normalmente se emplea disuelta en otro liquido, denominandose
extractante al compuesto activo y diluyente a la sustancia que lo disuelve. La disolucién
de extractante en el diluyente es el disolvente y constituye la fase organica (Tamada J.A.
et al., 1990 c; Baldwin W.H. et al., 1974).

El diluyente debe disolver selectivamente, no so6lo al extractante, sino también a la
especie soluto—extractante formada durante la extraccidén, evitando la aparicion de
terceras fases, emulsiones o espumas. La formacion de estas depende de las
caracteristicas del extractante, del diluyente y del soluto a extraer y, en cualquier caso, es
mas frecuente que se produzca a valores elevados de soluto en el disolvente. En el caso
que este problema no pueda evitarse mediante la eleccion de otro diluyente, es posible
adicionar un tercer componente que mejore la solubilidad y que se conoce con el nombre
de maodificador (Hartl J. et al., 1990).

Un parametro de gran importancia en sistemas multicomponentes es la selectividad del
extractante, de forma que no es suficiente un disolvente con elevada capacidad de
extraccion, sino que éste ha de proporcionar ademas cierto grado de separacion o
purificacion del producto de interés con respecto a otros solutos presentes. La
selectividad del extractante por un soluto A frente a otro B se mide mediante el factor de
separacion, B:

KA

B:K_B (3.2)

este factor de separacion varia significativamente con las concentraciones de los solutos.

En base a lo expuesto, algunos de los parametros que deben considerarse en la
seleccion de disolvente son los siguientes:

e Coeficiente de reparto, Ec. (3.1). Aunque no es necesario que tenga valores
mayores de 1, cuanto mas grande sea su valor, menos disolvente se necesita en
la extraccion.
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e Selectividad, Ec. (3.2). El disolvente debe ser selectivo por el soluto de interés, es
decir presentar valores de selectividad mayores de 1, evitando la coextraccion de
impurezas. Asi se reduce o elimina la etapa de lavado de la fase extracto.

e Insolubilidad. El disolvente y el complejo disolvente-soluto deben ser insolubles o
poco solubles en el refinado y evitar ademas, la formacion de terceras fases.

e Recuperabilidad. Debe ser posible invertir el proceso de extraccidn para recuperar
el soluto de interés y el disolvente, bien sea por métodos fisicos o quimicos.
Desde el punto de vista econdmico, este parametro es importante.

e Densidad. Es necesaria una diferencia en las densidades de las fases liquidas
implicadas en el proceso de extraccion. Cuanto mayor sea la diferencia mejor sera
la separacion de las fases.

e Disponibilidad. El disolvente debe estar disponible en cualquier momento y tener
mas de un suministrador.

e Reactividad quimica. El disolvente debe ser quimicamente inerte a los materiales
del sistema de operacion y a los demas componentes del sistema.

e Propiedades fisicas. Un valor razonablemente elevado de la tensién superficial
mejora la separacién de las fases. Por otro lado, una viscosidad baja facilita la
transferencia de materia y la separacion de las fases, reduciendo, ademas, la
energia requerida para el bombeo de las fases. La presién de vapor y punto de
congelamiento deben ser bajos para facilitar el manejo y el almacenamiento.

Toxicidad, inflamabilidad y coste son también parametros a tener en cuenta.

3.3 PERDIDAS DE DISOLVENTE

Se requiere que el valor del disolvente perdido en la fase de refinado sea bastante inferior
al valor del soluto. Algunos autores de forma clasica, cuantifican este dato en un 5 %
(Cockrem M.C.M. et al., 1989).

Para reducir las pérdidas de disolvente en la fase refinado es necesario que el disolvente
sea poco soluble en agua. En general, la solubilidad de una sustancia organica en agua
aumenta con la polaridad de la molécula. Hay que tener en cuenta que cuando existen
fuertes interacciones entre un extractante y un soluto, la solubilidad del complejo puede
ser mayor que la del disolvente puro en agua.

El estudio realizado por Cockrem et al. sobre la extraccion de distintos solutos de
disoluciones acuosas, indica que es posible relacionar la miscibilidad de las fases con la
solubilidad del disolvente en agua y con la selectividad, demostrando que cuando las
pérdidas de disolvente son bajas, es decir para disolventes poco solubles en agua, la
solubilidad del agua en el disolvente es también baja y por tanto el coeficiente de
distribucion para el agua sera pequefo, y la selectividad elevada. También demuestra
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que las pérdidas de disolvente, el coeficiente de distribucion para el soluto y la
selectividad son los factores principales a considerar en la seleccion del disolvente
(Cockrem M.C.M. et al., 1989).

La recuperacion del disolvente contenido en la fase de refinado se puede realizar por
diversos métodos. Los mas frecuentes se exponen a continuacién brevemente:

e Desorcion con vapor de agua a presion atmosférica. Se utiliza cuando el
disolvente es suficientemente volatil, obteniéndose una corriente por cabezas que
es una solucién acuosa concentrada en el disolvente, apta para ser recirculada al
proceso de extraccion.

e Desorcion con vapor de agua empleando vacio. El coste extra del proceso a vacio
puede ser compensado por la economia que supone el no precalentar el refinado,
como en el caso anterior. Su uso estd justificado porque frecuentemente la
volatilidad relativa de los disolventes respecto del agua, es mayor a baja
temperatura.

e Desorcion con gas inerte. Evita el consumo energético que supone el proceso con
vapor.

e Reextraccion con un disolvente no polar. Requiere un nuevo proceso de
extraccién con un nuevo disolvente que presente baja solubilidad con el agua,
pero elevada capacidad por el primer disolvente.

3.4 EQUILIBRIOS DE EXTRACCION DE AMINOACIDOS Y BETAINA

La clasificacién de los sistemas de extraccion para la recuperacion de aminoacidos y
derivados, como es la betaina, de corrientes acuosas diluidas puede hacerse en funcion
de la naturaleza del extractante y del tipo de interacciones que éste ocasiona:

e [Extraccion mediante solvatacion con agentes hidrocarbonados que poseen
datomos de oxigeno en su molécula. Se incluyen dentro de esta categoria los
hidrocarburos alifaticos y aromaticos, dada la similitud de los procesos
involucrados. Se dan enlaces donadores (por solvatacién del soluto).

e Extraccion mediante solvatacion con extractantes organofosforados que poseen
atomos de oxigeno en su_molécula. Estos extractantes son Oxidos de fosfina,
fosfinatos, fosfonatos, fosfatos y ésteres fosféricos, fosfénicos y fosfinicos.
Producen enlaces solvatantes fuertes y especificos, pudiéndose considerar la
existencia de una reaccién quimica con el soluto de interés (Abbasian K. et al.,
1989).
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e Extraccion mediante formacion de pares ionicos (transferencia de protones) o por
reaccion quimica. Los extractantes, en el primer caso, son aminas alifaticas de
elevado peso molecular (aminas primarias, secundarias, terciarias de cadena
larga), y en el segundo, son sales de amonio cuaternarias y compuestos
azufrados catiénicos.

Algunos estudios publicados indican que los sistemas convencionales de extraccién que
utilizan agentes hidrocarbonados como alcoholes, cetonas o ésteres inmiscibles en agua,
son relativamente ineficaces para la recuperacion de aminoacidos de disoluciones
acuosas diluidas. Esto se debe a que los aminoacidos no pueden extraerse eficazmente
con disolventes no polares o de baja polaridad, ya que en fase acuosa las especies de
los aminodcidos presentan carga, positiva la especie cationica, negativa la especie
anionica o ambas la especie anfoétera, reduciéndose considerablemente la solubilizacion
del aminoacido en el disolvente no polar (Kertes A.S. et al., 1986; Schigerl K. et al.,
1992). Nuevos extractantes consistentes en macrociclos hidrocarbonados se estan
estudiando para la recuperacién de amino&cidos, a estos extractantes se les introduce
grupos funcionales para crear interacciones especificas con las moléculas que se van a
extraer. El inconveniente es que es necesario crear el ester del aminodcido para su
posterior complejacion con el extractante. Ej: Oct[6]CH,COOH para extraer ésteres de
aminoacido (Oshima T. et al., 2004).

Ademés, los aminodcidos practicamente no se extraen con aminas alifaticas primarias,
secundarias o terciarias, ya que el mecanismo de extraccion implica la transferencia
previa del proton y posteriormente la extraccién del anibn del amino&cido, proceso
imposibilitado por el caracter anfotérico de los aminoacidos en disolucién acuosa. Asi, el
Unico enlace de hidrégeno que puede formar el atomo de nitrégeno de la amina y el
grupo acido del amino&cido, sin previa transferencia del proton, es demasiado débil para
producir la transferencia del aminoacido de la fase acuosa a la organica (Schigerl K. et
al., 1992).

Es de vital importancia en el desarrollo de nuevos procesos de extraccion, la
identificacion de nuevos y méas potentes extractantes. En este grupo se pueden incluir los
compuestos azufrados, compuestos organofosforados, y las sales de amonio
cuaternarias, estos ultimos desarrollados inicialmente para la separacion de metales en la
industria nuclear (Baldwin W.H. et al., 1974) y de uso reciente en la recuperacion de
acidos carboxilicos (Clark G.A. et al., 1987; Ruiz M.O., 2000; Qin W. et al., 2003), en la
eliminacion de contaminantes de efluentes industriales y de alcantarillado (Salazar E. et
al., 1992) y en la extraccién de aminoacidos (Schiigerl K. et al., 1992; Escalante H. et al.,
2000; Ruiz M.O., 2002; Lin S. H. et al., 2006). Las principales ventajas de utilizar estos
extractantes (Schigerl K., 1987) son:

- La capacidad de carga del disolvente puede incrementarse considerablemente
permitiendo el uso de menores relaciones de flujo disolvente / agua.

- La selectividad de la recuperacion puede aumentar.

- Las velocidades de extraccion son elevadas, requiriéndose equipos de menor
tamano y obteniendo buenos rendimientos.

- Los productos de interés pueden concentrarse hasta un punto que haga
econdmicamente mas rentable su purificacion posterior.
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Una ventaja adicional introducida por algunos extractantes (Amberlita LA-2, Tomac, TBP,
TOPO, Alamina 336, efc...) es su baja solubilidad en agua, que evita un tratamiento
térmico o quimico adicional del refinado de extraccién (Golob J. et al., 1981).

Por lo general, los aminoacidos en estudio en este trabajo de investigacion y la betaina
en disolucién acuosa a pH menor o igual al pK,; se pueden extraer con extractantes
cationicos, produciéndose en la interfase una reaccién de intercambio i6nico entre la
forma cationica del soluto (aminoacido o derivado) y el proton del extractante cationico.
Entre estos extractantes catidnicos se encuentran:

e Extractantes organofosforados siempre que simultaneamente exista transferencia
de protones como por ejemplo el acido di-(2-etilhexil)fosférico (D2EHPA).

e Extractantes azufrados como el &cido dinonilnaftalensulfénico (DNNSA).

e Extractantes organofosforados-azufrados como por ejemplo el &cido di-(2-
etilhexil)monotiofosférico (D2EHPA(S)).

Algunos estudios publicados recientemente muestran que la extraccion de aminoacidos
con extractantes catiénicos es posible, resultando mayor con extractantes azufrados que
con compuestos organofosforados-azufrados y mucho menor con extractantes
organofosforados (/toh H. et al., 1990; Kelly N.A. et al., 1998; Cascaval D. et al., 2001). A
pHs intermedios, donde predomina la forma anfétera del aminoacido, se pueden extraer
con extractantes basicos como los fosfatos (Schigerl K. et al., 1992), cumpliéndose la
misma secuencia de extraccion.

Por otra parte, los aminoacidos monocarboxilicos o dicarboxilicos en disolucién acuosa a
un pH mayor a su pK,, 0 pKis se encuentran preferentemente en su forma aniénica
monovalente o divalente. Por tanto, su extraccion puede realizarse con extractantes
anidnicos, como son las sales de amonio cuaternarias, produciéndose en la interfase
una reaccién de intercambio iénico entre la forma anionica del aminoacido y el catién
correspondiente del extractante aniénico (Ruiz M. O. et. al., 2002).

Recientemente, también se estd iniciando el estudio de la posible separacién
enantioselectiva de aminoacidos mediante la utilizacion de extractantes aniénicos o
catidnicos junto a un co-extractante enantioselectivo como son: el acido O, O’-dibenzoil-
(2S, 3S)-tartarico (DBTA) o el acido O, O’-dibenzoil- (2S, 3S)-4-toluoil-tartarico (DTTA)
(Tan B. et al., 2006; Tan B. et al., 2007).

En general, en la extraccion por reaccion quimica se supone la formacién de uno o mas
compuestos quimicos de estequiometria definida. Normalmente, se obtienen isotermas
de reparto del tipo que se representa en la Figura 2. La limitacién en el grado de
extraccién (o cantidad maxima que puede ser extraida con una cantidad dada de
disolvente) se corresponde con el agotamiento del disolvente.
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Figura 2. Isoterma de extraccion con disolventes

3.4.1 Extraccion con sales de amonio cuaternarias

Las sales de amonio son extractantes anidnicos, altamente insolubles en agua que
mediante reacciones de intercambio iénico, son eficientes en la recuperacion de especies
anionicas tales como CI, Br, vanadio, iridio, sales de acidos minerales, enzimas,
hormonas. (Galan B. et al., 1994) y aminoéacidos (Schigerl K. et al., 1992; Haensel R. et
al.,1986; Thien M.P. et al., 1988; Chan C.C. et al., 1993, Escalante H. et al., 1998; Uddin
M.S. et al., 1990; Uddin M S. et al., 1992, Ruiz M.O., 2002; Gonzalez M. J. et al., 2006).
Generalmente, poseen baja selectividad, ya que pueden producir varias reacciones de
intercambio i6nico simultaneas con diferentes especies anidnicas presentes en la fase
acuosa (Salazar E. et al., 1992).

La extracciéon de especies anionicas, con sales de amonio, depende de la concentracion
de extractante-diluyente, de la temperatura del proceso y especialmente del pH y de la
concentracion total de soluto en fase acuosa. Los aminoacidos en disolucion acuosa
sufren una disociacion dependiente del pH y es la variable principal que permite dirigir, en
funcién del pK del soluto, la afinidad del extractante por un soluto determinado (Salazar
E. et al, 1992). Asi, a pH menor o igual a su pK,; los aminoacidos se encuentran
preferentemente en forma catiénica y a pH mayor a su pK,, preferentemente en su forma
anibnica.

Es aconsejable, que el valor del pH de la fase acuosa, en todo el proceso de extraccion,
sea al menos dos unidades superior al pK,, del aminoacido monocarboxilico (Schiger! K.
et al., 1992) para asegurarnos que la especie iénica predominante sea la aniénica. Por
tanto, es necesario tamponar o basificar la disolucion acuosa y obtener mayoritariamente
la especie anidnica del aminoacido para que la reaccion de intercambio i6nico tenga lugar
con este tipo de extractantes aniénicos.
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Algunos autores (Schiigerl K. et al., 1992; Haensel R. et al., 1986; Galan B. et al.,
1994; Ruiz M.O., 2002; Escalante H. et al., 1998) consideran que el proceso de
extracciéon de un aminoacido monocarboxilico A*", con una sal de amonio, R*X,
consta de las siguientes etapas:

i) lonizacion del soluto en fase acuosa tamponada o basificada a pH superior
al pKag:

A" o HY, +AQ, (3.3)
i) Reaccién de intercambio i6nico del soluto con el extractante:
R+X(_0) + A(_W) A R+A(_0) + X(_W) (3-4)

iii) Coextraccion de los iones hidroxilo (OH’) o de otras especies anidnicas (P’)
presentes en la fase acuosa:

R*X, +P,, & R'P  +X, (3.5)
Las constantes de equilibrio de las Ecs. (3.4) y (3.5) se expresan en funcion de las

actividades de las especies como:

a _a

R+A<0) X<_W)

Ko = 0 0 3.6
R+X(_0) A(_w)
a_., _a_._
R P(o) X(W)

Ko = (3.7)
R*X(,) " P,

Algunos trabajos recogidos en la bibliografia (Haensel R. et al., 1986; Calvarin L. et
al., 1992; Ruiz M.O., 2002; Molinari R. et al., 1992; Yang S.T. et al., 1991) suponen
que las actividades de las especies organicas son proporcionales a las
concentraciones, por tanto, los coeficientes de actividad permanecen constantes y
pueden englobarse en la constante de equilibrio. En este supuesto, las constantes
de equilibrio aparentes para las reacciones globales de extraccion pueden
escribirse en términos de concentracion como se muestra en las Ecs. (3.8) y (3.9).

ep
)

Ky = [R+P_]‘°) [X_](W) (3.9)

Rex-] I

donde Kg y Ken son las constantes de equilibrio expresadas en términos de
concentracion.
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3.4.2 Extraccion con compuestos azufrados

Los compuestos azufrados son extractantes catidnicos, generalmente &cidos sulfénicos
unidos a cadenas alifaticas largas como por ejemplo: el acido dinonilnaftalensulfénico
(DNNSA) empleado en este trabajo de investigacion.

Estos extractantes son altamente insolubles en agua y muy solubles en hidrocarburos
aromaticos y alifaticos. Son eficientes en la recuperacién de especies cationicas, tales
como aminoacidos (Kelly N.A. et al., 1998). La principal desventaja de su uso es la
formacién de emulsiones estables y de terceras fases que ralentiza o imposibilita la etapa
de separacién, y hace necesario la utilizacibn de modificadores en el proceso de
extraccion liquido-liquido.

Un andlisis critico del proceso de extraccion de aminoacidos en su forma catiénica (A*) o
de la betaina con el extractante sulfonado (RSO3 H") consta de las siguientes etapas:

i) lonizacion del soluto en fase acuosa a pH acido:
+ + +/-
AT & H, +A7 (3.10)
i) Reaccién de intercambio i6nico del soluto con el extractante:

RSOH{,, +A(+W) > RSO;A?O) +H{,, (3.11)

La constante de equilibrio de la Ec. (3.11) se expresa en términos de concentracién
como:

[Rsosa*] [H°],,

(3.12)

N [RSO;H*](O) [A*](W)

3.5 ETAPA DE REEXTRACCION

Un proceso practico de recuperacion de un soluto, empleando como técnica de
separacion la extraccion con disolventes, se ha de realizar, al menos, en dos etapas. La
primera corresponde a la extraccion del soluto para obtener un extracto cargado con el
soluto, y un refinado acuoso relativamente libre de soluto. La segunda etapa es la
reextraccién y consiste en transferir el soluto desde el extracto a otra fase producto
(stripping), regenerandose la fase disolvente que se recircula a la etapa anterior.

Cuando se utilizan como extractantes sales de amonio cuaternarias, el aminoacido se
puede reextraer de la fase organica por reaccion quimica. La sal de amonio del
aminoacido (R*A") presente en la fase organica puede sufrir una reaccion de intercambio
idnico con un acido fuerte, segun la reaccion:
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R'A"+B < R'B™+A~ (3.13)

donde B’ es la especie no protonada de un &cido fuerte. La reextraccién del soluto de
interés y la regeneracién del extractante es simultdnea empleando &cidos fuertes que
posean el contra-ion de la sal de amonio.

En trabajos anteriores realizados en nuestro laboratorio se ha estudiado la reextraccién
de o-fenilglicina y de acido aspartico de disoluciones orgénicas, donde se encuentra en
forma de sal de amonio, utilizando acido clorhidrico como agente de reextraccion (Ruiz
M.O., 2000; Burgos L., 2001; Sanchez P., 2006). El proceso de reextraccion tiene lugar
mediante intercambio del anién cloruro por el aminoacido en forma anidnica segun la
siguiente reaccion:

Q'A,, +Cl, & A, +Q'Cl, (3.14)

Debido al pH &cido del medio, simultdaneamente tiene lugar la protonacién del aminoacido
pasando este a su forma catidnica:
Ap,— HAY s A7 (3.15)

donde los subindices s y 0 hacen referencia a la fase acuosa de reextraccion y organica,
respectivamente.

La formacion de la especie cationica del aminoacido favorece el proceso de reextraccion,
ya que hace desaparecer la forma anionica del medio, desplazando el equilibrio hacia la
reextraccion. A su vez, por contener la disolucién de reextraccién el contraidén cloruro se
regenera simultaneamente el agente de extraccion Tomac.

Con extractantes catidnicos sulfonados (derivados del &cido sulfénico), el aminoacido o la
betaina se pueden reextraer de la fase organica por reaccién quimica. La sal (RSO3;'A")
presente en la fase organica puede sufrir una reaccién de intercambio i6nico con una sal,
un acido o una base fuerte que presente un catién B* segun la reaccién:

RSO;Af, +B,, ¢<>RSO;B}, +A/ (3.16)

(o) w (w)
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En este apartado se describe la técnica de separacion empleando resinas macroporosas
sobre las que se inmoviliza el extractante. Se han realizado también ensayos de
recuperacion de los aminoacidos con la resina sin impregnar. La separacion en este caso
es un proceso de adsorcién. Es por ello, que a continuacién, se indican los fundamentos
de los equilibrios y cinéticas de separaciéon (adsorcion/extraccion) necesarios para el
tratamiento de los datos experimentales.

4.1 ADSORCION

4.1.1 Conceptos generales.

La adsorcion es una operacion basica en Ingenieria Quimica, consistente en la retencién
en la superficie de un sélido, de moléculas contenidas en una mezcla liquida o gaseosa,
como resultado de fuerzas atractivas en la superficie del sélido de mayor magnitud que la
energia cinética de las moléculas de soluto (adsorbato) en la fase fluida. La adsorcion
ocurre en la interfase solido - fluido. El soluto adsorbido puede formar una capa sobre la
superficie del absorbente de una o varias moléculas de espesor (Gusler G.M., 1993;
Treybal R.E., 1980; Coulson J.M. et al., 1988, McCabe W.L. et al., 1991). Los
adsorbentes con caracter poroso, como las resinas sintéticas, producen adsorciones mas
complejas y no unicamente superficiales sino también de llenado de los poros con la fase
fluida (Gusler G.M. et al., 1993).

Segun la naturaleza de la interaccién entre ambas fases se puede distinguir entre dos
tipos de adsorcion:

e Adsorcion fisica, se da cuando la superficie es relativamente inerte. Las moléculas
de adsorbato se fijan fisicamente a las moléculas de adsorbente debido a
diferencias de energia y/o a fuerzas atractivas eléctricas débiles de tipo Van der
Waals. Este tipo de adsorcion se caracteriza por la formacion de capas
moleculares superpuestas, siendo el numero de capas proporcional a la
concentracion de soluto en la fase fluida (Camporro A., 1991). Por lo general,
suelen ser procesos muy rapidos, excepto cuando el adsorbente presenta poros
muy pequenos.

e Adsorcidon quimica o quimisorcion, se produce una verdadera reaccién o enlace
quimico entre las moléculas de adsorbente y adsorbato (Grant M.T. et al., 1990).
Al contrario de lo que ocurre con la adsorcion fisica, la quimisorcion es especifica,
teniendo lugar solamente en determinadas zonas que se denominan centros
activos formandose, en consecuencia, una unica capa de moléculas adsorbidas.
Los calores de adsorcién son del mismo orden de magnitud que los de reaccién
quimica.

En la practica existen muchos casos de adsorcién intermedia que no pueden ser incluidos
en ninguno de los dos tipos anteriores (Ruthven D.M., 1984).

La adsorcion puede ser reversible si las fuerzas atractivas entre el adsorbato y el
adsorbente son débiles, como ocurre en el caso de la adsorcion fisica. Esta propiedad
puede ser muy importante en la practica, ya que permite la recuperacion del soluto y la
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purificacion y reutilizacion del adsorbente. La quimisorcién, sin embargo, en muchos
casos es irreversible (Cheremisnoff P.N. et al., 1978; Hasanain M.A. et al., 1981).

Entre las caracteristicas que diferencian los dos tipos de adsorcién se encuentran:

e El calor de adsorcion, es bajo para la adsorcién fisica, préximo a los calores de
licuefaccion (2-6 Kcal/mol), mientras que para la quimisorcion alcanzan valores
altos (>15 Kcal/mol) del orden de las reacciones quimicas.

e Velocidad de adsorcion, es instantanea para la adsorcion fisica, mientras que la
quimisorcion puede ser lenta, requiriendo una energia de activacion, como ocurre
en una reaccion quimica.

e Temperatura, la adsorcion fisica va bien a temperaturas bajas o presiones
relativamente altas, proximas al punto de ebullicibn del adsorbible. La
quimisorcion suele tener lugar a temperaturas mas altas y puede actuar bien a
P/Po muy bajas.

e Especificidad, la adsorcién fisica no es especifica, la capa de adsorbato puede
asimilarse a una pelicula de liquido, con varias capas moleculares de espesor.
Por el contrario, la quimisorcion es especifica, se da so6lo en sistemas
adsorbato/adsorbentes concretos, tiene lugar en centros concretos de la
superficie, por lo que sélo puede formarse una monocapa.

4.1.2 Factores que influyen en la adsorcion

En todo proceso de adsorcion influyen numerosos factores, entre ellos se encuentran:

e (Caracteristicas fisicas y quimicas del adsorbente: superficie especifica, tamano de
poro, distribucion de tamanos de poro, tamafo de las particulas, distribucion de
tamanos de particula, composicién quimica, etc. Todos estos factores fisicos y
quimicos del adsorbente pueden influir drasticamente en la velocidad y capacidad
de adsorcion.

e (Caracteristicas fisicas y quimicas del adsorbato: peso molecular, polaridad,
solubilidad, composiciébn quimica, etc. Por lo general, el aumento del peso
molecular disminuye la posibilidad de acceso del adsorbato al interior de la
estructura porosa del adsorbente disminuyendo el grado de adsorcion.

e Los estereoisémeros no muestran regla fija en cuanto a su diferente capacidad de
adsorcion, mientras que los isbmeros Opticos presentan idénticas caracteristicas.
Los compuestos anféteros que tienen la capacidad de actuar como acido o bases
presentan con resinas apolares una adsorcién maxima en el punto isoeléctrico o
cuando su carga neta es cero, esto concuerda con la adsorcibn maxima de las
especies neutras.
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La solubilidad del soluto en el disolvente es un factor determinante del grado de
adsorcién y generalmente se puede considerar inversamente proporcional a la
solubilidad del adsorbato en el adsorbente. Por tanto, cuanto mayor sea la
solubilidad del soluto en el disolvente, menor es el grado de adsorcion.

La concentracién del adsorbato en la fase fluida y la interaccion entre solutos
presentes en la fase fluida pueden aumentar la adsorcién, actuar como especies
relativamente independientes o interferirse mutuamente. Generalmente, los
diferentes adsorbatos compiten por los mismos lugares de la superficie, por lo que
el grado de adsorcién de un soluto disminuye en presencia de otros. Sin embargo,
es necesario el estudio de cada sistema en concreto, ya que a veces se aumenta
la adsorcion de un soluto en presencia de otros.

La naturaleza y caracteristicas del disolvente: naturaleza quimica, tensién
superficial, pH, temperatura, etc.

Generalmente, los procesos de adsorcidon suelen ser exotérmicos, por lo que el
grado de adsorcién suele aumentar al disminuir la temperatura.

El tiempo de residencia del sistema.

El rendimiento de adsorcion en una aplicacion dada depende de cuatro factores
principales:

La capacidad maxima de adsorcién del soluto por el adsorbente.
El equilibrio entre fases.
La velocidad efectiva de adsorcion.

El tipo de proceso elegido.

4.1.3 Principales adsorbentes solidos.

Los adsorbentes sélidos por lo general se utilizan de forma granular, son materiales
naturales o sintéticos de estructura microcristalina, caracterizados por su elevada
superficie interna por unidad de peso, accesible a una combinacion selectiva de
compuestos, y por su elevada porosidad, por lo que la caracterizacion fisica es
generalmente mas importante que la quimica (Parrish J.R., 1977). Mediante técnicas
estandarizadas se determina el volumen de poros, la distribucién de tamarios de poros y
el area superficial (Parrish J.R., 1977; Browne T.E. et al., 1993). Desde un punto de vista
practico, se consideran otras propiedades como densidad, hidrofobicidad, resistencia a la
abrasion, etc.
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Los principales adsorbentes de uso general se enumeran esquematicamente a
continuacion:

e Tierras de Fuller. Son arcillas naturales, principalmente son silicatos de aluminio y
magnesio. Se utilizan para decolorar, neutralizar y secar aceites vegetales vy
animales, lo mismo que productos del petréleo como aceites lubricantes,
querosenos y gasolinas.

e Arcillas activadas. Se activan por tratamiento quimico con acido sulfdrico o acido
clorhidrico. Se utilizan en la decoloracién de productos del petréleo.

e Bauxita. Es una forma de alimina hidratada natural que debe activarse por
tratamiento térmico. Es utilizada en el secado de gases y para decolorar
productos del petréleo.

e Alumina activada. Es un oOxido de aluminio hidratado que se activa por
calentamiento. Su gran afinidad por el agua permite una importante aplicacion
industrial en el secado de gases y liquidos y en la eliminacién de HCI del
hidrégeno.

e Silica gel. Es una silice amorfa sintética que como la alumina activada se emplea
en el secado de gases, refrigerantes, disolventes organicos, fraccionamiento de
hidrocarburos, etc.

e Zeolitas. Son aluminosilicatos metalicos altamente porosos y cristalinos aplicables
sobre todo a la separacién de gases.

e Resinas sintéticas. Son perlas esféricas porosas compuestas por microesferas.
Fabricadas a partir de compuestos aromaticos insaturados como estireno o
divinilbenceno. Son utiles para la adsorcién de organicos no polares a partir de
disoluciones acuosas. Comienzan a ser utilizadas a escala industrial. Se emplean
en la purificacién de agua, incluyendo la eliminacion de fenol, cetonas, alcoholes,
antibiéticos etc. En la recuperacion y purificacién de esteroides y aminoacidos, en
la separacion de acidos grasos de agua y tolueno, etc.

e Carbones activos. El hecho de poseer una superficie no polar o débilmente polar
como resultado de grupos funcionales superficiales con oxigeno e impurezas
inorganicas, le confiere al carb6n activo ventajas frente a otros adsorbentes. Se
utilizan en la separacion de liquidos miscibles y soélidos disueltos en liquidos,
particularmente a bajas concentraciones. Son utiles para fraccionar compuestos
acetilénicos, alcoholes, &cidos organicos, cetonas, aldehidos y muchos otros.

e (Carbon de hueso. Se obtiene mediante la destilacién destructiva de huesos
pulverizados y secos a temperaturas de 600 a 900°C. Se utiliza principalmente en
la refinacion del azucar.

La disponibilidad de adsorbentes se ha multiplicado ampliamente en la segunda mitad del
siglo XX. Los adsorbentes tradicionales (carbén activo, arcillas, silice y alumina) se han
extendido a una enorme variedad de materiales carbonosos y de silicoaluminatos
sintéticos, consiguiendo aumentar el potencial de la adsorcion como técnica de
separacion.

La preparacion de zeolitas sintéticas de tamario de poro uniforme abrié la posibilidad de
efectuar separaciones basadas en la geometria de los canales (esférica o por exclusién)



SEPARACION CON RESINAS 53

y en la cinética de difusién. La mayor parte de las operaciones de separacién comerciales
por adsorcion utilizan estas zeolitas, que podemos llamar convencionales. A partir de la
década de los 70 se han desarrollado muchos materiales buscando tamanos de poro
mayores, para permitir el acceso a moléculas de mayor tamafo. Asi, se han logrado
multiples materiales microporosos, mMesoporosos y macroporosos, en general muy
costosos de obtener. Esto hace que todavia la mayor parte de las aplicaciones utilicen
adsorbentes convencionales (carbones activos y zeolitas clasicas).

El requisito principal para que un proceso de separacion sea econdmicamente rentable
es que el adsorbente posea una selectividad, capacidad y vida Gtil lo suficientemente alta.

En la Ec. (4.1) se define la selectividad del material adsorbente por el soluto A frente a
otro B (Ruthven D.M., 1984).
X, Y
B, = a¥e (4.1)
AB XBYA
donde X y Y son las composiciones de equilibrio del adsorbato en el adsorbente y en la
fase fluida respectivamente, expresadas en fraccion molar.

4.1.4 Aplicaciones

La adsorcion se emplea en procesos de secado para la eliminacion de trazas de
humedad de corrientes gaseosas o liquidas, utilizando columnas rellenas de adsorbente
hidrofilico (Cheremisinoff P. N. et al., 1978). A gran escala se emplea para la eliminacién
de impurezas, tales como H,S y mercaptanos del gas natural y contaminantes organicos
del agua (Ruthven D.M., 1984). Estos procesos se clasifican como procesos de
purificacion ya que los componentes que adsorbe el soélido poroso estan presentes en
baja concentracion.

La aplicacion del proceso de adsorcion como técnica de separacion en mezclas de dos o
mas componentes, es reciente. En los afnos 50 se empled para la recuperacién de
hidrocarburos, en los afos 60 para la separacion de parafinas lineales de isbmeros
ramificados y ciclicos, y en los afos 70, en sustitucion de la destilacion. Sin embargo,
para que un proceso de adsorcion se pueda desarrollar a escala industrial, se requiere la
disponibilidad de grandes cantidades de adsorbente de coste no elevado (Ruthven D.M.,
1984).

El disefio y aplicacion de la adsorcion a escala industrial abarca multiples aspectos entre
los que pueden sefalarse:

Eleccién y disefio del adsorbente.

2. Eleccién y diseno del equipo para llevar a cabo la operaciéon. Los mas utilizados
son: tanques agitados, lechos fijos o fluidizados, lechos moviles y lechos
moéviles simulados. Ademas de la etapa de adsorcién, es preciso considerar la
regeneracion del adsorbente para su posterior reutilizacion y la recuperacion de
los solutos adsorbidos.
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En la actualidad, la adsorcién se aplica para separar selectivamente componentes o
impurezas de mezclas liquidas o gaseosas. A continuacion, se citan las aplicaciones
industriales mas frecuentes:

e Separacion de gases de mezclas gaseosas: se emplea en la eliminacién de gases
toxicos.

e Separacion de vapores de gases: se emplea en la recuperacion de disolventes, en
el secado de gases y en la deshumidificacion del aire.

e Separacion de solutos en disolucion: se utiliza en la decoloracion y clarificacion de
liquidos, de gran importancia en el tratamiento de vinos, vinagre, cervezas,
aceites, etc.

e Fraccionamiento de mezclas de gases, de vapores, de sdlidos disueltos o de
liquidos: se suelen utilizar tamices moleculares por su alta selectividad. Una
aplicacion es la separacion de parafinas lineales de queroseno, nafta y gasoil.

e Separacion de iones de disoluciones: se emplea en la concentracion de metales,
en la eliminacion de compuestos inorganicos, en la recuperacion de residuos, en
la desmineralizacion y ablandamiento de aguas.

e Separacion de gases disueltos o sdlidos suspendidos en liquidos: se emplea en el
tratamiento de aguas residuales y potables para la eliminacién de olor y sabor.

e (Catalisis quimica: debido a la gran superficie especifica que presentan los
adsorbentes, pueden actuar como soporte de catalizadores impregnados o sin
impregnar.

e Purificacion de productos quimicos y farmacéuticos: mejora la calidad del
producto y disminuye el coste de fabricacion. Se emplea en la obtencién del acido
citrico, acido fosforico, acido glutdmico, acido lactico, cafeina, estreptomicina,
glicerina, etc.

En base a lo expuesto, en todos los procesos industriales de adsorcién hay que
considerar: las propiedades y estructura del adsorbente, la interaccion adsorbente-
adsorbato (equilibrio de adsorcién), las propiedades cinéticas en los lechos de particulas
y en el interior de las particulas, los sistemas de contacto entre adsorbente y adsorbible y
los modos de desorcibn o regeneracién del adsorbente, para obtener procesos
econémicamente rentables a nivel industrial y de alta efectividad.

4.1.5 Caracteristicas de las resinas macroporosas XAD

Son polimeros sintéticos macroporosos. Estan formadas por una matriz polimérica
aromética o alifatica, diferenciandose de las resinas de intercambio i6nico por la ausencia
de grupos funcionales iénicos. La preparacion de éstas resinas se realiza mediante
polimerizacibn de un mondémero en suspension (estireno o mezclas estireno-
divinilbenzeno) y un agente reticulante en presencia de un disolvente y determinados
catalizadores de la reaccién. Se consiguen asi particulas bastante homogéneas, con una
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elevada area superficial. Las caracteristicas superficiales y la distribucion de tamarnos de
poro son controlables durante el proceso de fabricacion (Maity N. et al., 1991).

Por tanto, cada particula de adsorbente polimérico XAD esta formada por un conjunto de
microesferas (idealmente esféricas) que pueden ser porosas 0 no, segun el tipo de

resina, y entre las microesferas aparecen unos macroporos intracristalinos tal como se
indica en la Figura 3.

Microesfera

Macroporo
intracristalino

Radio de particula

Pelicula externa
de fluido

Figura 3: Esquema de una particula de Amberita XAD.

Asi, la superficie del sélido, el microporo de la microesfera y el macroporo de la particula
ofrecen resistencias especificas a la transferencia de materia. Estas resistencias pueden
variar ampliamente y su importancia relativa en el proceso de adsorcién debe evaluarse
en cada caso en concreto, ya que dependen del sistema disolucion - adsorbato y de las
condiciones de operacion (Ruthven D.M., 1984).

Las principales caracteristicas de los adsorbentes poliméricos macroporosos son:

- Facilidad de regeneracibn mediante disolventes apropiados, recuperables
posteriormente.

- No se producen adsorciones irreversibles.
- Elevada porosidad.

- Presentan una amplia variedad de polaridades, segun el tipo, lo que implica una
mayor selectividad en sus aplicaciones.

- Buena homogeneidad de su superficie adsorbente.

- Presentan excelentes caracteristicas hidraulicas en sistemas de flujo ascendente
y descendente convencionales.

- Operan en un amplio intervalo de pH de (1-14) debido a que son adsorbentes
totalmente organicos con propiedades fisicas y quimicas estables.

- Gran estabilidad térmica, pudiendo utilizarse incluso a temperaturas de 250 °C.
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Entre sus caracteristicas estructurales destacan su elevada superficie especifica, que
oscila entre 100 y 800 m?/g, con didametros de poro entre 5y 50 nm y con distribuciones
de los mismos mucho mas estrechas que en el caso de los carbones activos. Estos dos
parametros, superficie especifica y dimensiones de poro, afectan significativamente a la
capacidad de adsorcion de las resinas XAD. En adsorciones con adsorbentes de igual
tamano de poro, la capacidad de adsorcién aumenta con la superficie especifica de la
particula.

Las resinas Amberlita XAD se utilizan en la adsorcion de solutos organicos de
disoluciones acuosas o de disolventes polares. Se emplean en la recuperacion de acidos
carboxilicos de disoluciones acuosas diluidas, presentando una disminucién de la
capacidad de adsorcién con el aumento de la hidrofilidad del acido, por ejemplo el &cido
citrico es adsorbido Unicamente a altas concentraciones (Juang R.S. et al., 1995 a). Las
resinas Amberlita XAD-2 y XAD-16 se emplean en la eliminacién de detergentes de
soluciones proteicas y la resina Amberlita XAD-16 en los procesos de separacion de
cefalosporina-C, antibiético comunmente utilizado en la industria farmacéutica. Las
resinas Amberlita XAD-4 y XAD-2 se emplean en procesos de depuracion de aguas
(Gusler G.M. et al., 1993; Hasanain M.A. et al., 1981) y para la separacién y
concentracion de aminoacidos de disoluciones acuosas, observandose un aumento de la
capacidad de adsorcidon de la resina al aumentar la hidrofobicidad de la cadena
hidrocarbonada del amino&cido (o la disminucién de la hidrofilidad de la parte hidrofilica
del aminoacido). Los procesos de adsorcién de aminoacidos con estas resinas, se ven
afectados por el pH, por la temperatura y por la presencia de otros aminoacidos en
solucién (Doulia D. et al., 2001).

La clasificacion comercial especifica muestra que la resina Amberlita XAD-2 proporciona
elevadas capacidades de extraccion para compuestos altamente hidrofobicos. Para
adsorciones de solutos de bajo peso molecular se aconseja el uso de la resina tipo XAD-
4, para solutos de peso molecular medio la resina tipo XAD-16 y para solutos orgénicos
de alto peso molecular la resina XAD-1180. La dUnica resina Amberlita XAD
moderadamente polar es la XAD-7 empleada para la recuperacion de compuestos no-
aromaticos de disolventes polares.

Su empleo como materiales adsorbentes, aunque es mas reducido que el de los
carbones activos, es cada vez mayor a escala industrial.

El principal inconveniente de estos adsorbentes sintéticos es su elevado precio, unas
cinco veces superior que el carbén activo. Sin embargo, la clave de que puedan competir
en determinadas aplicaciones reside en la facilidad de regeneracion que presentan,
evitandose el gran consumo energético y la pérdida de material que supone el mismo
proceso con carbén activo.

4.1.6 Equilibrios: isotermas de adsorcion

El fenbmeno de adsorcion se produce como consecuencia de la transferencia de materia
desde la fase fluida hacia la superficie externa del adsorbente, donde las moléculas de
adsorbato se distribuyen hasta que se alcanza el estado de equilibrio, esto es, cuando no
se produce mas acumulacion de adsorbato sobre la superficie del adsorbente. La
distribucion del adsorbato entre ambas fases en condiciones de equilibrio representa el
equilibrio de adsorcion, que depende de la concentracion del soluto en la fase fluida, de la
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concentracion y naturaleza de los solutos competidores, de la naturaleza del disolvente y
del adsorbente, del pH y de la temperatura del proceso.

A diferencia de lo que ocurre con la adsorcion en fase sélido-gas, los fundamentos
tedricos en fase solido-liquido son mas limitados, debido a las interacciones en las que
interviene el disolvente. Es interesante destacar que cuando un adsorbente sélido se
pone en contacto con una disolucion que contiene el disolvente y el adsorbato tiene lugar
la adsorcion de ambos componentes. No es posible medir la adsorcidn total ya que no se
puede distinguir entre la fraccién ocluida en los poros y la fraccion adsorbida, pero se
puede determinar la adsorcién relativa o aparente del soluto (Treybal R. E., 1980).

Se define Isoterma de adsorcion como la relacién de equilibrio entre la concentracién en
la fase fluida y la concentracion en las particulas de adsorbente a una presion y
temperatura constante. Estos datos de equilibrio que forman la isoterma de adsorcién se
pueden ajustar a una ecuacion matematica sencilla, caracteristica de cada sistema, y que
se muestra a continuacion:

q=1£(C,) (4.2)

donde se relaciona la concentracion de soluto en el sélido y en el fluido en el equilibrio,
mediante una funcion, f, mas o menos compleja.

Desde el punto de vista practico, los datos que componen una isoterma de equilibrio se
obtienen facilmente poniendo en contacto el liquido, de concentracién conocida en el
soluto A, con una cantidad determinada de soélido, a temperatura y presién constante.
Transcurrido el tiempo suficiente para alcanzar el equilibrio, se mide la concentraciéon de
soluto en el fluido, Ca, y mediante un balance de materia se calcula la cantidad retenida
por el sélido, q, expresada como cantidad de soluto A adsorbido por unidad de peso de
adsorbente. La isoterma queda definida por la representaciéon grafica o analitica de los
puntos obtenidos (Cas, Q1).

Existen diversas clasificaciones de las isotermas de equilibrio atendiendo a la forma del
tramo inicial y del tramo final de las curvas. La forma de la isoterma de adsorcién aporta
informacidn sobre el mecanismo de la adsorcién.

La clasificacion de las isotermas de equilibrio con las formas mas usuales, se simplifica
dividiéndose en los cinco tipos siguientes que se representan en la Figura 4 (Treybal
R.E., 1980; McCabe W.L. et al., 1991; Coulson J.M. et al., 1993; Ruthven D.M., 1984):

e |soterma de equilibrio lineal. Se caracteriza por presentar una relacion constante
entre la concentracion en la fase adsorbida y liquida, hasta alcanzar un maximo a
partir del cual se transforma en una linea horizontal. Las condiciones que
favorecen este tipo de isotermas son: un adsorbente poroso, con moléculas
deformables y zonas con diferente grado de cristalizaciéon, y un adsorbato con
mayor afinidad por el adsorbente que por el disolvente y que difunde mas
rapidamente hacia el interior del sélido que dicho disolvente. La linealidad indica
que el numero de centros activos de la superficie permanece constante, es decir,
se crean centros a medida que se va adsorbiendo soluto. Se debe de cumplir que
la derivada segunda de la funcién f(Ca), definida en la Ec. (4.2), es nula.

e [soterma de equilibrio favorable. El adsorbente presenta una elevada capacidad
de adsorcion incluso a bajas concentraciones de soluto en la fase liquida. La
curva es convexa hacia arriba como se muestra en la Figura 4. Su forma indica
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que la adsorcion se dificulta al aumentar la concentracién de soluto en la fase
liquida como consecuencia de la disminucion de centros activos disponibles en la
superficie del sélido. Esto implica una orientacion horizontal de las moléculas
adsorbidas, o bien, una competencia pequena con el disolvente. Se debe de
cumplir que la derivada segunda de la funcién f(C,), definida en la Ec. (4.2), es
menor de cero.

Isoterma de equilibrio desfavorable. El adsorbente presenta una pequefa
capacidad de adsorcién a bajas concentraciones de soluto en la fase liquida. La
curva es concava hacia arriba como se muestra en la Figura 4. Su forma indica
que la adsorcion se facilita a medida que aumenta la concentracion de soluto en la
fase liquida. Se debe de cumplir que la derivada segunda de la funcién f(C,),
definida en la Ec. (4.2), es mayor de cero.

Isoterma de equilibrio con punto de inflexion. El adsorbente presenta dos zonas
de adsorcion bien diferenciadas. La curva es convexa hasta que se alcanza una
determinada concentracion de soluto en la fase liquida a partir de la cual la curva
se transforma en cdncava como se muestra en la Figura 4. El adsorbente
presenta un comportamiento similar al de la isoterma favorable hasta el punto de
inflexion y superado este el comportamiento es similar al de la isoterma
desfavorable.

Isoterma de equilibrio irreversible. La capacidad de adsorcién no varia con la
concentracién. Asi, en todo el intervalo de concentracion en la fase fluida, Ca, la
concentracién en la fase sélida es igual a la capacidad maxima de adsorcién del
sélido expresada por Qs (q = Qs).

IRREVERSIBLE

q , 4
P d
”
- -
= = CON PUNTO
DE INFT.EXION
DESFAVORABLE

Ca

Figura 4: Isotermas de adsorcion
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4.1.6.1 Modelos matematicos.

Existen un gran ndmero de modelos termodinamicos encaminados a representar el
equilibrio de adsorcién. Generalmente, estos modelos o ecuaciones desarrolladas
tedricamente tales como isoterma de Langmuir, Freundlich o la isoterma de BET, se
ajustan a alguno de los tipos de isotermas mostrados en la Figura 4.

Las ecuaciones mas utilizadas para ajustar las isotermas de adsorcion son las siguientes
(Treybal R.E., 1980; Coulson J.M. et al., 1988; McCabe W.L. et al., 1991; Perry R.H.,
1984):

e Isoterma de Langmuir. Definida en 1918 por Langmuir para adsorcién en
monocapa en superficies homogéneas, supone que las moléculas adsorbidas se
mantienen en lugares localizados, siendo la energia de adsorcién constante y sin
existir interaccion entre los adsorbatos vecinos.

KC,

A 4.3
*1+KC, *-3)

q =Q

donde g y Ca son las concentraciones de soluto en el equilibrio en el sélido y en la
disolucién respectivamente, Qs es la capacidad maxima de adsorcion del sélido y
K es una constante caracteristica del sistema y de las condiciones de equilibrio.

e /soterma de Freundlich. Es una ecuacion empirica que tiene en cuenta la
heterogeneidad de la superficie. Supone que la energia de adsorciéon varia de
forma exponencial con el recubrimiento y que existen fuerzas de interaccion entre
las moléculas de adsorbato.

q = kC} (4.4)

donde g y Ca son las concentraciones de soluto en el equilibrio en el sélido y en la
disolucién respectivamente y k y n son las constantes caracteristicas del sistemay
de las condiciones de equilibrio.

e |soterma de B.E.T. Desarrollada por Brunauer, Emmet y Teller para generalizar el
tratamiento de Langmuir y tener en cuenta la posibilidad de adsorcién en
multicapa. Se emplea principalmente en adsorcion gas-solido y es uno de los
métodos mas utilizados para el calculo de superficies especificas de adsorbente.
Esta ecuacién describe también la isoterma con punto de inflexién mostrada en la
Figura 4. Su expresion matematica es la siguiente:

x(1—a) (1—-a+ka)
y= (4.5)
(I1—ax) (1—ax+kax)

Esta ecuacion esta expresada en términos de concentraciones adimensionales,

y = Ja (4.6)
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= A 47

X C (4.7)
C,;

= AL 4.8

a c (4.8)

donde Ca y ga son la concentracion de soluto en la fase fluida y sélida en el
equilibrio, respectivamente, Cp es la concentracién del soluto inicial en la fase
fluida, gai es la concentracion de la fase soélida en equilibrio con Ca y Cs la
concentracion maxima de soluto en el fluido (solubilidad).

4.1.7 Cinéticas de adsorcion en banos

La velocidad en los procesos de adsorcion depende de la concentracion de soluto, (Cp);
del recubrimiento superficial; de las caracteristicas de la superficie (tamafio de particula,
distribucion de tamano de poros, porosidad, etc...); de la temperatura (Ec. de Arrhenius
k=A exp(-E/RT)), etc. En el caso de adsorbentes porosos, la velocidad efectiva de
adsorcion esta determinada por el mecanismo de transporte que actia en varias etapas
consecutivas (Perry R.H., 1984; Ruthven, D.M., 1984):

|. Transferencia de materia desde el seno de la fase fluida hasta la superficie
externa de las particulas de adsorbente (difusion de pelicula).

II. Transferencia de materia por el interior de las particulas de adsorbente (difusion
intraparticula: poro y superficie).

[ll. La etapa de adsorcion propiamente dicha.

Debido a la naturaleza porosa del adsorbente, el transporte hacia el interior de las
particulas (intraparticula) es tratado generalmente como un proceso de difusién en el
poro y en la superficie del mismo (Do D. D. et al., 1987; Do D. D. et al., 1991, Komiyama
H. etal., 1974 a-b; Liapis A. I. et al., 1977; Ma Z. et al., 1996, Robinson S. M. et al., 1994;
Ruthven D. M., 1984; Yoshida H. et al., 1985; Yoshida H.et al, 1984; Yoshida H. et al.,
1994; Yang S. A. et al., 1999):

e Difusion en el poro. Difusion a través del fluido que llena los poros de las
particulas.

e Difusion en la superficie. Migraciéon de las moléculas previamente adsorbidas, a lo
largo de las paredes del poro sin producirse una desorcion completa.

La diferencia esencial entre las etapas de difusién de poro y difusién superficial es que
estan separadas por la etapa de adsorcion propiamente dicha y por tanto ocurren en
fases diferentes.
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En el caso de adsorcion fisica, la velocidad de la etapa de adsorcion es muy rapida
comparada con las etapas de transferencia de materia siendo estas etapas las que
controlan el proceso. Las ecuaciones que se definen a continuacion son aplicables al
caso de la adsorcion de un soluto en particulas esféricas de adsorbente de tamafo
uniforme.

La contribucién de la etapa de transferencia de materia desde el seno de la fase fluida
hasta la superficie externa de las particulas de adsorbente depende del tipo de equipo
seleccionado y de las condiciones de proceso. En general, se define una ecuacion de
velocidad caracterizada por un coeficiente global de transferencia de materia, ki, que
depende de las caracteristicas del sistema:

N, zkf(CA_CZ) (4.9)

siendo N, la densidad de flujo de adsorbato A desde el seno de la disolucion a la
superficie del solido a través de la capa limite de fluido que rodea las particulas, Cx la
concentracion de adsorbato en el seno de la disolucién y Ca* la concentracion de
adsorbato en la disolucion en equilibrio con el sélido.

Las densidades de flujo de adsorbato debidas a la difusion de poro y a la difusién
superficial, Jap Y Jas, Se caracterizan por los coeficientes de difusion D, y Ds.
Considerando a las particulas como esferas porosas, las densidades de flujo difusivo en
el poro y en la superficie del poro en coordenadas esféricas quedan expresadas, para
disoluciones diluidas mediante la primera ley de Fick (Barre R.M., 1987; Do D.D. et al.,
1991):

dc

Tao =—eprTAp (4.10)
d

T =—l1-¢, D, c‘ler (4.11)

donde Cp, ¥ ga son las concentraciones del adsorbato A en la fase liquida que rellena los
poros y en la superficie de los poros, respectivamente, €, es la porosidad de la particula y
r es la coordenada radial.

Los valores de los coeficientes de difusién son diferentes a los observados en difusion
molecular libre, debido al menor volumen de los poros y a la tortuosidad de los mismos.
(Ruthven D.M., 1984, Camporro A., 1991).

El analisis de la etapa de difusion macroporosa en sistemas binarios o
multicomponentes no presenta problemas, debido a que las propiedades de transporte de
uno de los componentes no se ven afectadas directamente por los cambios de
concentracion de los otros componentes. En el caso del analisis de la etapa de adsorcion
es mas complejo, debido a posibles cambios en la movilidad, en el gradiente de potencial
quimico de cada componente, etc. (Ruthven D.M., 1984).

Para describir el proceso de adsorciéon de un sistema dado se supone que una o varias
de las etapas descritas anteriormente son etapas controlantes del proceso de
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transferencia de materia. Se pueden hacer multiples combinaciones de los mecanismos
basicos de transporte, de modo que a cada una le corresponde un modelo. El desarrollo
matematico de estos modelos considera balances de materia, relaciones de equilibrio,
ecuaciones cinéticas y condiciones limite. (Do D. D. et al., 1987; Do D. D. et al., 1991;
Komiyama H. et al., 1974 a-b; Liapis A. I. et al., 1977, Ma Z. et al., 1996; Robinson S. M.
et al., 1994; Ruthven D. M., 1984; Yoshida H. et al., 1984; Yoshida H. et al., 1985;
Yoshida H. et al., 1994,. Yang S. A. et al., 1999)

Los modelos matematicos mas utilizados aplicados a particulas esféricas de
adsorbentes parten de las siguientes suposiciones:

- La velocidad neta de adsorcion en la superficie externa de la particula, es mas
rapida que la difusion en el poro y en la superficie del poro,

- Se alcanza el equilibrio local de forma instantdnea de tal forma que las
concentraciones de adsorbato en el liquido que llena los poros y la adsorbida en
la superficie de los mismos estan en equilibrio y por tanto relacionadas por la
isoterma de equilibrio ga = f (Ca),

- La concentracion de adsorbato en el adsorbente es funcién de la coordenada
radial y del tiempo

4.1.7.1 Modelo homogéneo.

La fase sdlida se considera un medio homogéneo e isotropico. Las moléculas de
adsorbato se adsorben en la superficie externa de la particula y difunden hacia el interior
de la misma. No tiene en cuenta la estructura de la particula. El balance de materia al
soluto en estado no estacionario aplicado a la macroparticula esférica conduce a la ley de
Fick expresada en coordenadas esféricas mediante la siguiente ecuacion (Costa C. et al.,
1985 a):

94, :Li[rzDe anj (4.12)
ot r’or or

Si la difusividad es constante la Ec. (4.12) se transforma en la siguiente expresion:

2
Ha _py [97da 2 % (4.13)
ot o’ r or

donde D, es la difusividad efectiva del soluto A dentro de la particula, r es la posicién
radial en la particula, t el tiempo y ga la concentracion de soluto en la fase resina a tiempo
t.
Considerando las siguientes condiciones limites e inicial:

i) La particula esta inicialmente libre de adsorbato:

Ga=0 t=0 (4.14)
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ii) En el centro de la particula:
% _ (=0 t>0 (4.15)
or
iii) En la superficie de la particula se alcanza el equilibrio:
aa =f (Cp) r=a t>0 (4.16)

donde Ca es la concentracidn de soluto en el seno de la fase fluida en equilibrio con ga en
funcién del tiempo y ‘@’ es el radio de la particula de adsorbente. Esta condicién limite
supone despreciable la resistencia a la transferencia de materia en la pelicula liquida
externa.

La funcion f (Ca) debe ser conocida en cada caso con el estudio previo del equilibrio de
adsorcion.

Resolviendo conjuntamente las Ecs. (4.13)-(4.16) se puede obtener el valor del
coeficiente de difusion efectiva De.

4.1.7.2 Modelo heterogéneo.

Considera independientemente la fase fluida que llena los poros y la adsorbida en la
superficie de los mismos. Se subdivide en las siguientes categorias:

e Modelo de difusion en los poros. El balance de materia al soluto, considerando la
difusion en el poro como etapa controlante del transporte de materia, proporciona
la siguiente ecuacion en coordenadas esféricas (Costa C. et al, 1985 a;
Komiyama H. et al., 1974 a; Liapis A. I. et al., 1977; Yang S. A. et al., 1999):

aC,, aq 0°C, 2 dC,
e e p b, 2 Cu 417
R { ot 1 o (4.17)

donde D, es el coeficiente de difusién del soluto en el poro, €, la porosidad de la
particula de adsorbente, gqa es la concentracién de adsorbato adsorbida en el
solido y Cap la concentracion de adsorbato en el fluido que llena los poros.

Resolviendo conjuntamente la Ec. (4.17) con las condiciones limites e inicial
mostradas en las Ecs. (4.14)-(4.16) se obtiene el valor del coeficiente de difusién
en el poro, D,.

e Modelo de difusion superficial. En este caso la etapa controlante de la
transferencia de materia es la velocidad de difusién en la superficie de los poros.
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El balance de materia se representa mediante la siguiente ecuacion (Komiyama
H. etal, 1974 b; Liapis A. I. et al., 1977; Yang S. A. et al., 1999):

e %my (1_g )%a_p Ods , 2, (4.18)
o Lo ror

siendo D el coeficiente de difusién del soluto A en fase sélida. Esta ecuacion es
equivalente a la descrita en el caso de modelo homogéneo considerando que la
concentracion de adsorbato en fase liquida es despreciable respecto a la
concentracion de soluto adsorbido.

Resolviendo conjuntamente la Ec. (4.18) con las condiciones limites e inicial, Ecs.
(4.14)-(4.16), se obtiene el valor del coeficiente de difusion en la superficie, Ds.

Modelo de difusion en paralelo. Considera que tanto la difusion en el poro como
en la superficie son controlantes del proceso de difusion y ambos flujos
difusionales suceden en paralelo. El balance de materia en estado no estacionario
conduce a la siguiente ecuacioén (Costa C. et al., 1985 a; Do D. D. et al., 1987; Do
D. D. etal.,, 1991; Liapis A. I. et al., 1977; Ma Z. et al., 1996; Robinson S. M. et al.,
1994; Ruthven D. M., 1984; Yoshida H. et al., 1985; Yoshida H. et al., 1984;
Yoshida H. et al., 1994; Yang S. A. et al., 1999):

aC 0°C aC 9’
e —Ap+(1—ep)an =¢ Dp[ w2 Ap]+(1—ep)D{i+zanJ (4.19)
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Resolviendo conjuntamente la Ec. (4.19) con las condiciones limites e inicial, Ecs.
(4.14)-(4.16), se obtienen los valores de los coeficientes de difusion en el poro, D,
y de difusion en la superficie Ds.

Modelo de difusion en serie o de biporos. Considera la particula de adsorbente
macroporosa formada por esferas microporosas uniformes. Se considera un
coeficiente de difusion superficial en los microporos, D, ademas de los
coeficientes de difusion en el macroporo (D) y en la superficie (Ds) (Robinson S.
M. et al., 1994).

Modelo de difusion de particula dual. Se suponen dos zonas diferenciadas de
microporos en las particulas adsorbentes. La adsorcién en las dos regiones es
caracterizada por isotermas distintas. Se definen coeficientes de difusién
superficial en ambas zonas, Ds; y Ds, (Camporro A., 1991).




SEPARACION CON RESINAS 65

4.1.8 Adsorcion en lecho fijo

Es el dispositivo principal instalado a escala industrial. Un lecho fijo o poroso consiste en
una torre o columna rellena de material adsorbente. Es un dispositivo semicontinuo en el
qgue se lleva a cabo el proceso de adsorcion en régimen no estacionario. Un esquema del
mismo se muestra en la Figura 5.

dz L

Figura 5: Esquema de un proceso de adsorcion en lecho fijo.

La velocidad de adsorcion en un lecho fijo cuando una corriente de fluido lo atraviesa con
una determinada velocidad, es funcién de la caida de presion en el lecho y del tiempo de
residencia necesario para que se produzca la saturacion del lecho.

La adsorcién en lecho fijo responde a una curva tipica de adsorcion dinamica en la que
se representa la concentracion del adsorbato en fase fluida frente al tiempo como se
observa en la Figura 6-a.

Al principio, el adsorbato es extraido totalmente a lo largo de una longitud finita de
columna de adsorbente (inicialmente libre de soluto) llamada zona de adsorcion o de
transferencia de materia, donde la concentracién de adsorbato en fase fluida disminuye
notablemente obteniéndose un efluente practicamente libre de soluto. Posteriormente,
cuando se llega a una determinada concentracién en el adsorbente, la concentracion de
adsorbato en el efluente comienza a aumentar, alcanzandose el llamado punto de
ruptura. A partir de este instante la concentracion de soluto en el efluente aumenta con
rapidez hasta que alcanza una concentracién muy préxima a la de la alimentacion, esta
zona corresponde a la curva de inflexion. Por ultimo la concentracion de adsorbato se
iguala a la existente en la corriente de entrada (punto S) alcanzandose la saturacion del
lecho ya que se supone que el lecho esta en equilibrio con la disolucion de alimentacién
(Treybal R. E., 1980).
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Figura 6-a: Curva de adsorcién dinamica en lecho fijo.

Ademas, del estudio de la cantidad de soluto retenido en el sélido adsorbente
(concentracién en el adsorbente), hay que tener en cuenta la eficacia del lecho que se
expresa como la relacion AB/AC (Figura 6-a) y representa en cada punto de la curva la
relacién entre la cantidad retenida y la de la corriente de alimentacién. Hasta el punto de
ruptura, la eficacia es proxima al 100%, superado este punto la eficacia disminuye hasta
hacerse cero en el punto S, debido a que en S practicamente todo el lecho estad en
equilibrio con la corriente de alimentacion.

La eficacia del lecho se expresa mediante la capacidad en el punto de ruptura, que se
define mediante la relacion existente entre la cantidad de sustancia adsorbida hasta dicho
punto y la cantidad de adsorbente utilizado.

La forma de la curva varia segun el tipo de sistema adsorbente - adsorbato.
Generalmente, estas curvas tienen forma de S como se muestra en la Figura 6-a, pero
pueden tener una gran pendiente o ser relativamente planas y, en algunos casos,
considerablemente distorsionadas. Si el proceso de adsorcion fuese infinitamente rapido,
la zona de la curva de inflexiébn seria una linea vertical recta. La rapidez real y el
mecanismo del proceso de adsorcidn, la naturaleza del equilibrio de adsorcion, la
velocidad del fluido, la concentracién de soluto en la alimentacién y la longitud del lecho
adsorbedor, en particular si la concentracion de soluto en la alimentacién es elevada,
determinan la forma de la curva (Treybal R.E., 1980).

Habitualmente, en las adsorciones en lecho fijo se suele representar la relacion Ca/Cao
frente al tiempo, siendo Ca, y Ca la concentracién de soluto a la entrada y a la salida del
lecho, respectivamente. De estas representaciones se obtiene una curva en forma de S
denominada curva de ruptura del lecho que se muestra en la Figura 6-b.
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Figura 6-b: Curva de ruptura en lechos fijos.

Los factores a controlar en el funcionamiento de las instalaciones de adsorcién en lecho
fijo son:

La presion. En corrientes gaseosas, la capacidad de adsorcion aumenta con el
aumento de la presion total del sistema debido a que también supone un aumento
de la presion parcial del adsorbato.

Temperatura. A presién constante, el grado de adsorcion en un proceso de
adsorcién fisica disminuye cuando aumenta la temperatura. Este aumento de
temperatura se producira si el calor generado por la adsorcién no es eliminado,
repercutiendo negativamente sobre la eficacia del lecho.

Tamano de particula. Debido a que la adsorcidon mejora al aumentar la superficie
de contacto entre adsorbente y adsorbato, interesa trabajar con tamanos de
particulas pequenos ya que proporcionan altas superficies de contacto pero
evitando las elevadas caidas de presion a través del lecho que proporcionarian
tamanos excesivamente pequenos. Ademas, la forma esférica de las particulas
hace posible el llenado del lecho regular y uniforme.

Velocidad del fluido. Es una variable importante debido a su relacién directa con el
tiempo de contacto. Los valores de esta variable estan comprendidos entre dos
limites: el maximo que corresponde al limite de fluidizacién, en caso de flujo
ascendente, y el minimo impuesto por la transicién de flujo turbulento a laminar.




68 SEPARACION CON RESINAS

El disefio de un adsorbedor de lecho fijo se basa en el balance de materia a un elemento
diferencial de volumen que debe ser integrado con las condiciones limites e iniciales
establecidas en el proceso. Generalmente, se considera que:

- Lafase fluida que atraviesa el lecho lleva flujo de pistén

- La operacion es isotérmica

- Existe equilibrio instantaneo entre la fase fluida y la fase sélida, en cada punto
del lecho

- La caida de presion es despreciable.

La expresion del balance de materia y la ecuacién de equilibrio se reflejan en las
siguientes ecuaciones (Ruthven D.M., 1984):

aZCA BCA BCA 1 - 8]_ aq
- %9 4.20
0w Ve T a T e (4.20)
q="f(Ca) (4.21)

siendo D el coeficiente de dispersion axial (generalmente se considera cero debido a que
se asume flujo de pistén), z la posicién axial en el lecho, u la velocidad intersticial, t la
variable tiempo, Ca la concentracién de soluto en la fase fluida, g la concentracion de
soluto en la fase solida referida a volumen de soélido y ¢ la porosidad del lecho.

De la combinacién de las Ecs. (4.20) y (4.21) se obtiene la siguiente expresion:

A (4.22)
ot 14 l-¢, dq
g dC,

La Ec. (4.22) muestra la velocidad, u., con que se propaga la concentracion Ca a través
del lecho y refleja su dependencia con la pendiente puntual de la isoterma de equilibrio.
Asi para sistemas con isotermas de equilibrio lineales, y siempre que la velocidad
intersticial (u) permanezca constante, u. adquiere un valor constante (Ruthven D.M.,
1984).

Con las condiciones limite e iniciales, que dependen de las resistencias controlantes del
proceso de transferencia de materia, del equilibrio y de las condiciones de operacion, se
obtienen las distintas soluciones analiticas de la Ec. (4.20) (Ruthven D M., 1984; Costa C.
etal., 1985 b; Saunders M.S. et al., 1989; Yoshida H. et al., 1984).

Estas soluciones analiticas de disefio y prediccion de las curvas de ruptura, presentan
gran complejidad de célculo, ademas resulta necesario un estudio preliminar de equilibrio
y cinético para determinar las resistencias controlantes a la transferencia de materia, asi
como los pardmetros de equilibrio que correlacionan las concentraciones en fase acuosa
y en fase resina (Costa C. et al., 1985 b; Neretnieks I. et al., 1976; Saunders M.S. et al.,
1989; Yoshida H. et al., 1983). En la Tabla 1 se muestra la combinacion posible de
etapas para la obtencién de las distintas soluciones analiticas de disefio y prediccion de
las curvas de ruptura.
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Tabla 1. Combinacion de etapas para la obtencion de las soluciones analiticas de
disefio y prediccion de las curvas de ruptura
Sin dispersion axial S </ Pl |
0z ot €L ot
MODELO DE
FLUJO Con dispersion axial p UG 8 0, ToE
0z2 Jz ot e ot
ISOTERMAS DE | Hineal
EQUILIBRIO No Lineal
Pelicula liquida externa (kj)
ETAPAS g .
CONTROLANTEs | Difusion intraparticula (De)
DE LA Pelicula liquida externa y difusién intraparticula (k;, D)
TRANFERENCIA _ o o
DE MATERIA Pelicula liquida externa, difusion superficial y en el poro (k;, Dy,
Ds)

4.1.9 Desorcion y regeneracion del adsorbente

Una vez finalizada la operacion de adsorcion, el adsorbente se somete a desorcion que
consiste en la reextraccion de las moléculas de soluto adsorbidas y en la regeneracién
del solido con objeto de recuperar su capacidad de adsorcion.

La etapa de regeneracion requiere un cambio en las condiciones de operacion que
favorezca la desorcion de las sustancias retenidas. Los procedimientos mas habituales

son:

Regeneracion por aporte de calor. La adsorcion es un proceso exotérmico. Asi,
sometiendo al adsorbente a una temperatura suficientemente elevada, se
produce la desorcion de las moléculas adsorbidas, que pueden eliminarse
pasando una corriente de gas. Permite obtener el producto desorbido con una
concentracion elevada.

Regeneracion por variacion de presion. El método se basa en la disminucién de
la capacidad de adsorcion al pasar un gas a través del lecho que origina una
disminucién de la presién parcial del adsorbato y éste es arrastrado por la
corriente gaseosa. No es aplicable al caso de mezclas liquidas. Es adecuado si
las sustancias se adsorben débilmente.

Regeneracion por desplazamiento. La regeneracién se lleva a cabo mediante el
lavado del adsorbente con un fluido que contiene moléculas de un soluto que
compiten activamente con el adsorbato por los centros activos del adsorbente.
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Asi, al pasar el fluido a través del adsorbente se producira el desplazamiento del
adsorbato por el soluto del fluido.

e  Regeneracion quimica. La regeneracion se realiza haciendo pasar a través del
lecho una disoluciéon que contiene una sustancia regenerante que por reaccién
quimica elimina el soluto del adsorbente, como se explicd anteriormente en el
apartado 3.5.

e Arrastre con un fluido inerte, no adsorbible. Sirve para arrastrar el adsorbato.
Suele utilizarse en combinacién con ciclo térmico.

4.2 TECNOLOGIA RIE

4.2.1 Conceptos generales

La tecnologia hibrida de adsorcién-extraccion reactiva con Resinas Impregnadas de
Extractante (RIE) es una alternativa a los procesos convencionales de separacion. Por lo
general, los procesos de precipitacién resultan poco eficaces en cuanto al grado de
separacion, en la extraccion reactiva con disolventes se producen elevadas pérdidas del
disolvente en el refinado ademas de la formacion de emulsiones estables o terceras fases
(Rovira M. et al., 1999), los procesos con resinas de intercambio idnico suelen presentar
baja selectividad, y las resinas quelantes producen procesos de extraccion lentos, y son
caras debido a la dificultad de su fabricacion (Akita S. et al., 1990).

Como respuesta a estos inconvenientes se estd iniciando el desarrollo de una tecnologia
hibrida de extraccién con resinas impregnadas de extractante (RIE) que es capaz de
reunir, en un solo proceso, la elevada capacidad y selectividad que ofrecen las técnicas
de extraccién reactiva con disolventes, con las ventajas que ofrecen los procesos de
separacion con matrices sélidas, que permiten procesar grandes cantidades de muestras
diluidas, utilizando equipos sencillos y baratos, como son los tanques agitados y los
lechos porosos y fluidizados (Ruiz M.O et al., 2002; Ruiz M.O et al., 2006), lo cual es de
gran importancia debido a que el coste final del producto reside en la facilidad para su
separacioén, concentracién y purificacion.

Las principales ventajas que presenta esta tecnologia frente a otras técnicas de
separacion convencionales son:

- No existe mezcla violenta de fases, ni formacién de emulsiones, ni de terceras
fases (Juang R-S. y Chang H-L., 1995).

- Se evita la pérdida de extractante ya que se inhibe el proceso de solubilizacién del
mismo en la fase acuosa, aumentando la capacidad de extraccion al emplear el
extractante puro, sin disolver.

- Alto grado de eficacia en la separacion y la reutilizaciéon de todos los productos, y
por lo tanto, la obtencién de menos residuos y menos contaminantes que con los
procesos convencionales.
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- Los equipos industriales son tanques agitados, lechos porosos y fluidizados, (Bart
H-J. y Schéneberger A., 2000), que son equipos baratos y sencillos de disefar y
mantener.

La bibliografia especializada muestra que una caracteristica fundamental de las resinas
impregnadas es que el extractante esta fisicamente adsorbido en los poros 0 macroporos
de la resina, presentando el mismo comportamiento de extraccibn que si estuviese
disuelto en un disolvente organico. Por consiguiente, en la tecnologia RIE puede existir
un doble mecanismo de separacién, adsorcion debida al soporte polimérico y extraccion
reactiva debida al extractante impregnado en los poros:

e Adsorcion del soluto debida al soporte polimérico de la resina impregnada de
extractante, que cumple las leyes y principios fundamentales de la adsorcion
detallados en al capitulo 4.1 de esta memoria.

e  Extraccion reactiva del soluto debida al extractante impregnado en la RIE, que
cumple los principios basicos de la extraccion liquido-liquido recogidos en el
capitulo 3 de esta memoria.

Se puede concluir que las propiedades especificas de la RIE dependen del extractante y
de la matriz polimérica utilizada (Akita S. et al., 1990).

La extraccion con RIE se ha aplicado extensamente a la separacion de metales de
corrientes siderometalurgicas utilizando como extractantes derivados del acido fosférico y
aminas alifaticas de cadena larga (Akita S. et al., 1990; Akita S. et al., 1992; Juang R.S.
etal, 1992 a-b; Juang R S. et al., 1995 b-c; Juang R S. et al., 1996 b; Shiau C. Y. et al,
2005; Kabay N. et al., 2005; Liu J. S. et al.,, 2006). La aplicacion de esta técnica a la
recuperacion de acidos organicos es reciente (Akita S. et al., 1990; Jones |I. et al., 1993 a-
b; Juang R.S. et al., 1995 a; Juang R.S. et al., 1995 c; Juang R.S. et al., 1996 a; Ruiz
M.O. et al., 2001; Ruiz M.O. et al., 2006) al igual que se esta empezando a investigar
para aldehidos y separaciones selectivas de enantiomeros (Babi¢ K. et al., 2006; Babic K.
et al., 2007).

En este trabajo, se evaluara la extraccion de aminoacidos y derivados empleando resinas
poliméricas macroporosas sobre las que se inmoviliza el extractante reactivo. Se
utilizaron dos tipos de extractantes: el cloruro de tri-alquilmetilamonio (Tomac) que es una
sal de amonio cuaternaria de elevado peso molecular ampliamente utilizado en los
procesos de extraccion reactiva liquido-liquido como extractante de tipo anidnico, y el
acido dinonilnaftalensulfénico (DNNSA) extractante con grupo sulfénico de tipo cationico.

Conceptualmente hablando, la extraccion reactiva de aminoacidos y derivados es mas
compleja que la extraccibn de metales porque los amino4cidos son moléculas més
grandes, fragiles, con densidades de carga menos concentradas que en metales, con
grupos funcionales menos accesibles y con la posibilidad que tienen los aminoacidos de
existir en varias formas iénicas segun el pH (Nelly N. A. et al. 1998). Es por ello que hasta
ahora, apenas hay aplicacién préactica de esta tecnologia con RIE para la recuperacién de
aminod&cidos de corrientes residuales, ni se han realizados los estudios fundamentales de
equilibrio y cinéticas, ni la modelizacién de los mismos necesaria para llevar a cabo el
cambio de escala y su aplicacidén a nivel industrial.

Se puede concluir que la tecnologia de extraccion con RIE se presenta como un
novedoso proceso hibrido entre extraccion reactiva con disolventes y adsorcién. El grado
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de innovacién se centra en los beneficios cientifico — técnicos y econémicos que esta
tecnologia hibrida puede aportar a la industria.

1.

Puede solventar los problemas que plantean las técnicas convencionales para la
separacion de bioproductos, como son la extraccion por contacto directo o el uso
de resinas de intercambio i6nico comerciales. La extracciéon con disolventes
presenta la limitacién de la formacion de emulsiones o de terceras fases, la
inundacion de la torre bajo ciertas condiciones de operacién y la necesidad de un
proceso posterior de re-extraccion, generalmente caro y con elevado consumo de
reactivos. El uso de resinas de intercambio ibénico, ademas del elevado precio,
presenta la limitacion de necesitar un excesivo pre-tratamiento de la resina y de la
alimentacién y la escasa capacidad de la operacion.

Esta tecnologia hibrida de adsorcién-extraccion es capaz de reunir en un solo
proceso las ventajas de su simplicidad de operacion y su aplicacién a corrientes
altamente diluidas, con la elevada capacidad y selectividad que ofrecen las
técnicas de extraccion reactiva utilizando extractantes selectivos. Esta técnica de
separacion puede suponer un beneficio econémico, ya que puede aumentar, bajo
ciertas condiciones de operacion, la eficacia de la separacién, reduciendo los
costes de produccion, el coste de capital, el consumo energético y las pérdidas en
el sobrante.

Es una tecnologia limpia, que implica bajo consumo energético y de reactivos,
lograndose un alto grado de eficacia en la separacion y la reutilizacién de todos
los productos, obteniéndose residuos menos contaminantes que con los procesos
convencionales.

Su aplicaciéon se orienta a la separacion selectiva de aminoacidos o bioproductos
de corrientes de procesado, caldos de fermentacién, licores enzimaticos o de
corrientes residuales, donde se encuentran como subproductos en
concentraciones muy bajas. Al ser productos de alto valor afadido, los beneficios
econdmicos pueden cubrir inmediatamente los costes de instalacion y operacion.
Su aplicacion se dirige, fundamentalmente, al sector farmacéutico, alimentario
(antibiéticos, aminoéacidos, péptidos, edulcorantes, saborizantes, preparados
vitaminicos y digestivos, jabones terapéuticos, etc.), y de alimentacion animal
(piensos).

4.2.2 Resinas poliméricas modificadas

Las particulas porosas son muy utilizadas como sélidos adsorbentes porque tienen una
alta capacidad de adsorcion al tener mayor superficie de sélido que una particula no
porosa. A escala industrial, estos procesos con soélidos adsorbentes porosos, estan
teniendo un especial interés al ser eficaces para conseguir la separacién, purificacion y
recuperacion de aminoacidos (Moreira M. J. et al., 2005). Sin embargo, la existencia de
poros en las particulas da una serie de problemas en los procesos de separacion (Martin
C. etal., 2004):

Son procesos lentos porque el movimiento del fluido dentro de la particula es de
difusion.
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- Los poros de las particulas no son selectivos pudiéndose ensuciar con otras
sustancias no deseadas presentes en el fluido a separar, disminuyendo su
capacidad de adsorcion en sucesivas aplicaciones del adsorbente. Ademas, este
ensuciamiento puede provocar la desorcion y contaminacién del producto final.

- Es mas dificil la limpieza de poros que una limpieza superficial.

Durante las tres ultimas décadas, el numero posible de aplicaciones de las resinas
poliméricas se ha incrementado constantemente debido al desarrollo de nuevas resinas
modificadas que mejoran algunas de las propiedades de las resinas clasicas. Entre los
grupos mas destacados se encuentran:

A) Resinas de intercambio idnico: la superficie del soélido adsorbente tiene
ligandos consistentes en grupos funcionales de moléculas para conseguir
separaciones mas especificas del producto deseado. Pueden ser anfotéricas
(acido-base), catiénicas (acidas) o aniénicas (basicas) fuertes 6 débiles. Las
resinas de intercambio i6nico macroreticulares presentan varias ventajas con
respecto a las de tipo gel: se contaminan menos con compuestos organicos, son
menos fragiles fisicamente, y se pueden usar en disoluciones no polares porque
estas pueden penetrar en el interior de las resinas macroporosas. Por todo ello,
las resinas de intercambio i6nico macroreticulares son ampliamente utilizadas en
la industria para separacion de metales, vitaminas, aminoacidos, reacciones
cataliticas, etc. (Yoshida H. et al., 1985; Gomes C. P. et al., 2001; Moreira M. J. et
al., 2005; Favre-Réguillon A. et al., 2007). Ademas, la naturaleza altamente
hidrofébica de la matriz polimérica (poliestireno-divinilbenceno) de estas resinas
afecta a la selectividad, siendo mas selectivas con aminoacidos con cadenas
laterales mas hidr6fobas, aunque su capacidad maxima de separacion no se ve
modificada debido a que el proceso de separacién es por intercambio i6nico
resultando despreciable la adsorcion (Cheng S. et al., 2006).

Uno de los inconvenientes que presenta esta técnica es la dificultad de acceso de
los ligandos al interior de los poros, pudiendo no estar completamente saturada la
superficie de la resina, favoreciendo que se dé una adsorcion no selectiva, con el
consiguiente ensuciamiento de la misma.

Estudios recientes investigan la sintesis de nuevos tipos de resinas de intercambio
catiénico de naturaleza magnética para conseguir mayores selectividades, estas
resinas se catalogan principalmente en dos tipos:

- Resinas consistentes en pequenas particulas poliméricas con un material
magnético dispersado entre su estructura.

- Resinas formadas por un ndcleo esférico metélico (ej: acero inoxidable) al
que se le hace un recubrimiento con una fina capa de material polimérico
adsorbente (ej: estireno-divinilbenceno). En estos casos la superficie se
puede considerar heterogénea pudiéndose dar dos tipos de adsorcion.
Entre sus aplicaciones se encuentran la separacion de aminoacidos
(Martin C. et al., 2004).

B) Resinas modificadas quelatantes. En los ultimos anos se ha comenzado el
estudio de nuevas resinas consistentes en una matriz a la que se le une un
ligando quelatante, lo cudl hace que estas resinas sean mas selectivas que las
resinas de intercambio iénico (Abd El-Moniem N. M. et al., 2005). Son
ampliamente utilizadas para la separacion y concentracion de metales (Gloe K. et
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al., 2003). Las matrices donde se adsorbe el ligando pueden ser resinas
macroporosas tipo XAD (Filik H. et al., 2003; Guo Y. et al., 2004, Prabhakaran D.
et al., 2004) o bien con adsorbentes de naturaleza inorganica como silica, alimina
o celulosa (Gomez-Salazar S. et al., 2003; Gurnani V. et al., 2003; Hoshi H. et al.,
2004; Venkatesh G. et al., 2004).

C) Resinas Levextrel y microcapsulas. Las resinas Levexirel son resinas
poliméricas comerciales donde el extractante se agrega en el proceso de
polimerizacién, en la mezcla de monémeros. Suelen englobarse dentro de las
resinas de intercambio i6nico o quelantes. (Chen J. H et al., 2003). Los
extractantes mas utilizados son compuestos organofosforados (TBP, DEHPA,
DTMPPA, etc...), debido a que generalmente las aminas de elevado peso
molecular y las sales de amonio producen la inhibicion del proceso de
polimerizacién. (Cortina J.L. et al., 1994). Recientemente, se ha hecho estudios
con microcapsulas, la diferencia principal de las resinas Levextrel y las
microcdpsulas es que estas ultimas contienen mezclas de extractante y diluyente,
en este caso se pueden utilizar extractantes mas selectivos y que producen
mejores extracciones sin efectos de inhibicion. (Nishihama S. et al., 2004). Uno de
los procedimientos de encapsulacién mas recientes, por su sencillez y bajo coste,
consiste en la utilizacion de alginato como polimero granular, el cual encapsula
pequenas microgotas de extractante dispersas por su matriz (Outokesh M. et al.,
2006). Entre sus aplicaciones principales para ambos tipos de resinas estan la
recuperacion de metales.

D) Resinas impregnadas de extractante (RIE). Son resinas poliméricas
modificadas donde el extractante penetra por contacto fisico en los poros de la
resina. La impregnacion se suele realizar por contacto directo de la resina con un
disolvente formado por un extractante y un diluyente volatili que se elimina
posteriormente por evaporacién. Para evitar posibles pérdidas de extractante
impregnado en los poros de la resina se puede operar de dos formas:
estabilizacién de la RIE con un fino recubrimiento por ejemplo de polivinilalcohol,
(Trochimczuk A.W. et al., 2004; Trochimczuk A.W. et al., 2005) o bien operando a
concentraciones de extractante un 10% por debajo de la capacidad maxima de
adsorcion de la resina. (Ruiz M. O. et al., 2002). Las resinas que suelen
emplearse para este fin son las resinas macroporosas del tipo Amberlita XAD, que
estan formadas por una matriz polimérica aromatica o alifatica y sin grupos
funcionales iénicos, cuyas caracteristicas se han detallado en el apartado 4.1.5.
Ademas, el extractante utilizado para la impregnacién de las resinas, suele
presentar gran afinidad por estas matrices poliméricas y se comporta como en el
estado liquido (Shiau C. Y. et al, 2005; Babi¢ K. et al., 2006; Babic¢ K. et al., 2007).

4.2.3 Impregnacion de la resina

La obtencién de soportes poliméricos impregnados consiste en la oclusion del extractante
en el soporte solido por contacto directo del adsorbente con el disolvente, generalmente,
compuesto por el extractante y un diluyente altamente volatil. Se emplean adsorbentes de
elevada superficie especifica, hidrofébicos y altamente porosos, caracteristicas que
reunen las resinas Amberlita XAD. Este tipo de materiales son apropiados como soportes
de extractantes liquidos ya que presentan gran afinidad por el extractante, es decir,
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pueden retener cantidades elevadas del mismo y ademas con la particularidad de que el
extractante no esta quimicamente enlazado a la matriz polimérica, sino en estado liquido,
rellenando gradualmente los poros del sélido. Asi, como se ha detallado anteriormente,
se puede considerar que el extractante presenta el mismo comportamiento de extraccion
que cuando esta libre o disuelto en un disolvente organico (extraccion reactiva liquido-
liquido) (Cortina J.L. et al., 1994; Juang R.S. et al., 1995 c; Juang R.S. et al., 1996;
Warshawsky A., 1981; Ruiz M.O. et al., 2002).

En concreto, en nuestros laboratorios se ha estudiado el proceso de impregnacion de
Amberlita XAD-4 con Tomac. Cantidades conocidas de Amberlita XAD-4 se pusieron en
contacto con disoluciones Tomac + n-hexano y se estudié el efecto de variables de
proceso tales como presiéon y velocidad de agitacién para producir la impregnacion
(Santidrian E., 2001; Santidrian E.et al., 2002).

Al objeto de visualizar las posibles diferencias entre la resina impregnada con Tomac y
sin impregnar se realizé un estudio microscopico con un microscopio optico marca ZEISS
Axioplan, modelo 308579, con lampara HB050 dotado de un ocular de 10 aumentos y
lentes de 2,5 y 5 aumentos.

No se apreciaron cambios significativos de tamano, presentando la resina con y sin
Tomac geometria esférica. En la Figura 7 se muestra la similitud de tamano entre la
resina impregnada con Tomac (b) y sin impregnar (a).

200um
—

Figura 7: Resina Amberlita XAD-4 (a) sin Tomac, (b) impregnada con Tomac.

Con el objetivo de disminuir el tiempo del proceso de impregnacion, facilitando la etapa
de volatilizacion del diluyente, y producir un contacto mas intimo y homogéneo entre la
resina y el disolvente, el contacto entre fases se realiz6 en un rotavapor (Heidolph,
modelo WB2000) provisto de agitador rotatorio, bafo termostatico de agua y sistema de
vacio. Se realizaron experimentos con distinta velocidad de agitacién y presion. Los
resultados mostraron que la concentracion de Tomac en la resina y el tiempo de
impregnacién no se vieron afectados por la presion.

Ademas, no es adecuado el uso de agitacion continua en el proceso de impregnacion, ya
qgue se produce la rotura de las particulas de resina al colisionar unas con otras y con las
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paredes del recipiente que las contiene, incluso a velocidades de agitacién reducidas de
30 rpm, como puede observarse en la Figura 8 que muestra la resina XAD-4 impregnada
con Tomac a vacio (presién=37 kPa) con una velocidad de agitacion reducida de 30 rpm
y a temperatura constante de 25°C. Este resultado puede deberse a que el extractante
rellena los poros del material adsorbente produciendo tensiones que aumentan su
fragilidad y consecuentemente producen la rotura de las particulas. (Cortina J.L. et al.,
1994; Rovira M. et al., 1998; Strikovsky A.G. et al., 1998).

Figura 8: Resina Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac a vacio (Presion = 37 kPa) con una
velocidad de agitacién de 30 rpm y a 25°C.

Con estos resultados, la impregnacién de las resinas Amberlita XAD se realizé poniendo
en contacto cantidades conocidas de resina, lavada y seca, con diferentes disoluciones
de impregnacién compuestas por Tomac disuelto en n-hexano a distinta concentracion,
hasta que toda la fase organica es completamente adsorbida por la resina. Este paso fue
realizado en un horno a 60 °C durante 48 horas hasta completa evaporacion del diluyente
y con agitacion manual cada 4 horas durante el dia. (Akita S. et al., 1992; Juang R. S. et
al., 1995 a; Juang R. S. et al., 1995 c). Para evitar pérdidas de extractante durante el
proceso de extraccion, se debe operar un 10% por debajo de la concentracibn maxima de
extractante que admite la resina; en el caso de la resina Amberlita XAD-4 impregnada
con Tomac fue de 1110 mol/ m® de resina sin impregnar (RSI), por encima de esa
concentracion la resina tiene un aspecto humedo y pegajoso. (Ruiz M. O. et al., 2002;
Ruiz M. O. et al., 2004).
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5.1 PARTE EXPERIMENTAL

El desarrollo del proyecto de tesis tiene como punto de partida los resultados alcanzados
en nuestro laboratorio con la tecnologia de extraccién reactiva liquido-liquido (Ruiz M. O.
et al., 2002) y con la tecnologia de extraccién con Resinas Impregnadas de Extractante,
RIE, (Ruiz M. O. et al., 2001) aplicados a la separacién y concentracion del aminoéacido a-
fenilglicina.

Debido al caracter anfotérico de los aminodacidos, es posible aplicar técnicas de
extraccion reactiva que conllevan reacciones de intercambio i6nico y que requieren
trabajar bajo condiciones rigurosas de control de pH. En el caso del aminoacido a-
fenilglicina, se calcularon experimentalmente los valores de las constantes de acidez a la
temperatura de 30 °C y se seleccion6 como agente de extraccion TOMAC. Se han
estudiado las reacciones de competencia que intervienen en el equilibrio de extraccion y
se ha formulado un modelo matematico de equilibrio, que permite estimar el grado de
extraccién alcanzado bajo ciertas condiciones de operacién. Se trata de un modelo
mecanicista de utilidad en la optimizacion y control del proceso. Algunos de los resultados
obtenidos fueron (Ruiz M.O., 2002; Burgos L. et al., 2001; Santridian E. et al., 2002):

« Los estudios de impregnacion de la resina indicaron que la concentracion de
Tomac en la fase resina crece al aumentar la concentracién de Tomac en la
disolucién de impregnacion (Tomac+n-hexano) hasta alcanzar un valor constante
de saturacion de 3,84 mol Tomac/kg resina sin impregnar para las resinas
Amberlita XAD-16 y XAD-1180 y un valor de 2,10 mol Tomac/kg resina sin
impregnar para la resina Amberlita XAD-4. Por encima de esta concentracion, la
resina no admite mas extractante, presentando un aspecto humedo y pegajoso
después del proceso de impregnacion. Este resultado indica que la carga maxima
de Tomac inmovilizada en cada particula de resina esta directamente relacionada
con el volumen del poro, resultando menor al disminuir este parametro (Ruiz M.O.
et al., 2007).

« Los estudios de los equilibrios de extraccién de o-fenilglicina con las resinas
impregnadas XAD-4, XAD-16 y XAD-1180 a pH=11 y la misma concentracién de
Tomac, demostraron que la resina XAD-4 impregnada con Tomac proporciona
mejores resultados de extraccion.

« Los estudios microscopicos confirmaron que no hay cambios significativos de
tamano (diametro medio) entre la resina XAD-4 impregnada con Tomac y sin
impregnar.

« Se demostré experimentalmente que la carga de Tomac en la RIE debe ser un
10% inferior a la concentraciébn maxima admitida por la resina para no apreciar
efectos de desimpregnacion del extractante.
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« La adsorcién fisica de aniones de a-fenilglicina e hidroxilo por la resina XAD-4 sin
impregnar fue despreciable. Este hecho prueba que la extraccion de los iones
cuando se utiliza RIE se debe exclusivamente al Tomac impregnado en dicha
resina.

« A pH>11 la extraccidon de a-fenilglicina y la coextraccién de iones hidroxilo se
produce simultdneamente mediante un mecanismo de intercambio iénico con el
extractante TOMAC.

« En el estudio de extracciéon de a-fenilglicina, la concentracion de aminoacido en
fase organica o en la resina aumento6 al aumentar su concentracion en fase acuosa
y fue siempre mayor a pH=11. La coextraccién de iones hidroxilo en fase organica
es mayor a pH=12 que a pH=11.

Partiendo de estos resultados, en este trabajo de investigacion para los aminoacidos en
estudio se eligi6 como soporte polimérico Amberlita XAD-4 y como agente extractante
TOMAC con una concentracion un 25% inferior a la concentracion maxima admitida por
la resina (790 + 10 mol Tomac / m® resina sin impregnar). La temperatura de operacién
seleccionada en este trabajo fue de 30° C, ya que a esa temperatura, para las
condiciones anteriormente sefaladas, se conoce el modelo matematico de equilibrio.
Ademas, se demuestra la necesidad de realizar un estudio fundamental del efecto del pH
en la separacion y concentracion de los amino&cidos debido a su caracter anfotérico y
para conseguir que se produzca selectivamente la reaccién de intercambio iénico con el
extractante Tomac inmovilizado en la resina.

5.1.1 Productos utilizados

En todos los ensayos se utilizd agua ultrapura Milli-Q, los productos fueron de grado
reactivo y se emplearon sin purificaciébn previa. Las caracteristicas de los productos
utilizados, asi como su procedencia, se detallan a continuacion:

e DL - a-Fenilglicina o acido o-amino-fenilacético es un aminoacido,
suministrado por Sigma y Fluka con una pureza superior al 99,8%. A temperatura
ambiente es un sdlido blanco, altamente inmiscible en agua y soluble en alcalis.
Sus propiedades fisicas y quimicas se detallan en el apartado 2.1.6.

e DL - Acido Aspartico o acido aminosuccinico es un aminoécido, suministrado
por Fluka con una pureza superior al 99%. A temperatura ambiente es un soélido
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blanco, soluble en agua, acidos y dlcalis e insoluble en alcoholes. Sus
propiedades fisicas y quimicas se detallan en el apartado 2.1.7.

e L - Prolina o acido 2-pirrolidincarboxilico es un aminoacido de formula
molecular CsHgNO, con una masa molecular de 115,13 g/mol, fue suministrado
por Fluka con una pureza mayor del 99%. A temperatura ambiente es un sélido
blanco, que presenta una gran solubilidad en agua, y es insoluble en eter, butanol
e isopropanol. Se empleé como patron interno en el método de analisis de
mezclas de acido aspértico y a-fenilglicina.

e Amberlita XAD-4 es una resina polimérica macroporosa hidrofébica, de
estructura altamente aromédtica, formada por un copolimero de estireno -
divinilbenceno, suministrada por Merck y Fluka. Es un sélido, con forma de grano
tipo bolas, de color amarillo palido, con una superficie especifica de 750 — 780
m?/g, una porosidad de 0,51, un volumen medio de poro de 0,98 ml/g, un diametro
medio de poro de 5 nm, una densidad de particula de 0,529 g/cm® (seca) y una
densidad de la fase solida de 1,08 g/cm® (densidad aparente). El diametro de
particula seca es de 0,778 mm. Presenta estabilidad térmica de 1 a 120 °C y una
estabilidad al pH comprendida entre 1 y 14. Antes de su utilizacién, para eliminar
las impurezas de fabricacién, se lavd sucesivamente con metanol, acetona y n-
hexano y se secé a vacio a 50 °C. (Komiyama H. et al., 1974; Juang R.S. et al.,
1995 a; Juang R.S. et al., 1995 b; Mijangos F. et al., 1998).

e Tomac o cloruro de trialquilmetilamonio es una sal de amonio cuaternaria,
mezcla de cloruros de ftrioctii y tridecilmetilamonio, con cloruro de
trioctilmetilamonio dominante, con un peso molecular de 404 g/mol, suministrada
por Fluka con una pureza mayor del 90%. Es un liquido de color amarillo palido,
con una densidad de 880 kg/m® a 20 °C y con una viscosidad a 40 °C de 14,5 10™
Pa s (Chan C. C. et al., 1993; Escalante H. et al., 1998; Galan B. et al., 1994;
Molinari R. et al., 1992; Yang S. T. et al., 1991).

e n-Hexano, empleado para la eliminacion de impurezas de la resina o como
diluyente en la etapa de impregnacion de la resina. De férmula molecular CHs-
(CHy)4-CHgs, con una masa molecular de 86,18 g/mol, fue suministrado por Merck
con una pureza >99%. Es un liquido incoloro, presenta una densidad de 659,33
kg/m® a 20 °C, un punto de ebullicién de 69 °C, una viscosidad 0,3126 cp a 20 °C
y un indice de refraccion de 1,37486 a 20 °C. Posee una solubilidad en agua de
0,00123 a 25 °C y una solubilidad de agua en n-hexano de 0,0111 a 20 °C
(Riddick J. A., 1986; Weast R. C., 1994-1995).

e Acetona, utilizada en el lavado de la resina y suministrada por la casa comercial
Fluka. De férmula molecular CH3-CO-CHs;, con una masa molecular de 58,08
g/mol. Presenta una densidad de 0,79 kg/dm® a temperatura ambiente, un punto
de ebullicion de 56,5 °C, un punto de fusién de —94 °C y un indice de refraccién de
1,3591 a 20 °C.

e Metanol, empleado en el lavado de resina. De formula molecular CH;-OH con una
masa molecular de 32,04 g/mol, fue suministrado por Lab-Scan con una pureza
del 99,9 %. Presenta una densidad de 791 kg/m® a 20 °C, un punto de fusién de -
97,8 °C y un punto de ebulliciéon de 64,5 °C.

e Hidroxido de sodio, sosa caustica, de féormula molecular NaOH y con peso
molecular 40,01 g/mol. Esta formada por un 2,52 % de hidrégeno, un 57,48 % de
sodio y un 40 % de oxigeno. Es un sélido de color blanco, que presenta una
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densidad a 25 °C de 2130 kg/m® y un punto de fusién de 328 °C. El hidréxido de
sodio utilizado fue suministrado por Panreac (PACS-ISO) con una pureza del 97
%.

e Acido clorhidrico, es un liquido incoloro de férmula HCI, suministrado por
Panreac con una riqueza del 37 % (RFE, BP, Ph. Eur.)PRS-CODEX. Presenta
una densidad a 15 °C mayor de 1190 kg/m®.

e Acido fosforico. Acido ortofosférico, de férmula molecular Hs;PO, fue
suministrado por Aldrich con una pureza del 85 % (A.C.S. Reagent). Es un sélido
cristalino delicuescente, pero generalmente se le encuentra en disoluciones
concentradas (hasta un 90 %) con aspecto liquido. Tiene un peso molecular de 98
g/mol. Esta formado por un 3,09 % de hidrégeno, un 65,31 % de oxigeno y un
31,61 % de fésforo. Presenta una densidad a 25 °C de 1685 kg/m®.

5.1.2 Dispositivos experimentales

5.1.2.1 Ensayos de equilibrio

Los datos de equilibrio se determinaron poniendo en contacto la fase acuosa y la fase
resina en erlenmeyers de 100 cm® de capacidad. Las fases se agitaron durante 24 horas
en un agitador orbital (New Brunswick Scientific. modelo G25) con agitacién suave de 150
rpm, para evitar la rotura de las particulas de resina por fuerzas mecanicas y a una
temperatura de 30°C. El agitador orbital dispone de un sistema de termostatizacién con
aire, que permite mantener constante la temperatura durante el proceso de extraccién
con una precision de £ 0,1 °C.

Una vez alcanzado el equilibrio, las fases se separan por filtracién. Las muestras liquidas
se tomaron utilizando jeringuillas con filtros de celulosa regenerada con 0,45 pym de
diametro de poro.

Figura 9: Agitador orbital New Brunswick Scientific. Modelo G25
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5.1.2.2 Ensayos cinéticos en tanques agitados

Los experimentos cinéticos se realizaron en tanques agitados de 0,5 litros de capacidad
en cuyo interior se pusieron en contacto la fase acuosa y resina, y cuyo esquema se
representa en la Figura 10.

Para mantener la temperatura constante durante el proceso cinético, el tanque va
provisto de un encamisado exterior por el que circula agua procedente de un termostato.
El tanque esta cerrado al exterior con una tapa de base esmerilada. La tapa esta provista

de varios orificios por los que se introdujeron un termémetro, un agitador de hélice y una
sonda de pH, con el objeto de controlar las variables del proceso.

Jaks
[

7

Figura 10: Esquema del tanque utilizado en los estudios cinéticos.

La agitacion de las fases se realiz6 con un agitador de hélice unido a un motor (modelo
ALC quit-S Conelec HD-250) a 220 rpm. A esta velocidad se evita la rotura de las bolas
de resina y la desimpregnacién de la RIE.

La temperatura del proceso fue constante de 30°C y se controlé mediante un termémetro
introducido en el tanque, con una precision de + 0,1 °C.

El pH de la disolucion acuosa a lo largo del ensayo se determiné con un pH-metro Crisol
GLP 21 dotado de sonda de temperatura, con una precision de +0,01.

5.1.2.3 Ensayos en columnas de lecho fijo con RIE

En las Figuras 11 y 12 se muestra el esquema del dispositivo experimental utilizado en
los ensayos de extraccion-reextraccion de aminoacidos con una columna de lecho fijo y
con dos columnas de lecho fijo dispuestas en serie, respectivamente.
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Agitador magnético

0

Figura 11: Esquema del dispositivo experimental utilizado en los estudios de extraccion-
reextraccion de aminoacidos en lecho fijo con una sola columna.
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Tipo I

Bomba
programable
de jeringa

Toma de muestra

1* Columna

Tipo II

Bomba programable
de jeringa

Caudalimetro

Bomba
peristéltica

Figura 12: Esquema del dispositivo experimental utilizado en los estudios de extraccion-
reextraccion de aminodcidos en lecho fijo con dos columnas.
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Se utilizaron columnas consistentes en un tubo de vidrio de 9,9 y de 8,4 mm de diametro
interno, 195 mm de altura y con una capacidad de 15 y 9,9 cm®, respectivamente. Estas
columnas estan provistas de un encamisado exterior por el que circula agua procedente
de un termostato, para mantener la temperatura constante durante el proceso. Las
columnas poseen una llave de teflon en su base inferior, tienen una placa porosa soldada
en la parte inferior del tubo interno y estan cerradas superiormente con un tapén de vidrio
hueco. El tapdn también posee una placa porosa soldada en su base, con el objeto de
evitar pérdidas de sélido por la parte superior de la columna, y ademas, con el mismo fin,
se utilizé lana de vidrio que recubre esa zona de la columna.

El caudalimetro es de é&rea variable, Cole Parmer 150 mm, modelo 3219-21. El
caudalimetro se calibr6 con agua, en las mismas condiciones de operacién que las
experimentales, determinando el caudal en cada posicion del caudalimetro, con la
medida del tiempo de llenado de una probeta graduada. Ademaés, en todas los
experimentos en columna se comprobd regularmente, de esta manera, el caudal de
circulacién de la fase acuosa, con el fin de obtener una mayor exactitud de los datos.

El tanque de alimentacién es de 0,5 litros de capacidad y contiene la fase acuosa de
aminoacido. Va provisto de un encamisado exterior por el que circula agua procedente de
un termostato que permite mantener su temperatura constante a 30 °C.

La fase acuosa es impulsada a través de la columna en sentido ascendente con una
bomba peristéltica Masterflex (Cole Parmer) modelo 7521-10, de intervalo 1-100 rpm, de
220 V y 50 Hz, con un selector de velocidad y posibilidad de cambio de sentido de flujo,
adecuada para flujos entre 0,06 y 580 cm®/min seguin cabezal y diametro de la tuberia.

El cabezal peristaltico es del tipo Easy-Load para tubo de alta precision (Cole Parmer)
modelo 77201-62, de oclusidn variable, con rotor de acero inoxidable, apto para tubos de
diferentes diametros (tubos de talla 15, 24, 35 y 36) que proporciona un intervalo muy
amplio de caudales.

La tuberia empleada en el proceso es del tipo tubo Masterflex silicona (flexible) de talla
36 y 9,7 mm de diametro interno, que resulta ser de resistencia adecuada a las
caracteristicas de las disoluciones que circulan por ellas.

En la Figura 12 que muestra el esquema del dispositivo experimental utilizado en los
ensayos de extraccion-reextraccion de aminoacidos con dos columnas de lecho fijo. Se
observa que a la salida de la primera columna (punto A de la Figura 12) y para regular el
pH a la entrada de segunda columna se conecta una bomba programable de jeringa NE-
1000 (Multi-Phaser Programable Syringe Pumps) con capacidad para proporcionar flujos
que van de 0,76 ul/hr (con jeringas de 1 cm®) hasta 2120 ml/hr (con jeringas de 6 cm®).
Se realizaron dos tipos de ensayos:

e [Ensayos Tipo I. Se dispone de una toma de muestras, lo cual produce un
pequeno desfase a la entrada de la segunda columna, y por tanto se necesita una
segunda bomba peristaltica y un caudalimetro adicionales para impulsar la fase
acuosa, (del mismo modelo y marca que los anteriores).

e Ensayos Tipo Il. El flujo de la fase acuosa a la salida de la primera columna es
impulsada directamente a la segunda columna, en este caso en el punto A de la
Figura 12 tan sélo se dispone de la bomba programable de jeringa que modifica y
regula el pH a la entrada de la segunda columna.
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5.1.3 Procedimiento experimental

5.1.3.1 Determinacion de la concentracion de a-fenilglicina

La concentracion de a-fenilglicina en fase acuosa, se determiné utilizando cromatografia
liquida de alta resolucion, con un HPLC Beckman, modelo System Gold, con detector UV-
VIS. Se empleé una columna C-18 de fase reversa, Ultraesphere ODS marca Beckman,
con particulas esféricas de silice de 5 um y tamafio de poro de 80 A, con un diametro
interno de 4,6 mm y longitud de 250 mm. Se seleccioné el detector de UV a la longitud de
onda de 254 nm y una fase movil consistente en una disolucién 0,1 % en volumen de
acido fosférico en agua Milli-Q con un flujo de 1 ml/min.

La limpieza de la columna se realizé periddicamente con disoluciones de acetonitrilo:agua
en proporcion 65:35.

La concentracion de aminoacido en fase resina se determind por balance de materia.
Todas las muestras se analizaron por triplicado, bajo condiciones idénticas. La precision
en la estimacion de la composicién en mol/m? fue de + 0,001.

5.1.3.2 Determinacion de la concentracion de acido aspartico

La concentracion de acido aspartico en fase acuosa, se determiné utilizando
cromatografia liquida de alta resolucién con el HPLC descrito en el apartado 5.1.3.1. Se
empleé una columna C-18 de fase reversa, Inertsil ODS-3V marca GL Sciences Inc, con
particulas esféricas de silice de 5 um y tamafio de poro de 101 A, con un diametro interno
de 4,6 mm y longitud de 250 mm. Se selecciond el detector de UV a la longitud de onda
de 225 nm y una fase movil consistente en una disolucion 0,1 % en volumen de &cido
fosforico en agua Milli-Q con un flujo de 1 ml/min.

La limpieza de la columna, la concentracién de aminoacido en fase resina, los analisis de
las muestras y la precision se realizé o se determind segun el procedimiento detallado
anteriormente en el apartado 5.1.3.1.

5.1.3.3 Determinacion de la concentracion de a-fenilglicina y acido aspartico en
sus mezclas binarias

La concentracién de o-fenilglicina y acido aspartico de sus mezclas binarias en fase
acuosa, se determind utilizando cromatografia liquida de alta resolucién con el HPLC
descrito en el apartado 5.1.3.1. Se emple6 la misma columna y las mismas condiciones
de andlisis descritas anteriormente en el apartado 5.1.3.2. Para aumentar la precision del
método se utiliz6 como patrén interno una disolucién de 347,43 mol/m® de L-prolina en
proporcion muestra:prolina, 4:1.

La limpieza de la columna, la concentracién de aminoacido en fase resina, los analisis de
las muestras y la precision se realizé o se determind segun el procedimiento detallado
anteriormente en el apartado 5.1.3.1.
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5.1.3.4 Determinacion del pH

La medida del pH de las fases acuosas iniciales se realiz6 utilizando un pH-metro Crison
GLP 21 de sobremesa con sonda de temperatura.

Se utilizaron, segun su aplicacién, tres tipos de electrodo de pH: el electrodo 52-02 se
utiliza para medios acuosos en general, con medidas de pH entre 0 y 12, el electrodo 52-
03 se utiliza para medios acuosos en general, con amplio margen de pH entre Oy 14, y el
electrodo 52-08 para medir micromuestras a partir de 100 ul para medidas de pH entre 0
y 14. Los tres electrodos tienen temperaturas de operacién entre 0 y 80°C. El sistema de
referencia empleado por el electrodo es alambre de Ag/AgCl y el electrolito: Crisolyt-A
(KCI 3M+AgCl). Algunas especificaciones técnicas del pH-metro son:

e Error de medida: <0,02 pH; <1mV; <0,3°C (+1 digito)

e Reproducibilidad: £ 0,01 pH; £ 1mV; £0,1°C

e Compensacion automatica de temperatura con sonda de temperatura

e Condiciones ambientales: T2 de 5 a 40°C, humedad relativa maxima: 95% no
condensada.

5.1.3.5 Lavado e impregnacion de la resina

Antes de proceder al proceso de impregnacion, se realiza una primera etapa de
acondicionamiento de la resina para eliminar sus impurezas de fabricacién y restos de
mondmeros de estireno no polimerizados, consistente en un lavado sucesivo con
metanol, agua Milli-Q, acetona y n-hexano. El secado de la resina se realiza a vacio a
una temperatura de 55°C en un rotavapor Heidolph modelo WB2000 (Juang R. S. et al.,
1995; Mijangos F. et al., 1998).

Posteriormente, cantidades conocidas de Amberlita XAD-4 lavada y seca se pone en
contacto con diferentes disoluciones de Tomac, disuelto en n-hexano, hasta que toda la
fase organica fue completamente adsorbida por la resina. Este paso se realiz6 en un
horno a 60°C durante aproximadamente 48 horas y con agitacion manual periodica, hasta
conseguir la completa evaporacion del diluyente (método de impregnacién descrito en el
apartado 4.2.3).

Un estudio microscopico previo ha mostrado que la RSl y la RIE tienen el mismo radio
medio de 0,389 mm, como se ha comentado en el apartado 4.2.3.

5.1.3.6 Datos de equilibrio

Los datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina se obtuvieron
poniendo en contacto 0,5 g de Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac (RIE) o sin
impregnar (RSI) con 0,05 dm® de fase acuosa a distintos pHs, con concentracién variable
en ambos aminoacidos. La concentracion de Tomac en la resina fue de 791,56 + 6,99
mol/m*® de RSI (resina sin impregnar) en todos los experimentos realizados con RIE. El
pH de las fases acuosas se modificd por adicién de disoluciones de NaOH é HCI.
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La proporcién masa de resina / volumen de disolucién, expresada en kg/m®, es de 10/1.

Los datos experimentales de los equilibrios de extraccion individual de a-fenilglicina y
acido aspértico se determinaron bajo las condiciones iniciales reflejadas en las Tablas 2 y
3, respectivamente.

Tabla 2. Condiciones iniciales para la obtencién de las isotermas de equilibrio de extraccién de a-
fenilglicina con RIE a 30°C. Los experimentos IV y V fueron determinados en estudios
previos (Ruiz M. O. et al., 2002).

Experimento pH; WJ, (mol/m®RSI)
I-a 5,01+£0,10 0,00+0,00
I-b 9,16+0,04 0,00+0,00
I-c 11,13%0,05 0,00+0,00
I-d 12,0310,02 0,00+0,00
11 5,06+0,05 791,5616,99
111 9,12+0,02 791,5616,99
v 11,13%0,05 791,5616,99
\" 12,0310,02 791,5616,99

Tabla 3. Condiciones iniciales para la obtencién de las isotermas de equilibrio de extraccion de
acido aspartico con RIE a 30°C.

Experimento pH; lQ*?J, (mol/m®RSI)
I-a 5,04+0,04 0,00+0,00
I-b 9,05+0,04 0,00+0,00
I-c 11,01+0,02 0,00+0,00
I-d 12,06%0,05 0,00+0,00
11 5,07+0,05 791,5616,99
111 9,05+0,04 791,5616,99
v 11,02+0,04 791,5616,99
\" 12,0610,05 791,5616,99
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Los datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina de sus mezclas
binarias se obtuvieron también a distintas proporciones de cada aminoéacido
(Cagsp/Capgy=1/1, 1/2, 1/3, 2/1, 3/1). Las isotermas de equilibrio se obtuvieron bajo las
condiciones iniciales reflejadas en las Tabla 4.

Tabla 4. Condiciones iniciales para la obtencion de las isotermas de equilibrio de extraccion de

mezclas binarias de &cido aspartico y a-fenilglicina con RIE a 30°C. [Q'Cl | =
791,56+6,99 mol/m® RSI.

. CA(ﬂSp)i lA ;sp Ji [A i_p Ji
Experimento pH; Tpgly)i [A‘ ] [A‘ ]
pely J pely 4

I 5,03+0,06 1/1 1/1 0/1

172 172 072

1/3 1/3 0/3

2/1 2/1 0/1

3/1 3/1 0/1

II 11,06+0,04 1/1 0/1 1/1

172 0/2 172

1/3 0/3 1/3

2/1 0,1/1 1,9/1

3/1 0,2/1 2,8/1

I 12,02+0,06 /1 0/1 /1

172 0/2 172

1/3 0/3 1/3

2/1 0/1 2/1

3/1 0/1 3/1

La agitacién de las fases se realizd durante 24 horas con el agitador orbital mostrado en
la Figura 9 a una velocidad de 150 rpm y a una temperatura constante de 30,0 = 0,1 °C.
Una vez alcanzado el equilibrio las fases se separan por filtracion y se determina el pH y
la concentracion de cada aminoacido en el equilibrio.

La concentracion de o-fenilglicina y acido aspartico en fase acuosa se determiné con el

método descrito en los apartados 5.1.3.1-5.1.3.3; y en fase resina se calculé por balance
de materia.

5.1.3.7 Datos cinéticos en banos agitados

Los datos cinéticos de extraccion individual de &cido aspartico y de las mezclas binarias
de a-fenilglicina y &cido aspartico con resina Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac, se
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obtuvieron a 30 £ 0,1 °C, utilizando el dispositivo experimental mostrado en la Figura 10.
Se selecciondé como velocidad de agitacién constante 220 rpm, ya que esta velocidad
proporcionaba una dispersion homogénea de la RIE en la fase acuosa. Se comprobd
experimentalmente que la pérdida de Tomac de la RIE a esta velocidad de agitacion es
despreciable. Sin embargo, con velocidades superiores a 350 rpm se observo la rotura de
las particulas de RIE.

Los experimentos cinéticos comienzan al agregar 5 g de RIE en 0,5 dm® de disolucién
acuosa Y finaliza cuando el sistema alcanza el equilibrio. Se tomaron muestras de fase
acuosa a intervalos de tiempo adecuados durante todo el proceso cinético, analizandose
las concentraciones de aminoacido y el pH.

A continuacién, en las Tablas 5 y 6 se muestran las condiciones iniciales de los ensayos
cinéticos de extraccion de acido aspartico y de las mezclas binarias de acido aspartico y
o-fenilglicina. Los datos experimentales de las cinéticas de extraccion individual de o-
fenilglicina se determinaron en un trabajo previo bajo las mismas condiciones del
proceso. (Ruiz M. O. et. al., 2002).

La concentracion de aminoacido en la fase acuosa inicial y en cada muestra del proceso
cinético, se analiz6 por el procedimiento descrito en los apartados 5.1.3.2 y 5.1.3.3 para
los experimentos de la Tablas 5 y 6, respectivamente.

Tabla 5. Condiciones iniciales de los experimentos cinéticos de extraccién de acido aspartico con
RIE a 30° C. |Q+C1‘Ji = 782,93+19,04 mol/m® RSI.

Experimento pH; Cagaspyi(mol/m”)
I 5,06+0,07 7,37
11,11
14,64
21,86
II 8,96+0,02 15,29
I 11,04+0,06 7,45
11,46
18,94
29,33
v 12,02+0,07 9,58
11,19
14,64

24,69
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Tabla6. Condiciones iniciales de los experimentos cinéticos de extraccion de mezclas de acido
aspartico y a-fenilglicina con RIE a 30 °C. |Q+C1_Ji = 765,07+10,24 mol/m® RSI.

Experimento pH; Cacasp)i/ Capey)i Cagspi (mol/m®>) C Apelyyi (mol/ m)
I 11,04+0,05 /1 6,52 6,68
2/1 13,11 6,74
3/1 19,58 6,83
12 6,31 12,38
11 12,02+0,02 1/1 7,65 8,10

Los experimentos se realizaron sélo con RIE ya que previamente se comprob6 que bajo
idénticas condiciones de pH y temperatura, la adsorcién de &cido aspartico y de a-
fenilglicina con la resina Amberlita XAD-4 sin impregnar es despreciable.

5.1.3.8 Determinacion de las curvas de ruptura: seleccion de condiciones

Los datos cinéticos de extraccién de acido aspartico solo y mezclado con o-fenilglicina
para la determinacién de los perfiles de las curvas de ruptura se obtuvieron a 30 °C,
utilizando el dispositivo experimental mostrado en la Figura 11. La columna se rellen6 con
masas conocidas de RIE. Los perfiles de las curvas de ruptura de o-fenilglicina se
determinaron en un trabajo previo bajo las mismas condiciones del proceso. (Ruiz M. O.
et. al., 2002).

Todos los experimentos se realizaron con flujo ascendente, impulsando la alimentacion
desde la base de la columna, empaquetada con RIE, mediante una bomba peristaltica de
flujo constante. Se emplearon como alimentacion disoluciones de acido aspartico a pH=5,
11 y 12; y disoluciones de mezclas binarias de a-fenilglicina y acido aspartico a pH=12 y
con distintas proporciones de cada aminoacido (Cagsp/Capgy=1/1, 1/2, 1/3, 2/1, 3/1). El
pH de la alimentacion se modificé con la adicién de disoluciones de hidroxido de sodio
0,15 N. Las muestras de efluente se recogieron periédicamente a intervalos de tiempo
adecuados, analizandose la concentracién de aminoacido y el pH en cada muestra segun
el procedimiento experimental descrito en los apartados 5.1.3.2-5.1.3.4.

El experimento de extraccion en columna finaliza cuando se alcanza la saturacion del
lecho, es decir, cuando la concentracion de aminodacido en el efluente de salida coincide
con la de la alimentacién. La capacidad de saturacion del lecho de RIE se determin6 a
partir de la cantidad total de aminoéacido extraido una vez alcanzada la saturacién del
lecho.
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Las curvas de ruptura se obtuvieron bajo las condiciones iniciales y de operacion
mostradas en las Tablas 7 y 8.

Tabla 7. Condiciones iniciales y de operacién de los experimentos cinéticos de extraccion de
acido aspartico utilizando lechos fijos de RIE a 30 °C.
loer}

Experimento  Q (m%¥/s) pH; Cagspyi (mol/m’)

(mol/m®RSI)

I 0,022x10°  5,05+0,02 7,40 773,72+3,78

1 0,022x10°  10,99+0,02 7,55 773,72+3,78

I 0,017 x10°  11,2440,02 7,29 773,72+3,78

v 0,023x10°  12,05+0,02 7,57 773,7243,78

\Y% 0,025x10°  12,03+0,02 14,55 773,7243,78

VI 0,022x10°  12,08+0,02 15,00 618,0040,39

VII 0,063x10°  12,03+0,02 15,72 618,0040,39

Tabla 8. Condiciones iniciales y de operacién de los experimentos cinéticos de extraccion de
mezclas de &cido aspartico y ocfenllgllcma utilizando lechos fijos de RIE a 30 °C.
pH=12,01+0,07; Q= 0,018+0,001 x 10°® m¥s.

Experimento  Causpi/Capayi  Cagspi (MOV/M?)  Capgryyi (mol/m’) [TJ
(mol/m®RSI)
1 11 7,96 7,98 787,62+4,03
11 1/2 7,87 14,50 787,62+4,03
111 1/3 7,63 20,37 787,62+4,03
v 2/1 15,52 7,73 787,62+4,03
v 3/1 22,60 7,65 787,6214,03

VI 11 7,72 8,01 491,30
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La regeneracion del lecho de RIE consisti6 en ciclos sucesivos de reextraccién del
aminoacido contenido en la RIE y lavado del lecho (Ruiz M. O. et al., 2002; Santridian E.,
2003).

La reextraccién de acido aspartico del lecho de RIE se realiz6 a 30 + 0,01 °C, empleando
como agente de reextraccion disoluciones de HCI de concentracion 0,2 N. Los
experimentos de reextraccion se realizaron también con flujo ascendente.

Las muestras de efluente se recogieron a intervalos de tiempo adecuados, midiéndose la
concentracion de aminodcido y el pH en cada muestra. La concentracion de acido
aspartico en la fase acuosa inicial y en cada muestra de efluente se analizé mediante
HPLC empleando el método descrito en el apartado 5.1.3.2.

Después del proceso de reextraccion, para el lavado del lecho de RIE se emplearon
disoluciones de NaCl 0,02 N a pH=9 y pH=11, al objeto de eliminar las trazas de
aminodacido no reextraido en la etapa anterior. Finalmente, la columna de RIE se lavé con
una disolucién de HCI 0,2 N para neutralizar el medio y con H,O milli-Q para aclarar y
acondicionar el lecho.

Una vez finalizado el lavado del lecho de RIE, se vacié el liquido de la columna antes de
iniciar un 22 o 3% ciclo de extraccion.

En la Tabla 9 se presentan las condiciones iniciales de operacion de los experimentos de
extraccion-reextraccion de acido aspartico a 30°C.

Tabla 9. Condiciones iniciales y de operaciéon de los experimentos cinéticos de extraccion-

reextraccion de acido aspartico utilizando lechos fijos de RIE a 30 °C. |Q+Cl‘ i=771,75
mol/m® RSI; Q=0,023 x 10°+0,001 m%s.

EXTRACCION REEXTRACCION
Alimentacion Disolucién de reextraccion
Experimentos
pHi  Cagasp) (Mol/m®) Crar (N)
I-a 1% ciclo 12,03 14,55 0,20
I-b 22 ciclo 11,97 15,24 0,20
I- ¢ 3% ciclo 12,03 15,08
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5.1.3.9 Proceso integrado de extraccion-reextraccion utilizando dos lechos fijos de
RIE dispuestos en serie

Estos ensayos se realizaron a 30 °C, utilizando el dispositivo experimental mostrado en la
Figura 12 (apartado 5.1.2.3). Las dos columnas se rellenaron con masas conocidas de

RIE con una concentracion de Tomac |Q+C1‘Ji = 780,10 mol/m® RSI. La alimentacién es
impulsada con flujo ascendente con una bomba peristaltica de flujo constante.

Se utiliz6 como alimentacion una disolucién de a-fenilglicina y acido aspartico en
proporcion 1/1 (Cagspi= Capgy=8,14+0,17 moI/m3) y a pHi=5,17+£0,07. El pH del efluente
que abandona la primera columna se modific6 con la adicion de microflujos de
disoluciones de hidroxido de sodio 2N, empleando una bomba programable de jeringa. A
la entrada de la 22 columna, dicho efluente tiene un valor de pH=12. El caudal de
circulacion en el sistema durante los experimentos fue constante, Q= 0,021x10° + 0,002 x
10® m%s. Como se ha detallado en el apartado 5.1.2.3, se han realizado dos tipos de
experimentos:

e Ensayos Tipo I. Se colocd una toma de muestras a la salida de la primera
columna. Las muestras de efluente se recogieron a intervalos de tiempo
adecuados, analizdndose la concentracién de aminoécido segun el procedimiento
detallado en el apartado 5.1.3.3, y se determiné el perfil de la curva de ruptura en
el primer lecho. En este caso, existe un desfase entre la primera columna y la
segunda, y es necesario colocar una bomba peristaltica adicional que impulse el
efluente desde la toma de muestra en sentido ascendente a la base de la segunda
columna.

e Ensayos Tipo ll. El efluente que sale de la primera columna pasa directamente a
la segunda, modificAndose Unicamente su pH antes de entrar en la segunda
columna. El efluente de salida de la segunda columna se recoge en varias
fracciones analizandose la concentracion de cada aminoacido y su pH.

La reextraccién de los aminoacidos en cada una de las columnas de RIE se realiz6
utilizando como agente de reextraccion disoluciones de HCI de concentraciéon 1INy 0,1N y
con flujo ascendente. Se recogieron varias fracciones midiéndose la concentracion de
cada aminoacido y su pH durante el proceso. Para el lavado del lecho de RIE, se procede
de igual forma que en el apartado 5.1.3.8.

La concentracion de cada aminoacido en fase acuosa se analizé mediante HPLC segun
el procedimiento detallado en el apartado 5.1.3.3.
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5.2 RESULTADOS Y DISCUSION: EQUILIBRIOS DE EXTRACCION

5.2.1 Impregnacion de Amberlita XAD-4 con TOMAC

La impregnacién de la resina Amberlita XAD-4 con Tomac disuelto en n-hexano se realiz6
mediante el procedimiento que se detalla en el apartado 5.1.3.5.

La concentracion de Tomac en la resina después del proceso de impregnacion, |Q+C1‘J,

se determin6 experimentalmente por pesada de la resina antes y después de someterla
al proceso de impregnacion, calculandose en unidades de mol de Tomac / m® RSl con la
Ec. (5.1):

m]: (mRIE — Mgg )pRSI _ Q+Cl_pRSI (5.1)

M 1omac Mgt Mpggy

donde mgg s la masa de resina antes de someterla al proceso de impregnacién, mge €s

Fap—
la masa de resina impregnada, Q"Cl" s0n los moles de Tomac impregnados en la resina,
Mromac €S €l peso molecular del extractante y prs) €s la densidad de la resina sin
impregnar.

Al objeto de evaluar el rendimiento total del proceso de impregnacion, se determin6 con
la Ec. (5.2) la fraccién de Tomac de la disolucion de impregnacioén retenida en la resina:

Q*CI

Q*Cl,

(5.2)

% Tomac impregnado =100

donde Q*Cl; son los moles de Tomac en la disolucién de impregnacién.

Algunos autores justifican que el extractante no esta quimicamente enlazado a la matriz
polimérica, sino que Unicamente esta inmovilizado por interacciones fisicas rellenando
gradualmente el volumen del poro del polimero adsorbente, empezando por los mas
pequenos y finalizando por los mas grandes, dependiendo de la concentracion de
extractante de la disolucion de impregnacion (Cortina J.L. et al., 1994; Rovira M. et al.,
1998; Strikovsky A.G. et al., 1998).

Bajo estas consideraciones, el proceso de impregnacion o inmovilizacién del extractante
estara afectado ante todo por las dimensiones del poro de la resina (volumen y diametro
de poro), y dependera también de la superficie especifica de la particula y de la
concentracion de extractante en la disolucién de impregnacion.

La Figura 13 representa la concentracion de Tomac en la RIE, |Q+C1‘J, frente a la

concentracién de Tomac en la disolucion de impregnacion. En dicha Figura se muestra
que la concentracion de Tomac en fase resina crece al aumentar la concentracién de
Tomac en la disolucién de impregnacion y permanece constante a partir de disoluciones
de impregnacion con una concentracion de Tomac del 41 % para la resina XAD-4. Por
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encima de esta concentracion, la resina no admite mas extractante, y adquiere un
aspecto humedo y pegajoso después del proceso de impregnacion.

Estos resultados mostrados en la Figura 13 y en la Tabla A1 del Apéndice A, indican que
la capacidad maxima de impregnacion de la resina XAD-4 con Tomac es 1110 mol de
Tomac / m® RSI. En base a estudios previos realizados en nuestro laboratorio y para
eliminar los efectos de desimpregnacion de la resina, todos los ensayos con RIE, fueron
realizados con concentraciones de Tomac inferiores al 25% de la concentracibn maxima
admitida por la resina.

1200 1,2
B mol Tomac/m3 RSI
= 1000 4 O mol Tomac/Kg RIE +1 o
) =]
[a2 [a4
mE 1))
£ 800 08 ¥
3 S
E <
S 600 06 £
S o oe g
2 2
= 400 - ~o4 E
5 5
S 200 1 Loz o
0 T T T T T T 0

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

% en masa Tomac disuelto en n-hexano

Figura 13. Impregnacién de la resina Amberlita XAD-4 con Tomac. Efecto de la concentracién de
Tomac en la resina en funcién de la concentracién de Tomac en la disolucion de
impregnaciéon (Tomac disuelto en n-hexano).

Este estudio demuestra que el rendimiento del proceso de impregnacién evaluado con la
Ec. (5.2) fue superior al 92% en todos los experimentos realizados.

Se puede concluir:

e La capacidad maxima de impregnacion de la resina XAD-4 con Tomac es 1110
mol de Tomac / m® RSI. Para evitar efectos de desimpregnacion todos los
ensayos con RIE fueron realizados con concentraciones de Tomac inferiores al
25% de la concentracion maxima admitida por la resina.
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5.2.2 Ensayos con a-fenilglicina

Las condiciones experimentales de las isotermas de equilibrio para la extraccién de o-
fenilglicina con Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac se han detallado en la Tabla 2
del apartado 5.1.3.6. Asimismo, se determinaron las isotermas de equilibrio de a-
fenilglicina con Amberlita XAD-4 sin impregnar bajo las mismas condiciones
experimentales.

La concentracion total de o-fenilglicina en la fase resina, Ca, expresada en mol/m?® resina
sin impregnar, se puede calcular con el siguiente balance de materia:

= \"
Ca= (CAi -C, )7 (5-3)

donde Ca es la concentracién total o analitica de aminoacido calculada por el método
detallado en el apartado 5.1.3.1, V es el volumen de las fases. El subindice i hace
referencia a condicién inicial y la linea (superrayado) — hace referencia a la fase resina.

La concentracidon de las especies idnicas de o-fenilglicina presentes en la mezcla acuosa
se determiné teniendo en cuenta las constantes de disociaciéon del aminoacido en la fase
acuosa (Kai, Ka2), la concentracion analitica total del aminoacido, Capgy) Y €l pH, con las
siguientes ecuaciones:

[ A ] C e [H+ ]2

= 54
T ] + KoK o4

_ CA(pgly) [H+] K
[H+]2 + Kal [H+]+ KalKaZ

KalKaZ

3 CA(pgly)
A =
[ pgly] [H+]2 +K31[H+]+ K. K,

Los datos de equilibrio obtenidos de las isotermas en los experimentos Il y lll se muestran
en las Tablas B1 y B2 del apéndice A. Los experimentos VI y V fueron determinados en
estudios previos (Ruiz M. O. et al., 2002).

En la Figura 14 se representa la concentracion de a-fenilglicina en la fase resina frente a
la concentracién total de aminodcido en la fase acuosa en el equilibrio para los
experimentos de la Tabla 2.
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Figura 14. Isotermas de equilibrio de extraccién de a-fenilglicina a 30°C con RIE para los

experimentos Il, Ill, IV y V de la Tabla 2. Concentracion de RIE: lQ+Cl_ Ji =791,56+6,99
mol/m® RSI. Experimentos IV y V (Ruiz M. O. et al., 2002).

Los experimentos de equilibrio de adsorcion de a-fenilglicina con RSI realizados a pH;=5,
9, 11 y 12, correspondientes a los experimentos la-ld de la Tabla 2, presentan una
adsorcién despreciable del aminodacido, en el intervalo de concentraciones ensayado (no
mostrados). Asi, se puede considerar que no hay interaccidn entre la cadena organica del
aminodcido y la matriz sélida de la resina, lo cual puede deberse a efectos de repulsion
de tipo electrostatico.

La Figura 14 muestra que a pHi=5 con RIE la extraccion de a-fenilglicina es despreciable,
esto se debe a que a este pH la concentracién de la forma aniénica extraible, A’, que
puede intercambiarse con los iones cloruro del extractante Tomac, es despreciable.
Ademas, se observa que a pH=9, 11 y 12 la concentracion de a-fenilglicina en la fase
resina aumenta al aumentar la concentracién de aminoacido en la fase acuosa y es
mayor la extraccién a pH=11 que a pH=9 y 12.

La diferencia existente entre las isotermas de equilibrio de a-fenilglicina a pH=9, 11y 12
se debe a la presencia, a pH=9, de la forma anfétera A" (no extraible por el extractante)
en una proporcion considerable junto a la especie anidnica extraible del aminoacido A,
mientras que a pH=11 y 12 la forma aniénica es la especie predominante, lo cual, hace
gue haya mayor extraccion. La menor extraccién a pH=12 que a pH=11 se debe al efecto
de coextraccidn de iones hidroxilo, puesto que al trabajar a valores altos de pH, los iones
hidroxilo en la disolucién compiten efectivamente con los aniones de aminoacido (Ruiz M.
O. et al., 2002). El efecto de coextraccion de iones hidroxilo resultdé despreciable a pH= 9.
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5.2.2.1 Modelo para la estimacion de las isotermas de equilibrio de a-fenilglicina

Con lo expuesto anteriormente se puede suponer:

1) La extraccién de a-fenilglicina resulté despreciable a pHi=5 (<pK,2=9,00), debido
a que no existe especie anidnica extraible, A, que pueda intercambiarse con los
iones cloruro del extractante Tomac.

2) La resina Amberlita XAD-4 sin impregnar produce adsorciones despreciables de
o-fenilglicina incluso a pH=>5, por tanto se puede suponer que la adsorcién fisica
de los aminodacidos debida a la matriz polimérica es despreciable frente a la
extraccién reactiva con el extractante.

Con estas consideraciones, el proceso de extraccién de a-fenilglicina y coextraccion de
iones hidroxilo con RIE se puede describir como un mecanismo de extraccion reactiva
debida unicamente al extractante Tomac impregnado en los poros de la resina mediante
las siguientes ecuaciones quimicas:

i) Disociacion de a-fenilglicina en la disolucién acuosa con pH>pKazpgy)=9:

Al ]

A;gly +H,0 & A+;ly +H,;0" al(pgly) — (5.7)
an] H
[Apglyj‘ +]
ArL+H,06 A +H0" 2(paly) = (5.8)

i

pely

ii) Reaccién de intercambio i6nico de a-fenilglicina con el Tomac impregnado en la resina:

[ +Apgly] [Cl ]
pl(pgly)
[ cr ] [Apgly

iii) Coextraccion de iones hidroxilo con el Tomac impregnado en la resina:

ror [ fer]

OH" +Q*Cl™ ¢> Q*OH™ +CI' K, = (5.10)
|Q+c1—] lon]

donde Kyipgy) Y Kn son las constantes de equilibrio que rigen el proceso de intercambio
ionico, el subindice pgly hace referencia al amino&cido fenilglicina y el superrayado —
hace referencia a la fase resina.

ALy +QClIN & QA +CI

(5.9)

pgly

Considerando que no hay agregacién de las especies extraidas en fase resina vy
considerando que la solubilidad del Tomac en fase acuosa es despreciable, los balances
de materia aplicados al Tomac y a los iones cloruro pueden expresarse mediante las
siguientes ecuaciones:

r

oo -leer]loray, |- oror] (5.11)

@ _7{ (@ gy | +[aron ” 512
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donde, [Q*CI‘J, [Q*A;)glyJ y [Q+OH‘J, son las concentraciones en el equilibrio en fase

resina del extractante Tomac, del complejo a-fenilglicina-Tomac y del complejo iones
hidroxilo-Tomac, respectivamente. Ademas, como muestra el balance de materia, Ec.
(5.12), el proceso de intercambio es bimolecular, es decir, los iones CI son
intercambiados estequiométricamente por los iones aminoacido y los iones hidroxilo.

La concentracién de equilibrio de las especies A*, A*", A" del aminodcido en fase acuosa
se calculé mediante las Ecs. (5.4) - (5.6) y se muestran, para los experimentos Il y Ill, en
las Tablas B1 y B2 del apéndice A. Los experimentos IV y V fueron determinados en
estudios previos (Ruiz M. O. et al., 2002).

Teniendo en cuenta que Unicamente la especie, A, de a-fenilglicina es la que interviene
en el proceso de extraccion reactiva con Tomac, se demuestra que a pH=5 no hay
extraccion al no existir esta especie.

Sélo se observé efecto de coextraccion de iones hidroxilo en los experimentos IV y V de
la Tabla 2 realizados a pH=11 y 12 (Ruiz M. O. et al., 2002). Un analisis critico de los
resultados mostr6 que existe un comportamiento lineal entre extraccion y coextraccion,
disminuyendo la coextraccién al aumentar la concentracién de aminoacido extraido,
pudiéndose expresar mediante la siguiente expresién:

lQon |- -nlaTay,, J+e (5.13)

Los parametros de ajuste f y g y sus regresiones se presentan en la Tabla 10. La
pendiente de la linea recta (f) es un parametro relacionado con la selectividad y definido
como la relacién entre la concentracion de o-fenilglicina y de iones hidroxilo extraidos, en
el equilibrio. Tanto extraccion como coextraccion tienen lugar simultdneamente por
reacciones de intercambio i6nico con el Tomac inmovilizado en la resina, y ambas
dependen por tanto de la concentraciébn de aminoacido, para sistemas con igual
concentracion de extractante y mismo pH inicial.

Los valores de la constante de equilibrio Ky (pgy), definida en la Ec (5.9), se obtiene del
ajuste de los datos de equilibrio de los experimentos Ill, IV y V de la Tabla 2 a una linea
recta, mostrada en la Figura 15. Los valores obtenidos de K gy S€ recogen en la Tabla
10.

Tabla 10. Constantes de equilibrio (Kpipgy) Y pardmetros de ajuste (f y g) del modelo de
equilibrio de los experimentos de extraccién de a-fenilglicina con RIE a 30°C de la
Tabla 2, r=regresion lineal.

Koi1pgy) r f g r
Experimento
Ec.(5.9) Ec (5.9) Ec. (5.13) Ec. (56.13) Ec. (5.13)
I 0,211 0,995 1,00 0 0,999
v 0,314 0,999 0,85 92 0,998

\% 0,314 0,999 0,62 198 0,998
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Los resultados tabulados en la Tabla 10 indican que el efecto de coextraccién es
despreciable a pH=9. Ademas, el valor de la constante de equilibrio, Ky (pgy), €S Similar en
los tres casos.

2000
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O IV, pHi=11
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Figura 15. Determinacion de la constante de equilibrio de o-fenilglicina Koipgy) para los
experimentos I, IV y V de la Tabla 2. Experimentos IV y V (Ruiz M. O. et al., 2002).
Simbolos: datos experimentales.

Con la combinacion de las Ecs. (5.9), (5.11)-(5.13) se obtiene el siguiente modelo de

equilibrio que permite estimar la concentracion total de a-fenilglicina extraida por la RIE a
cualquier valor de pH>9:

- Q'Cr ! (5.14)
2AV v 2AV

{ o A;gly}: {Wl%pgly[A;gly]"'ng N VKplf[é;gly] ([ n l _g)_fVKpl [A;gly]-i-g{]

El error medio entre los valores experimentales y los calculados con la Ec. (5.14) para los
sistemas en estudio se evaluaron con la siguiente ecuacion:

[CA Cal_CA Epr
100 {

% error promediado=—> (5.15)
J o1

2\12

CA Exp
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En la Figura 16 se comparan los resultados experimentales (simbolos) con los estimados
mediante la Ec. (5.14) (lineas) para los experimentos Ill, IV y V de la Tabla 2,
observandose una buena concordancia entre los datos experimentales y los calculados.
El error medio calculado con la Ec. (5.15) fue inferior al 3% en todos los experimentos.
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Figura 16. Isotermas de equilibrio de extraccion individual de a-fenilglicina con RIE a 30°C para los
experimentos lll, IV y V de la Tabla 2. Experimentos IV y V (Ruiz M. O. et al., 2002).
Simbolos: datos experimentales. Linea solida: datos estimados con la Ec. (5.14).

En la Figura 16 se observa que a pH=9 la extraccién es ligeramente superior que a
pH=11y 12 para la misma cantidad de especie A, esto se debe a que no existe efecto de
coextraccion de iones hidroxilo a este pH. Esta extraccién ligeramente superior es solo
aparente, puesto que al considerar la concentracién total de aminoacido como suma de
todas las especies presentes, como muestra la Figura 14, a pH=9 la extracciéon es menor
debido a la presencia de especie A" no extraible por el extractante, mientras que a
pH=11y 12, predomina la especie A siendo, por tanto, su extraccion mayor.

En base a los resultados alcanzados en este apartado, se puede concluir:

e La adsorcién fisica de a-fenilglicina debida a la matriz polimérica de la resina fue
despreciable en todos los casos.

e Solo se produce extraccién del aminoacido cuando estd presente la especie
anionica, es decir a pH>pK,. (=9).
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e La extraccion de a-fenilglicina con RIE-Tomac se produce por un mecanismo de
intercambio i6nico, mediante la formaciéon del complejo Q*A" y la coextraccidon
competitiva del complejo Q*OH’, debido a la presencia de iones hidroxilo en el
medio.

e El modelo de equilibrio propuesto en la Ec. (5.14) ajusté satisfactoriamente los
resultados experimentales y representa un modelo mecanicista de extraccion
reactiva del aminoacido y de coextraccién de iones hidroxilo por efecto del Tomac
inmovilizado en los poros de la resina. El modelo es aplicable a disoluciones
acuosas a pH>9.

5.2.3 Ensayos con acido aspartico

Las condiciones experimentales de las isotermas de equilibrio para la extraccion de acido
aspartico con Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac se detallaron en la Tabla 3 del
apartado 5.1.3.6.

La concentracién total de amino4cido en fase acuosa fue calculada analiticamente por el
método detallado en el apartado 5.1.3.2 y en fase resina, expresada en mol/m® resina sin
impregnar, con el balance de materia expresado en la Ec. (5.3).

La concentracién de las especies idnicas de acido aspartico presentes en la mezcla
acuosa se determind teniendo en cuenta las constantes de disociacién del aminoacido en
la fase acuosa (Kai, Ka, Kas), la concentracion total del aminoacido y el pH, con las
siguientes ecuaciones:

[A+ ] _ CA(asp) [H+ ]3

5.16
[H+F +Ka1[H+]2 +Ka1Ka2[H+]+KalKaZKa3 ( )

asp

A ] = Cumlt T X (5.17)

Corep [H'] KK, (5.18)

) b +x, BT +k K, [H] +K, Ka,K

C K, K,K
Az_ _ Aasp) "™ al*™ a2 >a3 5.19
[ ] [H+]3 +Kal [H+]2 +KalKa2[H+] +KalKa2Ka3 ( )

Los datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico, se muestran en las Tablas C1-
C5 del apéndice A. Asimismo, se determinaron las isotermas de equilibrio de &cido
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aspartico con Amberlita XAD-4 sin impregnar bajo las mismas condiciones
experimentales, obteniéndose que a pH=9, 11 y 12 la adsorcién de aminoacido y de
iones hidroxilo es despreciable (no mostrado). Tan sélo en el experimento a pH=5 se
observo una ligera adsorcion del aminoacido como se muestra en la Figura 17, donde se
representa la concentracién de acido aspartico en la fase resina frente a la concentracion
total de aminoacido en la fase acuosa en el equilibrio para los experimentos de la Tabla
3.
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Figura 17. Isotermas de equilibrio de extraccion de acido aspartico a 30°C para los experimentos
de la Tabla 3. |Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.

En la Figura 17 se observa que la extraccidbn de aminoacido es mayor al aumentar su
concentracion en la fase acuosa para todos los valores de pH estudiados, obteniéndose
mayor extraccion a pH=11y 12, donde la especie aniénica extraible predominante es A%,
frente a pH=5 y 9 (pKa<pH<pKa3), donde A es la especie anidnica extraible
predominante.

5.2.3.1 Modelo para la estimacion de las isotermas de equilibrio de acido
aspartico a pH=5y 9

Los datos de equilibrio con la resina sin impregnar se pueden ajustar a una isoterma de
adsorcién de tipo Freundlich:

Cawn =KAL,| (5.20)
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donde Caasp €S la concentracion de acido aspartico en la fase resina en el equilibrio

expresada en mol/m® RSI, [A ] es la concentracion de la forma aniénica del aminoécido
en fase acuosa en equilibrio. Los valores de las constantes k, n y su regresion lineal se
muestran en la Tabla 11, y se obtuvieron ajustando a una linea recta los logaritmos de la
concentracion de aminoacido en la fase acuosa y en la fase resina en el equilibrio.

En la Figura 18 se representa la concentracion de equilibrio de acido aspértico en fase
resina frente a la concentracion de equilibrio de aminoéacido en su forma anidnica en fase
acuosa para el experimento |-a de la Tabla 3 realizado a pHi=5 con resina sin impregnar y
a 30°C. En esta Figura se comparan los resultados experimentales (simbolos) y los
calculados con la Ec. (5.20) (curva sélida), observandose que el modelo propuesto, Ec.
(5.20) ajusta satisfactoriamente los resultados experimentales.
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Figura 18. Ajuste de los resultados experimentales de equilibrio de adsorcién de acido aspartico
con RSI a 30°C para el experimento I-a (pHi=5) de la Tabla 3. Simbolos: datos
experimentales. Linea sélida: datos estimados con la Ec. (5.20).

En base a lo expuesto anteriormente, se puede considerar que:

1) La adsorcion de iones hidroxilo debida a la matriz polimérica o al efecto de
coextraccion por intercambio i6nico con el extractante resulté despreciable, no
observandose disminucion en el valor de pH.

2) Aunque a pH=5 hay una ligera adsorcion del &cido aspartico por la matriz
polimérica de la RSI, se puede considerar que es despreciable frente a la
extraccién reactiva del aminoacido con el extractante cuando la resina esta
impregnada.
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Asi, el proceso de extraccion de acido aspartico de disoluciones acuosas a pH=5y 9
(pPKa2<pH<pK,3) con resina impregnada se puede describir como un mecanismo de
extraccién reactiva debida al extractante, descrito por las siguientes ecuaciones de
equilibrio:

i) Disociacion de 4&cido aspartico en la disolucion acuosa con
pKaZ(asp)=3:9<pH<pKaS(asp)=9:8:

+/-
AL, +H,0 6 A7 +H;0° al(asp) = [Adsp ] [H ]
[Adsp]

[ ]

Az ]

(5.21)

AT +H,0 6 A, +H,0" Koo =

asp

(5.22)

ii) Reaccion de intercambio iénico del acido aspartico con el Tomac impregnado en la

resina:
. oas, ] fer]
1(as: -5t <
pl(asp) [Q+C1—] [A;Sp]

donde K, es la constante de equilibrio que rige el proceso de intercambio i6nico del
aminoacido con el Tomac inmovilizado en los poros de la resina, el subindice asp hace
referencia al acido aspartico, y — hace referencia a la fase resina.

AL, +QCl" &> QA +CI (5.23)

Suponiendo que no existe agregacion de Tomac en fase resina y considerando que la
solubilidad del Tomac en fase acuosa es despreciable, los balances de materia aplicados
al Tomac y a los iones cloruro pueden expresarse mediante las siguientes ecuaciones:

[Q+Cl‘] = [Q*Cl‘]+ [Q+A;Sp (5.24)
ol 3] ]} 529

donde,|Q+Cl‘J es la concentracion de Tomac en el equilibrio y |Q+A;Spl es la

concentracion del aminoacido en fase resina en el equilibrio. Las concentraciones de las
especies que intervienen en el proceso de extraccion para los experimentos Il y Il de la
Tabla 3 se muestran en las Tablas C2 y C3 del apéndice A.

En la Figura 19 se representa el producto |Q+A;SPHC1‘] frente al producto

|Q+C1‘J [A;Sp]para los experimentos Il y Il de la Tabla 3. Mediante el ajuste de los

resultados experimentales a una linea recta se obtiene el valor de la pendiente que es la
constante de equilibrio Kyi(asp), Y CUyos valores se muestran en la Tabla 11, junto a su
regresion lineal.
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Figura 19. Determinacion de la constante de equilibrio de acido aspartico Kg(asp) definida en la Ec.
(5.28) para los experimentos Il y lll de la Tabla 3. Simbolos: datos experimentales.

Combinando las Ecs. (5.23), (5.24) y (5.25) se obtiene el modelo de equilibrio siguiente:

(5.26)
as 2V \Y 2V

) [V@LA%J]:VKPMM il

La Ec. (5.26) es una simplificacién de la Ec. (5.14), expresion correspondiente al modelo
de equilibrio calculado para la extraccién de a-fenilglicina donde se han sustituido los
parametros f=1 y g=0 al no haber efecto de coextraccién de iones hidroxilo.

Tabla 11. Constantes de equilibrio y pardmetros de ajuste del modelo de equilibrio de los
experimentos de adsorcion y extracciéon de acido aspartico I-a, Il y lll a pHi=5 y 9 con
RSI y RIE a 30°C mostrados en la Tabla 3, regresion lineal.

K n r Ko1(asp) r
Experimento
Ec.(5.20) Ec (5.20) Ec. (5.20) Ec. (5.23) Ec. (5.23)

I-a 3,61x10° 4,166 0,999 - -
II - - - 0,022 0,993

11 - - - 0,022 0,993
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En la Figura 20 se observa una buena concordancia entre los datos experimentales
(simbolos) y los calculados mediante la Ec. (5.26) para los experimentos Il y Ill de la
Tabla 3. El error medio calculado con la Ec. (5.15) fue inferior al 3%.
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Figura 20. Isotermas de equilibrio de extraccién individual de acido aspartico con RIE a 30°C para
los experimentos Il y lll de la Tabla 3. Simbolos: datos experimentales. Linea: datos
estimados con la Ec. (5.26).

5.2.3.2 Modelo para la estimacion de las isotermas de equilibrio de acido
aspartico a pHi=11y 12

Al igual que en el apartado anterior, se puede suponer que no hay efecto de adsorcion ni
de extraccion de iones hidroxilo, y que es despreciable el proceso de adsorcion del
amino&cido debido a la matriz polimérica de la RIE. Por tanto, el proceso de extraccién de
acido aspartico con RIE a pH=11 y 12, puede describirse como un mecanismo de
extraccion reactiva debida Unicamente al Tomac impregnado en los poros de la resina, a
través de las siguientes ecuaciones de equilibrio:
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i) Disociacion de acido aspartico en la disolucion acuosa con pH>pKjs(asp)=9,8:

s ]

AL, +H,0 6 Al +H,0" alasp) = (5.27)
[Adsp]
]
- + Qsp) — . 1
AL, tH,06 AL +H,0 (asp) [Al/p_] (5.28)
2- +
A, +H,0 ¢ A2 +H,0" ) = [A‘“p] b (5.29)

]

i) Reaccion de intercambio iénico del acido aspartico con el Tomac impregnado en la
resina:

QA% or

oa | [az]

AZ +2Q7Cl™ <> QAL +2CI

asp asp p2(asp)

(5.30)

donde Kpz@sp) €S 1a constante de equilibrio que rige el proceso de intercambio i6nico a
pH=11y 12, el subindice asp hace referencia al acido aspartico, y — hace referencia a la
fase resina.

Considerando que la solubilidad del Tomac en fase acuosa es despreciable, que no hay
agregacién de las especies extraidas en fase resina, y debido a que predomina la
especie, A%, en fase acuosa, se puede considerar que la Unica especie en fase resina es

QA aspJ Asi, los balances de materia aplicados al Tomac y a los iones cloruro, pueden
expresarse mediante las siguientes ecuaciones:

b(ﬂ] b(n]+2b;aw] (5.31)

lerr]= 2Q+Aip] (5.32)

donde, Q ClI- J [Q AaSpJ son las concentraciones de Tomac y del complejo acido
aspartico-Tomac en fase resina, respectivamente.

Las concentraciones de las especies que intervienen en el proceso de extraccion para el
experimento IV y V de la Tabla 3 se muestran en la Tablas C4 y C5 del apéndice A.

La constante de equilibrio Kqoasp) S€ determind con la representacion lineal de los datos
de equilibrio de los experimentos IV y V mostrados en la Figura 21. El valor de la
pendiente es la constante de equilibrio Kpzasp) = 0,0019 con una regresion lineal de 0,996.
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Figura 21. Determinacion de la constante de equilibrio de acido aspartico Kpoasp) definida en la Ec.
(5.30) para los experimentos IV y V de la Tabla 3. Simbolos: datos experimentales.

El modelo de equilibrio propuesto para estimar la concentracién de acido aspartico en la
fase resina, Ec. (5.33), se obtiene combinando las Ecs. (5.30), (5.31) y (5.32).

mr :]]_2 pZ(aSP)[Aisp}{Q;r aSP]Z lQ+C1] lQJZrAis_p] @}:0 (5.33)

La solucion analitica de la Ec. (5.33) se muestra en las Ecs. (5.34) y (5.35). Este modelo
de equilibrio permite estimar la concentracion de acido aspartico en la RIE para cualquier
valor de pH>pK,5=9,8:

[Q+Aip] 5*3{ 36i2lorcr ] +27qQ et [ +87° +12\/_\/27J'2[(126+Cl_]i —j3[Q+2C1]1} -

(5.34)
silerar] -5

1/3
. + _ |4 -3 + _PB
{—36j2[Q*C1]1 +27il0*cr | +85° +12\/§\/27JZ[(126C1 | ] l 2Cl ]]
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V K2 ] (5.35)

J = —2 p2(asp) asp2

En la Figura 22 se muestra la buena concordancia entre los datos de las isotermas de
equilibrio experimentales (simbolos) y los estimados mediante el modelo propuesto en las
Ecs. (5.33)-(5.35) (lineas sdlidas). El error medio evaluado con la Ec. (5.15) fue menor del
3,2 % para los experimentos IV y V de la Tabla 3.
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Figura 22. Isotermas de equilibrio de extraccion de &cido aspértico con RIE a 30°C para los
experimentos IV y V de la Tabla 3. Simbolos: datos experimentales. Linea: datos
estimados con las Ecs. (5.34) y (5.35).

Las conclusiones mas relevantes de este apartado son:

e La adsorcion fisica de acido aspartico debida a la matriz polimérica de la resina y la
coextraccion de iones hidroxilo debida al Tomac inmovilizado en los poros de la
resina fue despreciable en todos los experimentos realizados, a excepciéon del
experimento a pH=>5 realizado con RSI donde se observo una pequefia adsorcion,
ajustdndose los datos experimentales a una isoterma de adsorcién de tipo
Freundlich.

e El grado de extraccion de acido aspartico con resina XAD-4 impregnada con Tomac
aumenta con la concentracién del aminoacido en fase acuosa y al aumentar el pH,
siendo la extraccion igual para pH=11 y 12. Ademas, la igualdad entre las isotermas
de extraccion a pH=5 y 9 demuestra que la adsorcion fisica es despreciable en
comparacion con la extraccion debida al Tomac incluso a pH = 5.
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e En disolucién acuosa el acido aspartico, como todos los aminoacidos, sufre una
disociacion dependiente del pH. Para disoluciones acuosas con pH comprendido
entre el pKy vy el pKas (pH=5) predomina la forma anionica del aminoacido A’,
mientras que a pH superior al pKas (pH=11 y 12) predomina la forma aniénica del
aminoacido A%. Asi, la extraccion de acido aspartico con RIE tiene lugar por
reacciones de intercambio idnico con el Tomac formando distintos complejos &acido

aspartico — Tomac (Q*A~, Q}A*") dependiendo del pH del medio.

e La separacion de &cido aspartico con Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac
puede describirse adecuadamente mediante un modelo de equilibrio, dependiente
del valor del pH, que considera la extraccién reactiva de las especies idnicas del
aminodacido. Los modelos matematicos propuestos representados por las Ecs.
(5.26) y (5.34) ajustan satisfactoriamente los resultados experimentales.

5.2.4 Ensayos con mezclas binarias de acido aspartico y a-
fenilglicina

La concentracién total de cada aminoacido (acido aspartico y o-fenilglicina) en fase
acuosa fue calculada por el método detallado en el apartado 5.1.3.3 y en la fase resina,
con el balance de materia expresado en la Ec. (5.3).

La concentracién de las especies idnicas del acido aspartico se calculdé con las Ecs.
(5.16)-(5.19) recogidas en el apartado 5.2.3; y las de a-fenilglicina con las Ecs. (5.4)-(5.6)
mostradas en el apartado 5.2.2.

Las isotermas de equilibrio, determinadas bajo las condiciones experimentales

mencionadas en el apartado 5.1.3.6 y en la Tabla 4 (|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI;

temperatura constante de 30°C; pHi = 5, 11 y 12; Caasp)/Capgy=1/1, 1/2, 1/3, 2/1, 3/1), se
muestran en las Tablas D1-D15 del apéndice Ay en las Figuras 23-27.

Asimismo, se determinaron las isotermas de equilibrio de reparto de ambos aminoacidos
con RSI, bajo las mismas condiciones experimentales. Los resultados experimentales
mostraron que la RSI no adsorbe amino&cido ni iones hidroxilo, debido principalmente a
efectos de repulsién entre la matriz polimérica y los radicales que presentan carga.

En los experimentos de extraccion conjunta de ambos aminodacidos con RIE a pH=5, la
extraccion de fenilglicina resulté despreciable, al no existir especie anionica extraible, A’,
que pueda intercambiarse con los iones cloruro del extractante Tomac, y Unicamente se
observa extracciéon de acido aspartico a este pH. Ademas, en la Figura 23 se observa que
a pHi=5 las isotermas de extraccion de &cido aspartico de las mezclas binarias
(experimento | de la Tabla 4), presentan todas el mismo grado de extraccién de acido
aspartico y consecuentemente, su extraccion no depende de la presencia de a-
fenilglicina.
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En las Figuras 24 y 25 se representan las isotermas de equilibrio con RIE a pH=11 para
la extraccién conjunta de acido aspartico y fenilglicina respectivamente, correspondiente
al experimento Il de la Tabla 4. En dichas figuras se observa que la extraccién de cada
aminoacido depende de su proporcion en la mezcla, y mas concretamente, al aumentar
su proporcién en la mezcla se consigue aumentar su grado de extraccion.
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Figura 23. Isotermas de equilibrio de extraccién de acido aspartico de mezclas de &cido aspéartico
y a-fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento | (pH; = 5,03+0,06) de la Tabla 4.

|Q+C1_Ji = 791,56%6,99 mol/m® RSI.
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Figura 24. Isotermas de equilibrio de extraccién de acido aspartico de mezclas de &cido aspéartico
y a-fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento Il (pH; = 11,06£0,04) de la Tabla 4.

|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
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Figura 25. Isotermas de equilibrio de extraccién de a-fenilglicina de mezclas de &cido aspartico y
a-fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento Il (pH; = 11,06+0,04) de la Tabla 4.;

|Q+C1_Ji = 791,56%6,99 mol/m° RSI.

Al igual que a pHi=11, a pH=12 se obtiene que la extracciébn de cada aminoécido
depende de su proporcion en la mezcla como puede observarse en las Figuras 26 y 27.
En dichas Figuras se muestran las isotermas de equilibrio a pHi=12 para la extraccién
conjunta de acido aspartico y a-fenilglicina respectivamente, del experimento Il de la
Tabla 4. Ademas, los resultados experimentales muestran que a pHi=11 y 12 no existen
grandes diferencias en la extraccion de ambos aminoacidos.
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Figura 26. Isotermas de equilibrio de extraccién de acido aspartico de mezclas de acido aspartico
y a-fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento Ill (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4.;

|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
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Figura 27. Isotermas de equilibrio de extraccion a-fenilglicina de mezclas de &cido aspartico y a-
fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento Ill (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4.;

|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.

Una comparacion de los resultados (Figuras 23-27), demuestra que el grado de
extraccién de los aminoacidos es mayor a pH= 11, seleccionandose pHi= 11 y 12 para
posteriores experimentos.

En la Figura 28 se representa la concentracién total de aminoécido en la resina frente a la
concentracion total de aminoacido en la fase acuosa en el equilibrio, para los
experimentos Il y Ill de la Tabla 4. En esta figura se observa que a pH=11 y 12 la
extraccién total aminodcido es similar y crece al aumentar proporcionalmente la
concentracion de a-fenilglicina en la mezcla y al disminuir proporcionalmente la de acido
aspartico.
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Figura 28. Isotermas de equilibrio de extraccién total de amino&cido con RIE a 30°C para los
experimentos Il (pH; = 11,06+0,04) y Il (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4.
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5.2.4.1 Modelo para la estimacion de las isotermas de equilibrio de mezclas
binarias de acido aspartico y a-fenilglicina a pHi=5

Como se ha comentado anteriormente se puede considerar que:

1) La adsorcion y la extraccién de a-fenilglicina resulté despreciable
(PHi=5<pK4:2=9,00), al no existir especie anionica extraible, A, que pueda
intercambiarse con los iones cloruro del extractante Tomac.

2) Aunque la resina Amberlita XAD-4 sin impregnar produce una ligera
adsorcion fisica del acido aspartico debida a la matriz polimérica, se puede
suponer que esta es despreciable frente a la extraccidon reactiva con el
extractante.

3) La adsorcién y la coextraccion de iones hidroxilo es despreciable a pHi= 5.

Bajo estas consideraciones, la extracciéon del acido aspartico en presencia de fenilglicina
con RIE, puede describirse como un mecanismo de extraccion reactiva debida
Unicamente al Tomac impregnado en los poros de la resina y coincide con el modelo
expuesto en el apartado 5.2.3.1 de la extraccion individual de 4cido aspartico obtenido de
la combinacion de las Ecs. (5.23), (5.24) y (5.25):

2V v 2V

o R

donde K, es la constante de equilibrio que rige el proceso de intercambio i6nico del
aminoacido con el Tomac inmovilizado en los poros de la resina, el subindice asp hace
referencia al acido aspartico, y el superrayado — hace referencia a la fase resina.

De forma anéloga al apartado 5.2.3.1 se han determinado las concentraciones de las
especies que intervienen en el proceso de extraccidn para el experimento | de la Tabla 4
que se muestran en las Tablas D1-D5 del apéndice A.

En la Figura 29 se representa el producto |Q+A;SPJ[C1‘] frente al producto

|Q+C1‘J [A;Sp]para el experimento | de la Tabla 4. La constante de equilibrio obtenida de

la pendiente de la recta tiene un valor de Kp;(asp)=0,022+0,003 con una regresion lineal de
0,993. Como era de esperar, el valor de Kyysp) Obtenido es idéntico al mostrado en la
Tabla 11 para el experimento Il de la Tabla 3, es decir el valor de la constante de
equilibrio no se ve afectada por la presencia de a-fenilglicina.
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Figura 29. Determinacion de la constante de equilibrio K,iasp para el experimento | (pH; =
5,03+0,06) de la Tabla 4. Simbolos: datos experimentales.

En la Figura 30 se muestra la buena concordancia existente entre los datos
experimentales (simbolos), y los estimados con el modelo de equilibrio estimado
mediante la Ec. (5.26) (curva sélida) para el experimento | de la Tabla 4. El error medio
entre los datos experimentales y predichos calculado mediante la Ec. (5.15) fue inferior al
3% en todos los sistemas del experimento |.
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Figura 30. Isotermas de equilibrio de extraccion de acido aspartico de mezclas de &acido aspartico
y a-fenilglicina con RIE a 30°C para el experimento | (pH; = 5,03£0,06) de la Tabla 4.

lQ+C1_Ji = 791,566,99 mol/m® RSI. Simbolos: datos experimentales. Linea sélida:
datos estimados con la Ec. (5.26).
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5.2.4.2 Modelo para la estimacion de las isotermas de equilibrio de mezclas
binarias de acido aspartico y a-fenilglicina a pH=11y 12

Se ha comprobado experimentalmente, que la adsorcion de los aminoacidos debida a la
matriz polimérica es despreciable a todos los pH ensayados y que no hay disminucién del
pH durante el proceso de extraccién, es decir, la adsorcion de los iones hidroxilo debida a
la matriz polimérica y la coextraccion de los mismos debida a la reaccién de intercambio
i6nico con el extractante Tomac es despreciable. Bajo estas consideraciones y como en
casos anteriores, la extraccion simultdnea de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias con RIE, puede describirse como un mecanismo de extraccion reactiva
debida unicamente al Tomac impregnado en los poros de la resina. Las ecuaciones de
equilibrio que describen este mecanismo de extraccion son:

i) Disociacion de a-fenilglicina en la disolucion acuosa con pH>pKazpgly)=9:

g ]

+ +
Apgly TH20 & Apgly +H30 al(pgly) = [ ] (5.7)
Apgly
K [A;gly] [H+]
+/ + .
Apgly + Hzo 4 Apgly +H3O a2(pgly) [A+/_ ] (58)
pely
ii) Disociacion de acido aspartico en la disolucion acuosa con pH>pKasz(asp)=9,8:
+ + [A;/P ] [H+]
Aqsp TH0 & Aagp +H30 Kai(asp) = (56.27)
[Aasp]
[ | 7]
Al +H)0 & AL, +H307 Ko@p=—""">"" (5.28)
hi
2—
. a2 ] b
Aasp + Hzo > Aasp +H3O Ka3(asp) = (529)

¥4

iii) Reaccién de intercambio i6nico de o-fenilglicina y &cido aspartico con el Tomac
impregnado en la resina:

[Q+Apgly] [Cl_]

[ﬁ] [AEgly]

+Q7Cl" & QA +CI (5.9)

pgly pgly Kpl(pgly)
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a2 | [P
Az%;p +2Q+Cl_ > QJZrAgs-p +2C1 Kp2(aSp) = [QZAaSp] [Cl ] (5-30)

et bl

asp

donde Koipgy Y Kpeasp) SON las constantes de equilibrio que rigen el proceso de
intercambio i6nico, los subindices asp y pgly hacen referencia al aminoacido fenilglicina y
al acido aspartico, respectivamente y — hace referencia a la fase resina.

Asumiendo que no hay agregacidon de las especies extraidas en fase resina y
considerando que la solubilidad del Tomac en fase acuosa es despreciable, los balances
de materia aplicados al Tomac y a los iones cloruro pueden expresarse mediante las
siguientes ecuaciones:

[Q*Cl‘] =frar ]+ 2jQiAZ, ]+ A, (5.36)

[Cl‘]=%{ oA, | +2loiaz ] } (5.37)

donde, [Q+C1‘J, [Q:Aﬁ;pj, [Q+A&,glyJ son las concentraciones de Tomac, del complejo
acido aspartico-Tomac y del complejo ao-fenilglicina-Tomac en fase resina,
respectivamente.

Las concentraciones de las especies que intervienen en el proceso de extraccion para el
experimento Il y Il de la Tabla 4 se muestran en la Tablas D6-D15 del apéndice A.

Las constantes de equilibrio Kyipgy) ¥ Kpzasp) S€ determinaron con la representacion lineal
de los datos de equilibrio de los experimentos Il y Il mostradas en las Figuras 31 y 32.
Los valores de Kpipgy) Y Kpoasp) S€ muestran en la Tabla 12. Los valores obtenidos, como
era de esperar, son coincidentes con los obtenidos previamente en los ensayos de
extraccion con el mismo aminoacido.

Tabla 12. Constantes de equilibrio y regresiones lineales de los experimentos de equilibrio de
acido aspartico y a-fenilglicina en mezclas binarias con RIE a 30°C, mostrados en la
Tabla 4, r = regresion lineal.

Experimento Kpiasp) r Kpipaty rEc.(5.9) Kpzwp Be. (5:30) E (; 30)
Ec.(5.23) Ec.(5323)  Ec (5.9) (m® RSI /m?) e
I 0,022£0,003 0,993
i 0,196+0,016 0,982  0,0019+0,0001 0,990

I --- --- 0,196+0,016 0,982 0,0019£0,0001 0,990
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Figura 31. Determinacion de la constante de equilibrio Kgipqy) para los experimentos Il (pH; =
11,0620,04) y lll (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4. iQ*Cl‘ i = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
Simbolos: datos experimentales; linea: datos estimados con la Ec. (5.9).

[Q2* A% asp][CTT (mol /m® m’RSI )

O E-l T T T
0 1000000 2000000 3000000 4000000

[Q'CIT[A asp] (mol’/m’ m’RSI)

Figura 32. Determinacion de la constante de equilibrio Kyas, para los experimentos Il (pH;
11,06+0,04) y Il (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4. |Q*CI" |; = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
Simbolos: datos experimentales; linea: datos estimados con la Ec. (5.30).
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Combinando las Ecs. (5.9), (5.30), (5.36) y (5.37) se obtiene el siguiente modelo de
equilibrio para estimar la concentracion total en fase resina de cada uno de los
aminoacidos presentes en la mezcla:

A% vY
Vv Vv
VAZP] :G% tis_2 _ _l(l+XhJ (5.38)
|

Vi (VY
h—(vj —hZ(VJ _
oA, | —hallie_2 —l(¥+%hj (5.39)

donde los parametros G, h, i se definen con las siguientes ecuaciones:

1V
G= 2Kp2(as:p) [A ezlsp] v (5.40)
h= M (5.41)
G
12h[hV2 + Vz] 108[Q+Cl_:l_ S(V0h3 4 v
i= — + L _ +
v ¢ (vvf (5.42)
_ 2 3
hz[\/zh + vz] [Q+ Cl_}. 27[Q+C1_}_ ISh[Vzh + sz 4[V2h + sz
+1243 [4n3 - - + i i _ _ _
(vv)2 G G \AY (vv)3

En la Figura 33 para el acido aspartico y en la Figura 34 para a-fenilglicina se muestra la
buena concordancia entre los datos de equilibrio experimentales (simbolos) y los
estimados con el modelo de equilibrio, Ecs. (5.38)-(5.42), (lineas soélidas). El error medio
calculado con la Ec. (5.15) fue inferior al 3,4 % para todos los sistemas de los
experimentos Il y lll de la Tabla 4.

Por otra parte, las pequefas diferencias de extraccién de ambos aminoacidos en las
proporciones Cawsp)/Capgyi = 2/1 y 3/1 son debidas a que a estos valores de pH las

proporciones de especies extraibles de aminoacido ([Ai;p]i/[A;gly] i) son distintas,
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resultando (A2 ] i /[A;,g,y] =1,9/1,2,8/1 para pH = 11,y Az | i /[A;,g,y] = 2/1,3/1 para
pH=12.
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Figura 33. Ajuste de los datos experimentales (simbolos) con las Ecs. (5.38), (5.40)-(5.42) (lineas)
para los experimentos Il (pH; = 11,06£0,04) y Il (pH; = 12,02+0,06) de la Tabla 4.

|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
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Figura 34. Ajuste de los datos experimentales (simbolos) con las Ecs. (5.39), (5.40)-(5.42) (lineas)
para los experimentos Il (pH; = 11,06£0,04) y Il (pH; = 12,02£0,06) de la Tabla 4.

|Q+C1‘Ji = 791,56+6,99 mol/m® RSI.
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Con lo expuesto en este apartado, se puede concluir que:

e La adsorcion fisica de acido aspartico y a-fenilglicina debida a la matriz polimérica
de la resina y la coextraccién de iones hidroxilo debida al Tomac inmovilizado en
los poros de la resina fue despreciable en los experimentos de extraccion conjunta
de ambos aminoécidos.

e El grado de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina con Amberlita XAD-4
impregnada con Tomac fue superior a pH > 11, y aumenta al aumentar la
concentracion de cada aminoacido en fase acuosa y su proporcion en la mezcla.

e La extraccion de a-fenilglicina a pH=5 es despreciable. El grado de extracciéon de
acido aspartico en mezclas es igual para todas las proporciones realizadas, y por
tanto, su extraccion no depende de la presencia de a-fenilglicina

e Los resultados obtenidos en la extraccidbn conjunta de acido aspartico y a-
fenilglicina con RIE presentan tendencias analogas a los de la extraccion
individual, lo que induce a presuponer un mecanismo de extraccién por
reacciones de intercambio i6nico de las especies anionicas de los dos
aminoacidos con los iones cloruro del Tomac inmovilizado en los poros de la
resina.

e La separacion de acido aspartico y a-fenilglicina de sus mezclas binarias, con
Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac puede describirse adecuadamente
mediante un modelo de equilibrio diferente para cada valor del pH y que considera
la extraccidn reactiva de cada aminoacido con el Tomac inmovilizado en los poros
de la resina. Los modelos propuestos ajustan satisfactoriamente los resultados
experimentales, obteniéndose igual valor para la constante de equilibrio en la
extraccion individual y conjunta.

5.2.5 Comparacion de los equilibrios de extraccion individual y
conjunta de acido aspartico y a-fenilglicina

En la Figura 35 se representan las isotermas de equilibrio para la extraccién de &cido
aspartico, solo o de las mezclas, con RIE a pH;=5 y a 30°C. En esta figura se observa que
la extraccion de acido aspartico es igual solo o mezclado con a-fenilglicina, debido a que
no hay extraccion de a-fenilglicina a este pH, y consecuentemente, en la estimacion de
los datos de equilibrio se puede aplicar el mismo modelo comentado en los apartado
5.2.3.1y5.24.1.
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Figura 35. Comparacion de las isotermas de extraccién de &cido aspartico solo (rojo) (experimento
Il de la Tabla 3) y mezclado con a-fenilglicina (experimento | de la Tabla 4) con RIE a
30 °C. Simbolos: datos experimentales. Linea: datos estimados con modelo, Ec. (5.26).

Las isotermas de equilibrio de extraccién individual y conjunta de &cido aspartico y o-
fenilglicina a pH=12 con RIE y a 30°C se representan en las Figuras 36 y 37,
respectivamente. En la Figura 36 se muestra que el grado de extraccion de acido
aspartico se ve afectado por la presencia de o-fenilglicina y mas concretamente,
disminuye al aumentar la concentracién relativa de o-fenilglicina en la mezcla. Este
mismo efecto se observa en la Figura 37 que muestra que el grado de extraccion de o-
fenilglicina es menor al encontrarse mezclado con el acido aspartico y depende de la
proporcién relativa de ambos aminoacidos en la mezcla. Estos mismos resultados se
obtuvieron al representar las isotermas de extraccién individual y conjunta de ambos
aminodcidos a pHi=11 (no mostrado).

Un analisis mas detallado de estos resultados con los obtenidos en el apartado 5.2.4.2,
correspondiente a los modelos de equilibrio, indican que a pH= 11 y 12 existe una
reaccion simultanea de extraccion de cada aminoacido con el Tomac impregnado en la
resina y se puede concluir que estas reacciones de intercambio idénico son competitivas
debido a que el grado de extraccion de cada aminoacido resulté distinto solo o mezclado
es decir, al variar sus proporciones relativas.

Es importante destacar que los modelos de equilibrio de extraccion con RIE planteados
en este trabajo conllevan las mismas etapas que las que describen un proceso de
extraccién liquido — liquido, lo que induce a suponer que el extractante estd en fase
liquida y por tanto se encuentra simplemente ocluido en el interior de los poros de la
resina. Esta hipotesis, mantenida por varios autores, se refuerza por estudios anteriores
realizados en nuestro laboratorio, basados en el resultado de ensayos de impregnacion
de diferentes resinas porosas y en la adecuacién de modelos heterogéneos cinéticos que
contemplan la inmovilizacion del extractante en los poros de la resina.
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Figura 36. Comparacion de las isotermas de equilibrio de extraccion de acido aspartico, solo
(experimento V de la Tabla 3) y mezclado con a-fenilglicina, con RIE a pHi=12 y 30°C
(experimento Ill de la Tabla 4).

400

360

320

280

[Q*A pety] (mol/mi RSI)
8 g3 8 &

80

¥ O b> O <& »

Caaspii/ Capeyi=0/1
Caaspii/ Capayi=1/1
Caaspii/ Capeyi=1/2
Caaspi/ Capeyi=1/3
Caaspii/ Capeyi=2/1
Caaspii/ Capetyi=3/1

5 10

15

20

25

[A pety] (mol/m’)
Figura 37. Comparacion de las isotermas de equilibrio de extraccion de a-fenilglicina, solo
(experimento V de la Tabla 2) y mezclado con acido aspartico, con RIE a pH=12 y
30°C (experimento Il de la Tabla 4).
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5.3 RESULTADOS Y DISCUSION: CINETICAS DE EXTRACCION EN
BANOS AGITADOS

5.3.1 Ensayos con acido aspartico

Los estudios cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE a 30°C se determinaron
empleando el dispositivo mostrado en el apartado 5.1.2.2 y con el procedimiento
experimental detallado en el apartado 5.1.3.7 de esta memoria. Las condiciones iniciales
de estos experimentos se muestran en la Tabla 5 del apartado 5.1.3.7 La carga de
Tomac en la RIE fue la misma que se utilizé en los experimentos de equilibrio (|Q+C1‘Ji =
782,93+19,04 mol/m® RSI).

La evolucién de las especies aniénicas de acido aspartico en fase acuosa en el tiempo se
puede calcular utilizando las siguientes ecuaciones:

C A(dsp) [H " kt

5.43
)+ K, 1 T ()+K, K, [H ](t ) +K, K, K, ©49

b0

C auspy (DK K oK 5
[H*] )+K, [H+] +Ka1Ka2[H+] )+ K, K, K

2] (0=

(5.44)

donde Casp) (1) » [Aasp] (1) ¥ [A% ] (1) representan la concentracion total del aminoécido, la
de la forma anidnica del aminoacido con una carga negativa y la de la forma aniénica del
aminoacido con dos cargas negativas en funcién del tiempo, respectivamente,
expresadas en mol/m?, cuyo pH también es funcién del tiempo.

No se apreciaron cambios significativos en el valor de pH a lo largo del tiempo. Este
resultado confirma que el efecto de coextraccién es despreciable en los procesos de
extraccion de acido aspartico con RIE. Por otra parte, los estudios de equilibrio de
extraccion individual de acido aspértico a distintos pHs demostraron que a pH=5y 9
(PKaz(asp)=3,9<pH<pKasasp=9,8) la Unica especie de aminoacido en fase resina es
[QAfL“p); mientras que a pH=11 y 12 (pH2 PpKas@sp=9,8) es [Q;Azl Bajo estas

sp) ”
consideraciones, la concentracion de acido aspartico en la fase resina en el tiempo se
puede estimar con los balances de materia mostrados en la Ec. (5.45) para pH=5y 9y en
la Ec. (5.46) para pH=11y 12.

A(asp) (t) | AT ]asp CA (asp)i CA (asp) (t))_ (545)
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_ —5 V
Cfasp) (1) = |QzA2 ]<asp>(t)= (Cotespy — CA(asm(”)V (5.46)

donde el superrayado - representa la fase resina, el subindice i hace referencia a la
condicion inicial, Caasp) cONcentracion total de aminoacido en fase acuosa, Vy V son el
volumen de la fase acuosa y el volumen de la fase resina, respectivamente. Q+A*l )(t) y
asp.
Q;AZ’LQP)(t) son las concentraciones molares de é&cido aspartico en fase resina,

dependientes del tiempo t y expresadas en mol/m® RSI.

Los resultados experimentales de las cinéticas de extraccion de acido aspartico con RIE
a pH=5, 9, 11 y 12 (experimentos de la Tabla 5) se recogen en las Tablas A1-A13 del
apéndice B.

En las Figuras 38 - 41 se representa la evolucion de la concentraciéon total de acido
aspartico (Casp)(1)/Cagspyy) frente al tiempo, para los experimentos de la Tabla 5.
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O Cpgspyi=21,86 mol/m’

CA(aL%p)(t)/ CA(stp)i

0.8 \ \ \
0 1000 2000 3000 4000
t(s)

Figura 38. Evolucion de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa con el tiempo para
el experimento | (pHi= 5,06+0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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Figura 39. Evolucion de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa con el tiempo para
el experimento Il (pH;= 8,96+0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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Figura 40. Evolucion de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa con el tiempo para
el experimento lll (pH;= 11,04+0,06; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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Figura 41. Evolucién de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa con el tiempo el
experimento IV ( pHi= 12,02+0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.

En estas figuras se observa que los procesos cinéticos de extraccion de acido aspartico
son rapidos y se alcanza el equilibrio a tiempos reducidos inferiores a 20 minutos para los
experimentos a pH= 5y 9 e inferiores a 40 minutos para pH=11 y 12. En cualquier caso,
las curvas presentan una tendencia y forma similar, lo cual induce a pensar que el
proceso cinético posee las mismas caracteristicas y etapas controlantes en todos los
sistemas estudiados.

Es necesaria una evaluacion detallada de los resultados cinéticos para determinar si la
velocidad del proceso de intercambio i6nico estd controlada por la difusion del
aminodacido en la pelicula liquida externa, por la reaccion quimica en la superficie con el
Tomac impregnado en la resina, o por la difusién intraparticula del complejo Tomac-
aminoacido, o bien, por una combinacion de dos o mas de estas etapas limitantes del
proceso cinético de extraccién.

5.3.1.1 Determinacion de la etapa controlante del proceso cinético

El modelo cinético propuesto por Bhandari et al. (Bhandari V.M. et al., 1992) es un
modelo aproximado para correlacionar la dinamica de difusién intraparticula en procesos
de adsorciéon de &cidos organicos o inorganicos con resinas basicas débiles de
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intercambio idnico, en medios agitados finitos y que considera la reversibilidad de los
procesos de adsorcion. Los autores Juang y Lin (Juang R.S. et al., 1995 b; Juang R S. et
al., 1995 c) extendieron este modelo a cinéticas de adsorcion donde la etapa controlante
del proceso no es Unicamente la difusién intraparticula, sino también la difusién en la
pelicula liquida externa o incluso la reaccion quimica. Este modelo se aplicé con éxito a
procesos cinéticos de extraccion de a-fenilglicna de disoluciones acuosas con resina
macroporosa Amberlita XAD-4 impregnada con Tomac en tanques finitos (Ruiz M. O. et
al., 2002 b) y en la separacion de amino-alcoholes mediante resinas impregnadas de
extractante (Babi¢ K. et al., 2007).

Aunque es necesario un modelo mas riguroso de correlaciéon de los resultados cinéticos
basado en las leyes de Fick o de Nerst-Planck, el modelo de Bhandari permite estimar de
manera aproximada las resistencias implicadas en el transporte de materia, y por tanto es
util como primer paso en el tratamiento de los datos cinéticos.

La evolucion de la concentracién de acido aspartico extraida por la RIE expresada en
fraccidbn molar en funcién del tiempo durante el proceso de extraccidon, X, teniendo en
cuenta la estequiometria de la reaccién quimica, se define como:

_ bChqup (®

et

donde [QJFCI_} es la concentracion de Tomac impregnado en la resina expresada en
i

mol/m® RSI; b es la carga de la forma anidnica del aminoacido y por tanto es el

coeficiente estequimétrico de las reacciones de intercambio i6nico del aminoacido con el

Tomac impregnado en la resina mostradas en las Ecs. (5.23) y (5.30), siendo b=1 en los

experimentos a pH= 5y 9, y b=2 en los experimentos a pH=11 y12; Caqup (t) €es la

concentracion de acido aspartico en fase resina definida en la Ec. (5.45) en los
experimentos a pH= 5y 9 y mediante la Ec. (5.46) en los experimentos a pH=11y 12.

X (5.47)

i

Para evaluar la evolucion de la concentracion del amino&cido extraido por la RIE en el
tiempo, se emplearon las Ecs. (5.48)-(5.50) que fueron determinadas considerando que el
proceso de extraccion estd controlado independientemente por difusion en la pelicula
liquida, en la particula o por reaccién quimica:

1- Control por difusion en la pelicula liquida externa:

X=—" [laz)o a (5.48)

2
3 6b D
Y = X, 1_3(1_£j3 +2(1—£j = ° r[A:S_p](t) dt (5.49)
X X a2 Q+Cl— o
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3- Control por reaccién quimica:

z=% 1—(1—1J3 LY [[las ko ar (5.50)

Xe a Jo- *P

donde 9 es el espesor de la pelicula liquida estancada, D; y D, son las difusividades en la
pelicula liquida externa y en la fase resina, respectivamente; K, es la constante de
velocidad aparente de reaccion quimica; X, es la concentracion instantanea de &cido
aspartico extraida en la superficie externa de la RIE en funcion del tiempo, expresada en
fraccion molar; a es el radio de la particula, siendo para la resina Amberlita-XAD4,
a=0,000389 m; b es el coeficiente estequimétrico; [Ab'asp] es la forma anionica del acido
aspartico y K es el coeficiente de distribucion de la forma aniénica [A”,,] del aminoacido
en el equilibrio expresada como:

_ CA(ﬂSP)(r:a)
[a]

asp

K (5.51)

donde Ca(s) . €S la concentracion de aminoécido en la superficie de la RIE en el

(r=a)

equilibrio expresada en mol/m® RSl y [Ab‘

asp

] es la concentracion de la forma anionica del
amino&cido en la fase acuosa en el equilibrio expresada en mol/m?®.

Considerando que toda la superficie de la RIE esta en equilibrio con la disoluciéon acuosa
extra-particula y utilizando la Ec. (5.51) se puede definir X, con la siguiente relacion:

bk[A™ ] (0

asp

Xe
et

(5.52)

i

asp

Los valores obtenidos de X, Y, Z 'y jl [A?"] (t)dt, se muestran en la Tabla A14 del

apéndice B para todos los experimentos de la Tabla 5.

Un analisis del modelo propuesto en las Ecs. (5.48)-(5.50) demuestra que para que el
proceso esté controlado por difusién en la pelicula liquida externa, difusién intraparticula

y/o reaccion quimica, al representar X, Y, Z frente a f [AP‘ ](t)dt se deben obtener

asp

lineas rectas con ordenada en el origen cero y de cuya pendiente se puede evaluar K;, D,
y K, respectivamente.

fjs‘p](t)dt para el experimento |, (Ca=

14,64 mol/m?; pHi= 5,060,07; T= 30 °C) de la Tabla 5. En esta figura se observa que los

En la Figura 42 se representa X, Y, Z frente a J't [A
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b—
asp

datos experimentales de X, Z frente a J.l [A ](t)dt no tienen tendencia lineal, asi se

puede suponer que la difusién en la pelicula liquida externa y la reaccién quimica no son
etapas limitantes de la velocidad de los procesos cinéticos de extraccion de acido
aspartico. Sin embargo, la Ec. (5.49) proporciona un buen ajuste lineal de los datos
experimentales, indicando que el proceso esta controlado por difusién intraparticula.

Resultados similares se obtuvieron para todos los experimentos de la Tabla 5 del
apartado 5.1.3.7 (no mostrados). Asi, se puede concluir que el proceso cinético de
extraccién de acido aspartico esta controlado por la difusién intraparticula a todos los pHs
ensayados.

Los valores de la difusividad efectiva, Deasp), €Stimados con la Ec. (5.49) se muestran en
la Tabla 13 a), junto con sus regresiones lineales. En estudios anteriores realizados en
nuestro laboratorio (Ruiz M. O. et al., 2002 b), se obtuvieron de forma andloga, los
valores de la difusividad efectiva de a-fenilglicina, De(oqy), bajo las mismas condiciones de
proceso, mostrados en la Tabla 13 b).
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b-
j [A " asp](t) dt
Figura 42. Determinacién de las etapas controlantes de la velocidad de extraccion de &acido

aspartico con resina impregnada con Tomac para el experimento | (Ca= 14,64 mol/m?;
pH= 5,06£0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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Tabla 13. Valores de difusividad efectiva, D, evaluados con la Ec. (5.49), r= regresion lineal.

a) Acido aspartico

De(aspyx 10" (m*/s)

Experimento pH; C aaspi(mol/m’) Be(5.49) r

I 5,06+0,07 7,37 7,96 0,991
11,11 7,96 0,984

14,64 7,96 0,986

21,86 9,95 0,995

1I 8,96+0,02 15,29 13,78 0,994
111 11,04+0,06 7,45 1,38 0,986
11,46 1,39 0,988

18,94 1,76 0,991

29,33 1,80 0,998

1A% 12,02+0,07 9,58 4,52 0,992
11,19 4,97 0,993

14,64 4,97 0,986

24,69 4,95 0,994

b) a-Fenilglicina (Ruiz M. O. et al., 2002 b)

De(pgly)x 10 12 (mZ/S)

pHi Capalyi (mol/m”) Ec. (5.49) r

11,07 7,26 7,25 0,996
11,09 13,23 9,49 0,994
12,06 7,26 5,84 0,996

La comparacion de los valores de la difusividad efectiva de a-fenilglicina y acido aspartico
muestra que la velocidad de extraccion de ambos aminoacidos crece ligeramente al
aumentar su concentracion inicial, produciendo comparativamente procesos de
extraccibn mas rapidos. Ademas, en todos los casos, la difusividad efectiva del &cido
aspartico es un orden de magnitud mayor que la de a-fenilglicina, y por tanto, la velocidad
del proceso de extraccién del &cido aspartico es mas rapida que la velocidad de
extraccion de la a-fenilglicina. Este efecto puede deberse a que la a-fenilglicina es un
aminoacido de mayor tamafo con un grupo fenilo en su cadena radical, mientras que el
acido aspartico presenta una cadena radical alifatica.
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5.3.1.2 Modelo cinético basado en la ley de Fick

Los procesos de intercambio ibnico se describen de forma rigurosa mediante las
ecuaciones de Nerst-Planck que consideran los procesos de contra-difusién de iones de
diferente movilidad causada por gradientes de concentracion y de potencial electrostatico
(Helfferich F. Et al., 1958). El modelo mas sencillo de difusion de particula
(intraparticula) es el descrito por la segunda ley de Fick, y debido a su simplicidad y rigor
es el que se adopta en el estudio de los datos cinéticos experimentales.

El modelo considera una reaccion de intercambio i6nico heterogénea entre las particulas
esféricas de la RIE y la disoluciéon acuosa agitada de volumen finito en la cual estan
inmersas. La resistencia a la difusion en la pelicula liquida externa se puede considerar
despreciable, por efecto de la agitacion. En la interfase liquido-so6lido se mantiene un
equilibrio instantaneo y K es el coeficiente de distribucidén de la especie que difunde entre
ambas fases, definido en la Ec. (5.51). Posteriormente, la especie extraida en la
superficie de la RIE difunde lentamente al interior de la fase resina. Ademas, el modelo
considera que la concentracion de aniones de aminoacido en el seno de la fase acuosa
varia con el tiempo y asume que la difusividad en la fase resina es constante.

Bajo estas condiciones, el balance de materia en coordenadas esféricas, aplicado a la
especie aniénica del aminoacido A> en fase resina, puede ser expresado por la siguiente
ecuacion:

IC Aasp) (T, 1) 1 9( 5 dCaqup(r,0)
FAwpLD _p 2 9 2% aenihb ) 0<r<a;t>0 5.53
2 ‘Zoal" T o reat> (5:53)

con las condiciones limite e iniciales que se citan a continuacién:

EA(asp) (r, t) = K[Ab_] (t) r=a t > 0 (554)
Cagsp (1,) =0 0<r<a t=0 (5.55)
Cadsp) (1, 1) = finito r=0 t>0 (5.56)

La cantidad de aminoédcido extraido en la RIE en funciéon del tiempo expresado en
unidades de mol, M(t), se puede determinar conociendo la cantidad de aminoacido
transferida de la disolucién acuosa, utilizando la siguiente igualdad:

M(6) = V(C pups = Coaay (D)= 47N jo 12 C agup (1, dr (5.57)

donde a es el radio de la particula de resina y N es el nimero de particulas de resina en
la suspension.

La fraccién final de aminoacido extraido en la RIE en un volumen de disolucion finito se
expresa en términos del parametro o con la siguiente ecuacion:
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M(oo) — VlAb_ J(asp)i

(5.58)
1 + o

La solucién del modelo propuesto, Ec. (5.59) representa la fraccibn de aminoacido
extraida por la RIE en funcién del tiempo (Crank J., 1975; Juang R.S. et al., 1995 a; Ruiz
M.O., 2002).

6ol + o) exp(—g,’ o)

MO 5 2 (5.59)
M(e0) n=l 9+%a+a’g;

donde g, son las raices distintas de cero de la ecuacién (5.60) y a es un numero
adimensional definido en la Ec. (5.61).

—1+ (5.60)
tang,
- vV (5.61)
4mta’NK VK

La Ec. (5.59) muestra que M(t)/M(~) es funcién del coeficiente de difusion

intraparticula, D, y de o cuyo valor depende del pH inicial, de la concentracion inicial de
aminoacido en la fase acuosa y de la concentracion de Tomac en la RIE, tal como se
muestra en la Ec. (5.58).

La fraccion de aminoacido extraida por la RIE, M(t)/M(), y los valores D, se estimaron

de dos formas distintas, una empleando en la determinacion de a (Ec. (5.61)) el valor del
coeficiente de distribucién del aminoacido entre las fases acuosa y resina determinado
experimentalmente (Kexperimenta) O Calculado con el modelo de equilibrio expuesto en los
apartados 5.2.3.1 y 5.2.3.2 (Kcacuiada)- EN €ste segundo caso, se emplearon las siguientes
ecuaciones para el calculo de K:

a) pH=5y 9:

K=

e -

donde Q+A;SPJ se sustituye por la Ec. (5.26) del apartado 5.2.3.1.

b) pHi=11y 12:

%
asp
i
asp
donde |Q§A§S‘pJ calculada, se obtiene resolviendo la ecuacion de tercer orden

(5.33) y cuya solucion viene expresada por las Ecs. (5.34) y (5.35) del apartado
5.2.3.2.

K=

(5.63)
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mr z_z p2(«18p)[Ad8p [(2+A§:p]z lQ+C1] lQ+Ai:p] @ =0 (5'33)

El porcentaje de error se estimé con la Ec. (5.64), donde ¢ es la desviacion estandar del
coeficiente de difusividad intraparticula efectivo calculado con los valores de Kexperimental Y
Keacuiado Y De €S el coeficiente de difusividad intraparticula efectivo calculado con el valor
de Kexperimental:

o x100 (5.64)

%Error =

¢

En las Figuras 43 y 44 se representan log(l1—M(t)/M()) frente al tiempo. El valor de la

difusividad efectiva, De, se obtiene de la resolucién conjunta de las Ecs. (5.59)-(5.61) y la
Ec. (5.51). En la Tabla 14 se presentan los valores de D, evaluados con el valor de K
experimental y de K calculada con las Ecs. (5.62) o (5.63) y (5.33)-(5.35) para los
experimentos de acido aspartico de la Tabla 5. Ademas, se recogen los resultados de los
experimentos de a-fenilglicina realizados bajo las mismas condiciones del proceso (Ruiz
M. O. et al., 2002 b).

En las Figuras 43 y 44 se observa la buena concordancia existente entre las velocidades
medidas experimentalmente empleando el valor de Keyperimental (Simbolos) y las calculadas
con las Ecs. (5.59)-(5.61) (lineas).

14
8
% 0,1 1
EI |
- B 1, Cpgaspyi =7,37 mol/m’
<> I, CA(dsp)l —11 11 mol/m
® I, CA(dsp)l —14 64 mol/m
A I CA(dsp)l —21 85 mol/m
@ 11, Cppaspyi =15,29 mol/m’
0,01 T T T T T

0 50 100 150 200 250 300
t(s)

Figura 43. Efecto de la concentracion inicial de acido aspértico en la fase acuosa sobre la
velocidad de extraccidbn de acido aspartico a 30 °C para los experimentos |
(pH=5,06+0,07) y Il (pH=8,96+0,02), de la Tabla 5. Simbolos: datos experimentales y
con el valor de Keyperimental- Lineas: datos calculados con las Ecs. (5.59)-(5.61).
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18
— 0,1 A
8 ]
= B 1L, Cyyepyi =7,45 mol/m’
= <& L, Cpgapyi =11,46 mol/m’
> ® 111, Cppy =18,94 mol/m’
~ 001 1 A T, Cagpy =29,33 mol/m’
1 O IV, Caraspy =7.45 mol/m’
@ 1V, Cpgapi =11,11 mol/m’
O 1V, Cagap) =14,64 mol/m’
A 1V, Cap) =21,85 mol/m’
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Figura 44. Efecto de la concentracién inicial de &cido aspartico en la fase acuosa sobre la
velocidad de extraccibn de acido aspartico a 30 °C para los experimentos |l
(pHi=11,04£ 0,06) y IV (pHi=12,02+0,07) de la Tabla 5. Simbolos: datos experimentales
y con el valor de Keyperimentar- Lineas: datos calculados con las Ecs. (5.59)-(5.61).

Tabla 14. Parametros cinéticos evaluados con la segunda ley de Fick para los experimentos de
acido aspartico de la Tabla 5 y para los experimentos de a-fenilglicina.

a) acido aspartico

Degasp) X10"" (m?/8)  Degaep) x10"" (m?/s)

Experimento - pA (iéi*}}‘iié) (KECisig)o (EC(SISI?) ;gg‘)‘r)

1 5,06+0,07 7,37 43,00 43,20 0,66
11,11 50,00 50,20 0,28

14,64 52,00 52,10 0,14

21,86 54,00 54,00 0,00

1I 8,96+0,02 15,29 52,00 52,50 0,68
11T 11,04+0,06 7,45 8,50 8,70 1,66
11,46 9,20 9,67 3,61

18,94 11,00 10,50 3,21

29,33 12,00 12,10 0,59

v 12,02+0,07 9,58 32,60 33,80 2,60
11,19 32,40 32,30 0,22

14,64 33,00 32,30 1,61

24,69 37,20 36,20 1,90
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Tabla 14. (Continuacion)

b) a-fenilglicina (Ruiz M. O. et al., 2002 b)

De(pry) X10"" (m/s)

pH; Cagpglyy(mol/m’) Ec(5.59)
(K experimental)
11,07 7,26 1,47
11,09 13,23 1,85
12,06 7,26 1,13

Los valores de D, fueron similares al estimarlos empleando el valor de K determinado
experimentalmente o calculado con los modelos de equilibrio, con errores inferiores al 3,6
%. Este resultado indica que el modelo de equilibrio describe perfectamente a los
sistemas de extraccion de los aminoacidos con RIE a 30°C.

El valor de D, en funcién de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa para
distintos valores de pH inicial, mostrados en la Tabla 14, se representan en las Figuras 45
y 46.

En la Figura 45 se observa que los valores de D, aumentan ligeramente al aumentar la
concentracion de acido aspartico en la fase acuosa a todos los valores de pH ensayados
y también varian con el pH, resultando mayores a pH=5 y 9. Este resultado puede
deberse a que a pH=5y 9 la Unica especie de aminodacido que difunde por los poros de la

resina es Q"A__, la cual es mas pequefia que la especie QA que es la que difunde a

asp
pH=12. Ademas, se observa que el proceso de extraccibn de acido aspartico es
comparativamente mas rapido a pH=12 que a pH=11 debido, a que a pH=11 existen

pequenas cantidades de especie A, que reducen la fuerza impulsora del proceso
cinético.

asp ?

La Figura 46 muestra que comparativamente los valores de las difusividades efectivas del
acido aspartico son siempre mayores que las de a-fenilglicina, indicando por tanto, que la
velocidad del proceso de extraccion del acido aspartico es mas rapida que la velocidad
de extraccién de a-fenilglicina. Este efecto puede deberse a que el aminoacido «-
fenilglicina es un amino&cido de mayor tamarno, con un grupo fenilo en su cadena radical,
mientras que el acido aspartico presenta una cadena radical alifatica.

Ademéds, la velocidad de extraccion de ambos aminoacidos, o-fenilglicina y &cido
aspartico, crece ligeramente al aumentar su concentracién inicial, produciendo
comparativamente procesos de extraccién mas rapidos, como se observa en la Figura 46.

Los valores de la difusividad efectiva obtenidos con la segunda ley de Fick (Ecs. (5.59)-
(5.61)) son mayores que los obtenidos con el modelo cinético propuesto por Bhandari
(Ec. 5.49). Estos resultados pueden ser debidos a que este modelo considera el llenado
parcial de los huecos reactivos de la RIE, y consecuentemente, predice un camino de
difusién mas corto que el modelo de Fick, el cual al considerar que el camino de difusion
es el espesor total de la particula, el camino de difusion es mas largo y ajusta los datos
experimentales de la velocidad de extraccion con un valor mas grande de la difusividad.
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En cualquier caso, ambos modelos proporcionan una tendencia ascendente de D, con la
concentracion inicial de &cido aspartico.

6,0E-10
B [, pH=5
A 11, pH=9
5,0E-10 - ® III, pH=11
<> IV, pH=12
4,0E-10 - M//‘)
2 3,0E-10 A
g
& 2.0E-10 -
10E10 | o o —o—— " °
1,0E-12 T T T T T
5 10 15 20 25 30 35

Ca(asp)i (mol/m3)

Figura 45. Efecto de la concentracion inicial de &cido aspartico y del pH sobre el valor de la
difusividad efectiva evaluada con las Ecs. (5.59)-(5.61) para los experimentos de la

Tabla 5.
4,0E-10 A
355E_10 B M//_o
3,0E‘10 1 Y pH=11, asp
< pH=12, asp
2,5E-10 A pH=11, pgly
B pH=12, pgl
~ 2,0E-10 P pey
E 1,5E-10 |
a)
1,0E-10 1 ‘/.M—/‘//.
5,1E-11
1,0E-12 ‘
5 10 15 20 25 30 35

Cai (mol/m3)

Figura 46. Valores de la difusividad efectiva para la extraccion individual de a-fenilglicina y acido
aspartico, evaluada con las Ecs. (5.59)-(5.61) para los experimentos Il (pH=11) y IV
(pH=12) de la Tabla 5 y los experimentos de fenilglicina mostrados en Tabla 14-b (Ruiz
M. O. et al., 2002 b).
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A partir de los valores del cociente M(t)/M(x) obtenidas con el modelo cinético (Ecs.
(5.59)-(5.61)) representados en las Figuras 43 y 44 como lineas, y considerando la
definicion de M(t) mostrada en la Ec. (5.57), se pueden obtener los valores calculados de
la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa a lo largo del tiempo, Caasp)(t)cal-

En las Figuras 47-50 se observa la buena concordancia existente entre los datos
cinéticos de la concentracién temporal de acido aspartico experimentales (simbolos) y los
calculados (lineas). El error estimado con la Ec. (5.15) fue inferior al 7,78 % para todos
los experimentos de la Tabla 5.

2\ 172
100 j [(CA(asp) (t)Cal - CA(asp) (t)Exp ) j
% error promediado = — z (5.15)
J 1 CA(asp) (t)Exp

1,05
& Cagaspy =7,37mol/m’
A Cppypy =11,11mol/m’
O Cagaspyi =14,64mol/m’
B Cypepi =21,85mol/m’
= 0,95
o
&
< L]
Q
e o
g A
z
O 085 - S > ©
0,75 T T T T T
0 100 200 300 400 500 600

t(s)

Figura 47. Evolucién de la concentracién de &cido aspartico con el tiempo experimental (simbolos)
y calculados a partir del modelo cinético y con la definicion de M(t), Ec. (5.57) (lineas)
para el experimento | (pH;= 5,062£0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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1,05
® Cuiuei =15,29mol/m?
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Figura 48. Evolucién de la concentracion de acido aspartico con el tiempo experimental (simbolos)
y calculados a partir del modelo cinético y con la definicién de M(t), Ec. (5.57) (lineas)
para el experimento Il (pH;= 8,96+0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.

1,1
A Cpgaspy =7,45mol/m’
@ Cpepyi =11,46mol/m’
10 O Caapy =18.94mol/m’
B Cyepyi =29,33mol/m’
209
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Figura 49. Evolucion de la concentracion de &cido aspartico con el tiempo experimental (simbolos)
y calculados a partir del modelo cinético y con la definicién de M(t), Ec. (5.57) (lineas)
para el experimento Il (pH;= 11,04£0,06; T= 30 °C) de la Tabla 5.
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1,1
A Caaspyi =9,58mol/m’
@ Chpp)i =11,19mol/m’
1 O Cagupi =14.64mol/m’
B Cpapi =24,69mol/m’
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Figura 50. Evolucién de la concentracién de acido aspartico con el tiempo experimental (simbolos)
y calculados a partir del modelo cinético y con la definicion de M(t), Ec. (5.57) (lineas)
para el experimento IV (pH;= 12,02+0,07; T= 30 °C) de la Tabla 5.

En base a lo expuesto, se puede concluir:

e Los procesos cinéticos de separacion de acido aspartico de disoluciones acuosas
diluidas son rapidos y se alcanza el equilibrio a tiempos reducidos, inferiores a 40
minutos. Ademas, varian con el pH y con la concentracion de aminoacido en la
fase acuosa.

e La formay evolucién de las curvas cinéticas es similar en todos los experimentos
realizados a diferentes valores de pH y concentracién inicial de acido aspartico,
por tanto el proceso cinético debe poseer las mismas caracteristicas y estar
controlado por los mismos mecanismos de transferencia de materia.

e Los resultados de las cinéticas de separacion de acido aspartico en tanques
agitados se correlacionaron adecuadamente mediante un modelo cinético basado
en la segunda ley de Fick, considerando que el proceso de transferencia de
materia esta controlado por la difusién intraparticula del complejo acido aspartico-
Tomac y que existe un equilibrio instantaneo en la interfase sélido-liquido.

e Los valores de las difusividades efectivas se estimaron a partir del modelo y
resultaron del orden de D, =10 m?s para el acido aspartico. El anélisis
comparado de los valores de D, del &cido aspartico (10" m?s) con D, de a-
fenilglicina (10" m?s) ratifica los resultados experimentales que ponen de
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manifiesto que la velocidad de extraccion del &cido aspartico es mas rapida que la
de a-fenilglicina, probablemente como consecuencia de su mayor tamano, ya que
contiene un grupo fenilo en su cadena radical.

e |La difusividad para el &cido aspartico individual crece ligeramente, y
consecuentemente, la velocidad del proceso de transferencia de materia es mas
rapida, al aumentar la concentracion de aminoacido,yapH =5y 9.

5.3.2 Ensayos con mezclas binarias de acido aspartico y a-
fenilglicina

Los estudios cinéticos de extracciébn de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina a
pH=11 y 12 se determinaron a la temperatura de 30 °C, bajo las condiciones
experimentales indicadas en la Tabla 6 del apartado 5.1.3.7. La carga de Tomac en la
RIE fue la misma que se utilizé en los experimentos de equilibrio.

En base a lo expuesto anteriormente, se puede suponer que a pH= 11 la especie
predominante del acido aspartico es A2 | y de la a-fenilglicina es A

asp?

pgly *

La evolucién de la concentracién de acido aspartico y a-fenilglicina con el tiempo, en sus
formas aniénicas en fase acuosa, a pH=11 y 12 se puede calcular utilizando las
siguientes ecuaciones:

CA(asp) (t) KalKaZKa3

= 5.44
[H+]3(t)+Kal[H+]2(t)+Ka1Ka2 [H+] (t)+KalKa2Ka3 ( )

C apan (1) KK,
A~ - Alpgly) al ™a2 5 65
b 10 [ F o)+ x, 1)) +K, Ka, (5.65)

donde Ca (t), representa la concentracion total del aminoacido con el tiempo, [AZ‘ ](t) y

asp

[A;gly ](t) son las concentraciones de las formas anidnicas en funcion del tiempo del &cido

aspartico y a-fenilglicina, respectivamente, expresadas en mol/m®, cuyo pH también es
funcién del tiempo. Los subindices pgly y asp representan al aminoacido fenilglicina y
acido aspartico, respectivamente.

Se midié6 experimentalmente la evolucion del pH en estos experimentos cinéticos,
ratificando que el efecto de la coextraccién de OH" es despreciable. La concentracién de
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acido aspartico y a-fenilglicina en fase resina en el tiempo se obtuvieron a partir de los
siguientes balances de materia:

_ — v
Caten = Q3AT ) (0= oy ~Caan )5 (5.48)
_ S v

Cafpay)(D=]Q"A ](pgly)(t)z(CA(pgly)i ‘CA(pgly)(t))v (5.66)

donde el superrayado — representa la fase resina, el subindice i hace referencia a la

condicién inicial, V. y V son el volumen de la fase acuosa y de la fase resina,

respectivamente, y [Q;A%L NOBY [Q+A*l 1)(t) son las especies de acido aspartico y a-
as pely

fenilglicina presentes en la fase resina.

Los resultados obtenidos en las cinéticas de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina
de sus mezclas binarias a pH= 11 con RIE se muestran en las Tablas B1-B5 del apéndice

By en las Figuras 51 y 52.

En las Figuras 51 y 52 se muestra la evolucién temporal de la concentracion total de
acido aspartico y de a-fenilglicina de sus mezclas binarias, respectivamente, para los
experimentos de la Tabla 6. Los procesos de extraccién de acido aspartico son rapidos,
alcanzandose el equilibrio a tiempos reducidos inferiores a 20 min, mientras que la
extraccion de a-fenilglicina es mas lenta, aunque a pesar de todo, el equilibrio se alcanza
a tiempos reducidos inferiores a 45 min para los experimentos de mezclas realizados a

pH=11y 12.

A CA(asp)i/CA(pgly)i :1/1, szll

1.00 ® Cagup)i/Cagpgyi =2/1, pH=11
’ >* CA(asp)i/CA(pgly)i :3/1, szll
X O Cagaspi/Capgyi =1/2, pH=11

0,95 B Cgusp)i/Capatyyi =1/1, pH=12

CA(asp)/CA(asp)i

0 5000 10000 15000
t(s)

Figura 51. Evolucion de la concentracion de acido aspartico en la fase acuosa con el tiempo para
los experimentos cinéticos | (pHi= 11,0410,05) y Il (pH;=12,02+0,02) de la Tabla 6.
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1,05
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1,00 € Causp)i/Capayi =2/1, pH=11
X Caspi/Capayi =3/1, pH=11
0.95 O Cawpi/Capayi =1/2, pH=11
’ O Caespi/Capayi =1/1, pH=12

Capgly/Capely)
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Figura 52. Evolucién de la concentracién de a-fenilglicina en la fase acuosa con el tiempo para los
experimentos cinéticos | (pH;= 11,04£0,05) y Il (pH,=12,02+0,02) de la Tabla 6.

En todos los experimentos cinéticos tanto de extraccién individual como de extraccion
conjunta de ambos aminodcidos, se obtienen curvas que presentan una forma y
evolucién similar, lo cual induce a pensar que el proceso cinético posee las mismas
caracteristicas y etapas controlantes en todos los sistemas estudiados.

Con los resultados obtenidos de los experimentos de equilibrio y cinéticas, se puede
suponer que el proceso se basa en la reaccién de intercambio i6nico de los aminoacidos
con el Tomac retenido en la resina. La velocidad del proceso de intercambio i6nico puede
estar controlada por la difusién de cada aminoacido en la pelicula liquida externa, por la
reaccion quimica en la superficie con el Tomac impregnado en la resina o por la difusién
intraparticula del complejo Tomac-aminoacido, o bien por una combinacion de dos o mas
de estas etapas limitantes del proceso.

5.3.2.1 Determinacion de la etapa controlante del proceso

La estimacioén de la etapa controlante del proceso se realizé utilizando el modelo cinético
de Bhandari expuesto en el apartado 5.3.1.1.

La evolucion de la concentracion de acido aspartico y a-fenilglicina extraida por la RIE a
pH=11 y 12 expresadas en fraccion molar, en funciéon del tiempo durante el proceso de
extraccién, X, teniendo en cuenta la estequiometria de la reacciéon quimica se definen
como:
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Xasp) = (5.67)
|Q+c1‘] i
_ Cagay® (5.68)

X(pgly) -
|Q+Cl_] '

donde [Q+cl‘} es la concentracion de Tomac impregnado en la resina expresada en
i

mol/m® RSI; EA<asp> (t) es la concentracién de acido aspartico en fase resina definida en la

Ec. (5.46); y Cacay (t) es la concentracion de a-fenilglicina en fase resina definida en la
Ec. (5.66).

Para estimar la evolucién de las concentraciones de &acido aspartico y a-fenilglicina
extraidas por la RIE en funcion del tiempo, este modelo propone las Ecs. (5.69)-(5.74).
Estas ecuaciones fueron determinadas considerando que el proceso de extraccion esta
controlado independientemente por difusion en la pelicula liquida, en la particula o por
reaccion quimica:

1- Control por difusion en la pelicula liquida externa:

3bDy .
o = a2 Jo (5.69)
ad [Q'Cl”
3bD, .
X(Pgly) = — IO[Apgly kt) dt (570)
a d [QrCI”

2- Control por difusion intraparticula:

X X 3 X 6bD,
Y = 1—3(1——(“1’) J +2(1— (D) J = = I:[Ais_pkt) dt (5.71)
K('dSp) C(asp) Xe(aSP) a’ Q+Cl_l
v = Xewan | o - Ko P o[- K || 2 OPPeqay (A, ko at (5.72)
(pgly) K X o L " pely
(pely) € (paly) C(pety) a’ Q+Cl_l

3- Control por reaccion quimica:

1
1 X(as ) 3 bKC(aS ) (YA 2-
Z(asp)=K— 1—[1— d J = b jo[Aasp](t)dt (5.73)

(asp)
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1

1 X 3| bK B

Z pgty) = K 1_(1 - X e J = =) E [Apgly ](t)dt (5.74)
(pely) € (pely) a

donde § es el espesor de la pelicula liquida estancada, D; y D, son las difusividades en la
pelicula liquida externa y en la fase resina, respectivamente; K, es la constante de
velocidad aparente de reaccién quimica; X. es la concentracion instantanea de
aminoacido extraida en la superficie externa de la RIE en funcién del tiempo, expresada
en fraccion molar; a es el radio de la particula, b es el coeficiente estequimétrico de las
reacciones de intercambio idnico del aminoacido con el Tomac impregnado en la resina

(a pH=11y 12: b=1 para a-fenilglicina y b=2 para acido aspartico); [Ai_p] y [A;gly]son las
formas anidnicas predominantes del acido aspartico y a-fenilglicina a pH=11y 12;y K es

el coeficiente de distribucién de las formas anidnicas predominantes de cada uno de los
aminoacidos en el equilibrio expresadas como:

CA(ﬂSP)(r:a)

asp

(5.75)

CA(pgly)(r:a)

K paty) = | - | (5.76)
Apgly

donde Ca_,,€s la concentracion de equilibrio de aminoacido en la superficie de la RIE

2—
asp

] y [A;gly]son las concentraciones de equilibrio de las

formas aniénicas predominantes de los aminoacidos en la fase acuosa a pH=11y 12
expresada en mol/m?®.

expresada en mol/m® RSI y [A

Considerando que todos los puntos de la superficie de la RIE estan en equilibrio con la
disolucién acuosa extra-particula, se puede definir X, para cada uno de los aminoacidos
utilizando las Ecs. (5.75) y (5.76) como las siguientes relaciones:

KAz ] o

Xe@sp) = (5.77)
Q*CI” |

K[A;gly ] (t)

e(pgly) = |

X (5.78)

Q*Cl™|

asp

Los valores obtenidos de X, Y, Z, J'l [A,Z‘ ] (t)dt yr [A;gly] (t)dt para los experimentos de

la Tabla 6, que se muestran en la Tabla B6 del apéndice B.
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El sistema estara controlado por difusion en la pelicula liquida externa, difusion

intraparticula y/o reaccion quimica, si al representar X, Y, Z frente a J-t [Ais‘p] (tdt o

" . Ve .
J. [A;gly] (t)dtse obtienen lineas rectas con ordenada en el origen cero y de cuya
o

pendiente se podran evaluar los parametros cinéticos K;, D, y K¢, respectivamente.

En las Figuras 53 y 54 se representa X, Y, Z frente a J: [Ais‘p] (t)dt yJ: [A;gly ](t)dt,

respectivamente, para el experimento | de la Tabla 6. (Caaspi= 6,52 mol/m?; Capgy)i= 6,68
mol/m® pH;= 11,04+0,05; T= 30 °C).

Las Figuras 53 y 54 muestran que las Ecs (5.69), (5.70), (5.73) y (5.74) no ajustan los
datos cinéticos experimentales, asi se puede suponer que la difusion en la pelicula
liquida externa y la reaccién quimica no son etapas controlantes de la velocidad de los
procesos cinéticos de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina de sus mezclas. Sin
embargo, las Ecs. (5.71) y (5.72) proporcionan un buen ajuste de los datos cinéticos
experimentales indicando que el proceso esta controlado por difusién intraparticula.

Resultados similares se obtuvieron para todos los experimentos cinéticos de la Tabla 6
(no mostrados). Esto indica que el proceso de extraccion del acido aspartico y a-
fenilglicina de sus mezclas, a los pH ensayados, se puede suponer que esta Unicamente
controlado por la difusién intraparticula.

Los valores de las difusividades efectivas, Deg@sp) ¥ Depgy), €valuados mediante las

asp

pendientes de Y frente a J-t [Az‘ ](t) dt y J-t [A;gly ](t) dt, respectivamente, se muestran

en la Tabla 15, junto con sus regresiones lineales para los experimentos de la Tabla 6.

040 0,025
O Xy 1
0’35 _ P 0,023
0 Y + 0,020
030 -+ A Zay
+ 0018
025 - 0015 =
5 N
< 0,20 - 0013 %
1 >~
015 0,010
+ 0,008
0,10 -
+ 0,005
0,05 7 + 0003
0,00 0,000
0 1000 2000 3000 4000

[ 1A% 0t

Figura 53. Determinacion de la etapa controlante de la velocidad de extraccion de acido aspartico
de sus mezclas binarias de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE correspondiente al
experimento | (Caasp) /Capgly)i =1/1) de la Tabla 6.
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T 0,025

T 0,020

T 0,015

Ypely, Zpgly

T 0,010

T 0,005

0,000
0 5000 10000 15000

[ 1A eyl

Figura 54. Determinacion de la etapa controlante de la velocidad de extraccion de a-fenilglicina
de sus mezclas binarias de acido aspartico a-fenilglicina con RIE correspondiente al
experimento | (Caasp) /Capgly)i =1/1) de la Tabla 6.

Tabla 15. Valores de difusividades efectivas, D,, evaluados con las Ecs. (5.71) y (5.72), r=
regresion lineal.

a) Acido aspartico

Experimento pH; Cagaspi(mol/m?)  Cppyyi(mol/m?) (m%ssrgég;l) r Ec(5.71)
I 11,04+0,05 6,52 6,68 2,87 0,987
13,11 6,74 1,92 0,998
19,58 6,83 3,83 0,995
6,31 12,38 2,87 0,997
I 12,02+0,02 7,65 8,10 4,92 0,990
b) a-Fenilglicina
Experimento oH, Coapi(MOl/m?)  Cgpgrys(mol/m’) DeuyX10” b5 o)
(m°/s) Ec(5.72)
I 11,04+0,05 6,52 6,68 5,75 0,993
13,11 6,74 7,68 0,987
19,58 6,83 9,58 0,999
6.31 12,38 11,50 0,991

II 12,02+0,02 7,65 8,10 19,68 0,998
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5.3.2.2 Modelo cinético basado en la ley de Fick

Al igual que en los procesos cinéticos de extraccién individual de acido aspartico, como el
proceso cinético esta controlado, Unicamente, por difusion intraparticula, se puede aplicar
para el ajuste de los datos experimentales un modelo basado en la segunda ley de Fick
para cada uno de los aminoacidos que intervienen en la mezcla.

El modelo considera una reaccion de intercambio i6nico heterogénea entre las particulas
esféricas de la RIE y los aminoacidos de la disolucién acuosa agitada de volumen finito
en la cual estdn inmersas. La resistencia a la difusion en la pelicula liquida externa se
puede considerar despreciable, por efecto de la agitacién. En la interfase liquido-sélido se
mantiene un equilibrio instantaneo y K es el coeficiente de distribucién de las especies
que difunden entre ambas fases, definido en la Ec. (5.75) para el acido aspéartico y en la
Ec. (5.76) para a-fenilglicina. Posteriormente, las especies extraidas en la superficie
(Q2"A? 4sp, Q*A g,) de la RIE difunden lentamente al interior de la fase resina. Ademas, se
asume que la concentracion de aniones de aminoacido en el seno de la fase acuosa
varia con el tiempo y que la difusividad en la fase resina es constante.

Bajo estas condiciones los balances de materia en coordenadas esféricas, de cada uno
de los aminoécidos presentes en la mezcla en fase resina pueden ser expresados por las
siguientes ecuaciones:

or or

aEA(aSp) (r,t) -D i 0 2 aEA(asp) (r,t)
B o e L v

J;OSrSa;t>O (5.79)

aEA(pgly)(r, t) D ii(rz aEA(pgly)(r, t)

o =D (pay) I >, ]; 0<r<a;t>0 (5.80)

con las condiciones limite e iniciales que se citan a continuacion:

Cawn0=K o, [A% ] 0 r=a  t>0 (5.81)
Caen (0 =K o [a7 ] 0 r=a  t>0 (5.82)
Catasp) (1,0) =0, C acpaiy) (1, £) =0 0<r<a t=0 (5.83)
Cadsp) (1, 1) = finito , C apay) (, t) = finito r=0 t>0 (5.84)

La cantidad de &cido aspartico y a-fenilglicina extraidos en la RIE en funcién del tiempo
expresado en unidades de mol, M(t), se puede determinar conociendo la cantidad de
cada uno de los aminoacidos transferida de la disolucion acuosa utilizando los balances
de materia de las Ecs. (5.46) y (5.66); asi se obtienen las siguientes igualdades:
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M)y = VICaupn = Cargay (0)= 47N [ 1> Caca (1, (5.85)

M(t)(pgly) = V(CA(pgly)i - CA(pgly) (t)): 47ENJ.0 rzaA(pgly> (r,t)dr (5.86)

donde a es el radio de la particula de resina y N es el niumero de particulas de resina en
la suspension.

La fraccién final de cada aminoacido extraido en la RIE en un volumen de disolucién finito
se expresa en términos del parametro o con las siguientes ecuaciones:

v [az];
M(“)(asp) = (587)
1 + Ot(asp)
\Y [A_ ]i
M(°°)(pgly) =1 + :@xgly 1 (5.88)
(pgly)

Las soluciones del modelo propuesto, Ecs. (5.89) y (5.90) representan la fraccién de cada
uno de los amino&cidos extraidos por la RIE en funcion del tiempo (Crank J., 1975; Ruiz
M.O., 2002).

De(as )t
M(t) L 00 (L 0 ) eXP(—E iy — 5 )
(asp) _ a
— =y — (5.89)
M(*) (op) n=l 9+ 90 up) + Ol Enasp)
De(paiy)t
M(t) o 6(x(pgly) 1+ 0c(pgly) ) exp(_gi(pgly) 2 )
(pely) _ a
—1-% — (5.90)
M(oo)(pgly) n=l 9+ 9a(pgly) + OC(pgly)gn(pgly)

donde g, son las raices distintas de cero de cada aminoacido definidas en las ecuaciones
(5.91) y (5.92); a es un numero adimensional definido en las Ecs. (5.93) y (5.94) y D, son
los coeficientes de difusién efectivos intraparticula de cada uno de los aminoacidos.

2
as (X’ as n(as;
gn(dAp) =1+ ( P)g (asp) (591)
tan gn(asp) 3
2
Z(pgly) 1+ O (pety) En(pety) (5.92)
tan g, ) 3
\V/ \Y
Gy = 33 - (5.93)
4ma’NK ., VK,
AV \Y%
o) = 4na313\n< = (5.94)

(pely) (pgly)

En las Figuras 55 y 56 se representa log(l—M(t)/M(e)) frente al tiempo para los
experimentos de la Tabla 6. Los valores de las difusividades efectivas de cada
aminoacido, D, se obtienen de la resolucién conjunta de las Ecs. (5.89), (5.91) y (5.93)
para acido aspartico y de las Ecs. (5.90), (5.92) y (5.94) para la a-fenilglicina con el
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coeficiente de distribucion determinado experimentalmente (Kexperimental) © Calculado con el
modelo de equilibrio anteriormente desarrollado en el apartado 5.2.4.1 (Kcaicuiado)- EN este
segundo caso los valores de Kgcuiago para los dos aminoacidos de la mezcla se estimaron
con las siguientes ecuaciones:

ian] . et (5.95)

K asp) :m— p2(asp) ~ [Cl_]z
asp

|Q+A;glyJ=K Q*Cl‘ | (5.96)

(pely) :ﬁ pl(pgly) - [Cl_]

pely

K

donde la reIacién|Q+Cl‘J/[Cl‘] se obtiene resolviendo la siguiente ecuacion de tercer
orden:

2K i (A2 ]

i s - 2
Q*Cl” ) v o (oer
[- cr J " (Kpl(ngY) [Apgly ]+ 27 sz(asp) [Aasp D [' Cl- +

A\
+ 7Kp1(pgly)

(A, ] [—Q;IC_I_ ]—% Qe =0 (5.97)

En la Tabla 16 se presentan los resultados obtenidos de D, para mezclas de acido
aspartico y a-fenilglicina a pHi=11 y 12 de los experimentos de la Tabla 6.

1
1 A CA(asp)i/CA(pgly)i :1/1, szll
Ataspi! Capalyyi =2/1, pH=11
B Aasp)il “A(pgly)i = s pH:ll
Ataspi! Capalyyi =1/2, pH=11
2 ‘ CA(asp)i/CA(pgly)i =1/1, pH=12
8
% 0,1
=
0,01 T
0 200 400 600 800 1000 1200

t(s)
Figura 55. Velocidad de extraccion de acido aspartico a 30 °C para los experimentos |
(pHi=11,04£0,05) y Il (pH;=12,02+0,02), de la Tabla 6. Simbolos: datos experimentales.
Lineas: datos calculados con el valor de Keyperimental Y CON las Ecs. (5.89), (5.91) y (5.93).
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=
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£
E - —

— A CA(asp)i/CA(Pgl)’)i =1/1, pH=11

O CA(asp)i/CA(pgly)i =2/1, pH=1 1

Aspi/ Capgyyi =3/1, pH=11

u CA(asp)i/CA(pgly)i =1/2, pH=1 1

& Cawspi/ Capayi =1/1, pH=12

0,01 ‘ :
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
t(s)

Figura 56. Velocidad de extraccion de a-fenilglicina a 30 °C para los experimentos |
(pHi=11,04£0,05) y Il (pH=12,02£0,02), de la Tabla 6. Simbolos: datos experimentales.
Lineas: datos calculados con el valor de Keyperimental Y €ON las Ecs. (5.90), (5.92) y (5.94).

En las Figuras 55 y 56 se observa la buena concordancia existente entre las velocidades
de extraccion de ambos aminoacidos medidas experimentalmente (simbolos) y las
calculadas (lineas).

Tabla 16. Valores de difusividad efectiva, D, calculadas con las Ecs. (5.89)-(5.94) para los
experimentos cinéticos de la Tabla 6.

a) Acido aspartico

9e<a3p)x10“ Qe(asp)xlo“
Chaspi Cagasp)i Capayi  (m7/s) Ec(5.89) (m7/s) Ec(5.89) % Error

EXperlmentO le /CA(pgly)i (mOI/m%) (mol/mg (K experimenlal) (K calculada COT1 EC(S 15)

Ec.5.95)
I 11,04+0,05 171 6,52 6,68 13,80 14,40 2,95
2/1 13,11 6,74 13,90 14,32 2,07
3/1 19,58 6,83 18,00 18,50 1,91
172 6,31 12,38 14,20 14,90 3,32

II 12,02+0,02 171 7,65 8,10 32,60 32,60 0,00
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Tabla 16. (Continuacion)

b) a-Fenilglicina

]32e<pg1y>X10” Dze<pg1y>X10“
Caqspi Caqspi Capaly)i (m/s) Ec(5.90) (m“/s) Ec(5.90) % Error

EXpe”mentO le /CA(pgly)i (mOl/mS) (mOI/m3 (K experimental) (K calculada CON EC(S 15)

Ec.5.96)

I 11,04£005  1/1 6,52 6,68 3,70 3,77 1,34
2/1 13,11 6,74 3,80 3,95 2,79

3/1 19,58 6,83 4,70 4,99 4,36

12 6,31 12,38 6,00 6,15 1,77

I 12,0240,02  1/1 7,65 8,10 11,00 10,79 1,35

El % de error que se muestra en la Tabla 16, definido en la Ec. (5.15), se estimo a partir
de la desviacion estandar de D, calculada con el valor de Kexperimenta Y d€ Kaicuiada CON 12
Ec. (5.95) para el &cido aspartico y con la Ec. (5.96) para la a-fenilglicina. Los valores de
D. fueron similares para ambos aminoacidos al estimarlos empleando el valor de
Kexperimental O Kcaiculada CON 10 modelos de equilibrio, con errores inferiores al 4,36 %. Este
resultado indica que el modelo de equilibrio describe perfectamente a los sistemas de
extraccion conjunta de los aminoacidos con RIE a 30°C.

En la Tabla 16 y en las Figuras 57 y 58 se muestran los resultados de las D, para
distintas concentraciones iniciales de acido aspartico y a-fenilglicina en las mezclas,
respectivamente. Los resultados indican que los valores de las difusividades efectivas
aumentan ligeramente al aumentar la concentracion de aminoéacido en la fase acuosa,
produciendo comparativamente procesos de extraccion mas rapidos.

Los valores de las difusividades efectivas de acido aspartico y a-fenilglicina obtenidos con
las Ecs. (5.89)-(5.94) son mayores que los obtenidos con el modelo cinético propuesto
por Bhandari con las Ecs. (5.71) y (5.72). Estos resultados pueden ser debidos a que este
modelo considera el llenado parcial de los huecos reactivos de la RIE vy
consecuentemente predice un camino de difusiébn mas corto que el modelo de Fick, el
cual, al considerar que el camino de difusion es el espesor total de la particula, el camino
de difusion es mas largo y ajusta los datos para un mismo valor de velocidad de
extraccion con un valor mas grande de la difusividad. En cualquier caso, ambos modelos
proporcionan una tendencia ascendente de D, con la concentracion inicial de aminoacido.

En las Figuras 57 y 58 se observa que las difusividades efectivas son mayores a pH=12
que a pH=11, tanto para acido aspartico como para fenilglicina, proporcionando
comparativamente procesos cinéticos de extraccion mas rapidos. Ademas, en la Figura
57 se observa que la presencia de a-fenilglicina no afecta a los valores de difusividad
efectiva de acido aspartico, sin embargo, la presencia de acido aspartico afecta y provoca
que la difusividad efectiva de la a-fenilglicina aumente ligeramente su valor, indicando
que comparativamente los procesos cinéticos de extraccidon son mas rapidos, como se
observa en la Figura 58.
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5E-10
A CA(asp)i/CA(pgly)i =1/1,2/1,3/1 pH=11
Aaspi! Capeyi =1/2, pH=11
4E-10 - B Cagusp)i/ Capaiyy =1/1, pH=12
~ =
~~ 3E-10 A
g
g
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Figura 57. Efecto de la concentracidn inicial de acido aspartico, de la proporcién de fenilglicina, y
del pH sobre la difusividad efectiva de acido aspartico evaluada con las Ecs. (5.89),
(5.91) y (5.93) para los experimentos de la Tabla 6.

1.2E-10
O
1,0E-10 -
— 80E-11 -
g
= 60E-11 -
5 A
B 40E-11 -
A Cawspi/ Capayyi =2/1, 3/1, pH=11
20E-11 - ® Cron/Caoan =1/11/2, pH=11
O Ca@pi/Capeyi =1/1, pH=12
0,0E+00 ‘ | | |

4 6 8 10 12 14
Cagpely) (mO]/mB)
Figura 58. Efecto de la concentracion inicial de a-fenilglicina, de la proporcion de acido aspartico, y

del pH sobre la difusividad efectiva de a-fenilglicina evaluada con las Ecs. (5.90),
(5.92) y (5.94) para los experimentos de la Tabla 6.
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En la Tabla 16 y comparando las Figuras 57 y 58 se observa que los valores de las
difusividades efectivas del &cido aspartico son siempre mayores que las de a-fenilglicina.
Este resultado corrobora el hecho experimental de que la velocidad del proceso de
extraccién del acido aspartico es mas rapida que la velocidad de extraccidon de a-
fenilglicina. Este efecto también se observé en los procesos cinéticos de extraccion
individual de acido aspartico y a-fenilglicina y puede deberse, como ya se ha comentado,
a que el aminoacido o-fenilglicina es un aminoacido de mayor tamafo, con un grupo
fenilo en su cadena radical, mientras que el acido aspartico es mas pequefo y presenta
una cadena radical alifatica.

En las Figuras 59 y 60 se representa el ajuste de los resultados experimentales cinéticos
de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina al modelo cinético mostrado en las Ecs.
(5.89)-(5.94). En estas figuras se observa que existe una buena concordancia entre los
datos experimentales (simbolos) y los calculados con el modelo (lineas). El error
estimado con la Ec. (5.15) para cada uno de los aminoacidos fue inferior a 3,25 % para
todos los experimentos de la Tabla 6.

11

] CA(asp)i/CA(pgly)i =1/1 . szl 1
O Cawspi/Capgyi =2/1, pH=11
1 2 CA(asp)i/CA(pgly)i =3/1 . szl 1

.« A CA(asp)i/CA(pgly)i :1/2, szl 1
% CA(asp)i/CA(pgly)i =1/1 . pH:12

Casp)(t)/Cagsp)i

0,6 \ ! \
0 500 1000 1500 2000
t(s)

Figura 59. Evolucién de la concentracion de acido aspartico con el tiempo experimental
(simbolos) y calculados (lineas) a partir del modelo cinético y con la definicién de M(t)
(Ec. (5.85)) para los experimentos de mezclas binarias | (pH=11,04+0,05) y Il
(pHi=12,0210,02) de la Tabla 6.
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1,1
O Ca@spi/Capgyi =1/1, pH=11
Aaspi/ Capgyi =2/1, pH=11
1 <> CA(asp)i/CA(pgly)i =3/1, pH=11
A Cpuspi/Capgyyi =1/2, pH=11
;’_;, X CA(asp)i/CA(pgly)i =1/1, pH=12
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Figura 60. Evolucion de la concentracién de a-fenilglicina con el tiempo experimental (simbolos) y
calculados (lineas) a partir del modelo cinético y con la definicion de M(t) (Ec. (5.86))
para los experimentos de mezclas binarias | (pHi=11,04£0,05) y Il (pH;=12,02+0,02) de
la Tabla 6.

Las conclusiones alcanzadas en este apartado referente a los ensayos cinéticos de
extraccién conjunta de acido aspartico y a-fenilglicina se sefialan a continuacién:

e Laformay evolucién de las curvas cinéticas es similar en todos los experimentos
realizados, por tanto el proceso cinético debe poseer las mismas caracteristicas y
estar controlado por los mismos mecanismos de transferencia de materia.

¢ No hay cambios significativos en las cinéticas de extraccion individual y conjunta
del acido aspartico a pH = 5, este resultado puede ser debido a que el aminoacido
o-fenilglicina no se extrae a este pH.

e Los procesos cinéticos de fraccionamiento de mezclas de a-fenilglicina y &cido
aspartico a pH =11 y 12 son rapidos, y se alcanza el equilibrio a tiempos
reducidos, resultando comparativamente mas rapida la extraccion del acido
aspartico. Estos resultados son analogos a los obtenidos en las cinéticas de
extraccién de cada aminoéacido por separado.

e La velocidad de separacién de los aminoacidos desde la mezcla binaria depende
de la concentracion relativa en la que se encuentran presentes.

e Los resultados de las cinéticas de separacion de mezclas binarias de acido
aspartico y a-fenilglicina en tanques agitados se correlacionaron adecuadamente
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mediante un modelo cinético basado en la segunda ley de Fick, considerando que
el proceso de transferencia de materia esta controlado por la difusién
intraparticula del complejo &cido aspartico-Tomac y fenilglicina-Tomac y que
existe un equilibrio instantédneo en la interfase sélido-liquido.

e Los valores de las difusividades efectivas, D, fueron del orden de 107'° m?s para
el 4cido aspartico y de 10" m?s para a-fenilglicina. Este resultado confirma que
la velocidad de extraccion del acido aspartico es mas rapida que la de a-
fenilglicina como consecuencia de su mayor tamafno, ya que contiene un grupo
fenilo en su cadena radical.

e La difusividad efectiva intraparticula para ambos aminoacidos en las mezclas
binarias crece ligeramente, al aumentar su concentracion relativa en la mezcla y a
pH=12.

5.3.3 Comparacion de las cinéticas de la extraccion individual y
conjunta de acido aspartico y a-fenilglicina

Al objeto de comparar la velocidad de la extraccién individual de &cido aspartico y a-
fenilglicina y de sus mezclas binarias, en las Figuras 61 y 62 se representa los valores de
las difusividades estimadas con la segunda ley de Fick para la extraccion individual y
conjunta de &cido aspartico y a-fenilglicina, respectivamente.

5E-10
4E-10 -

X G-g/ CaaspiCacpgly)i
= 3E-10 A pH=11; 1/1,2/1,3/1
o O pH=11; 172
g % pH=12: 1/1

2 ¢ pH=11; 1/0
£ HE-10 - O pH=12; 1/0
) Q—_/A/‘
1E-10 - H./O/”
0 I I I
0 10 20 30 40

Casp (mol/m’)

Figura 61.Comparacién de los valores de D, estimados con la segunda ley de Fick para la
extraccion de acido aspartico sélo y mezclado con a-fenilglicina.



160 AMINOACIDOS: CINETICAS EN BANOS AGITADOS

En la Figura 61 se observa que la difusividad efectiva del acido aspartico aumenta
ligeramente al aumentar la concentracion de aminoacido, y por tanto proporciona
procesos de extraccion mas rapidos. Por otra parte, la difusividad efectiva del &cido
aspartico en todos los casos es mayor a pH=12 que a pH=11, esto puede deberse a que
a pH=11 todavia existe una pequena cantidad de especie A" que dificulta o inhibe la
extraccion de la especie A%,

Ademas, se puede suponer que a pH=12, la presencia de a-fenilglicina no influye en el
proceso cinético de extraccion de acido aspartico debido a que se obtiene el mismo valor
de D, s6lo que mezclado, como puede observarse en la Figura 61. Sin embargo, a pH=11
el valor de la difusividad efectiva es ligeramente superior en las mezclas binarias que en
el proceso individual.

1,2E-10
C as; 1/C i
X A pH=11: 3, 31
1,0E-10 - ® pH=11; 1/1,1/2
X pH=12; 1/1
<O pH=11;  0/1
8,0E-11 W pH=12; 0/1
g
= 6,0E-11 -
s A
a 4,0E-11
2,0E-11 - 8///6
0,0E+00 T T T T

4 6 8 10 12 14
Capgly) (mO]/mB)

Figura 62. Comparacién de los valores de D, estimados con la segunda ley de Fick para la
extraccion de o-fenilglicina sola y mezclada con acido aspartico.

En la Figura 62 se observa que la difusividad efectiva de a-fenilglicina aumenta al
aumentar la concentracion de aminoacido en la disolucibn acuosa, provocando
comparativamente procesos cinéticos de extraccion mas rapidos. Ademas, se observa
que a pH=11 y 12 el comportamiento cinético en la extraccion de a- fenilglicina varia al
estar sélo o mezclado con acido aspartico, obteniéndose valores de D, menores cuando
esta s6lo que mezclado. Por otro lado, apenas hay diferencia del valor de D, a pH= 11y
12 cuando esta la a-fenilglicina sola, mientras que cuando esta mezclada con &cido
aspartico D, es mayor a pH =12 que a 11. Esta diferencia en el comportamiento cinético
puede estar relacionada con el efecto de coextraccion de los iones hidroxilo presentes en
el medio basico y que sélo es significativa en los procesos de extraccion individual de o-
fenilglicina. La extraccion significativa de iones hidroxilo produce una disminucion del pH
y por consiguiente, la transformacioén de parte de las especies aniénicas del aminoacido
en especies no extraibles bajo las condiciones de proceso.
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Por otra parte, tanto en los procesos de extraccion individual de &cido aspartico y a-
fenilglicina como de sus mezclas, se obtuvieron valores de la difusividad efectiva mayores
para el acido aspartico que para la a-fenilglicina, siendo por tanto el proceso de
extraccién del acido aspartico mas rapido que el de a-fenilglicina. Este efecto puede
deberse a que el aminoacido a-fenilglicina es un aminoacido de mayor tamafo que el
acido aspartico.

Se puede concluir.

e Los valores de D, son mayores para el acido aspartico que para a-fenilglicina
tanto en su extraccién individual como conjunta, indicando que el proceso de
extraccién del acido aspartico es mas rapido que el de a-fenilglicina. Esta
diferencia se debe a la diferencia de tamano que presentan ambos aminoacidos.
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5.4 RESULTADOS Y DISCUSION: EXTRACCION EN COLUMNAS DE
LECHO FIJO

5.4.1 Ensayos con acido aspartico

Las curvas de ruptura de &acido aspartico con RIE a 30°C se determinaron empleando el
dispositivo mostrado en el apartado 5.1.2.3 y con el procedimiento experimental detallado
en el apartado 5.1.3.8 de esta memoria. Las condiciones iniciales de estos experimentos
se muestran en la Tabla 7 del apartado 5.1.3.8. Los resultados obtenidos se recogen en
las Tablas A1-A7 del apéndice C y se representan en las Figuras 63-70.

Las curvas de ruptura de a-fenilglicina fueron estudiadas en trabajos previos (Ruiz M. O.
et al., 2000).

Los volumenes de lecho (VL) son nimeros adimensionales y representan el niumero de
veces que la alimentacion circula por el lecho de RIE, y se define como la relacion entre
el volumen de efluente y el volumen del lecho:

VL & (5.98)
VL(l —€ )
Mg cos /P
g, = Muccos/P 5.99
L VL ( )

donde Q es el caudal de circulacién expresado en m?/s; t es el tiempo; V| es el volumen
de la columna cuyo valor numérico es 15 0 9,9 cm® segun la columna utilizada; €. es la
porosidad del lecho, calculada experimentalmente con Ec. (5.99); Muyuecos €S la masa de
disolucion que queda entre los huecos de las particulas de RIE calculada
experimentalmente por pesada y p es la densidad de la disolucion que circula por la
columna expresada en kg/m°.

En la Figura 63 se muestran las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico a
30°C en funcion de los volumenes de lecho (VL), para los experimentos VI y VIl de la
Tabla 7, correspondientes al estudio del efecto de la velocidad de flujo de la alimentacion.
Estos experimentos se realizaron utilizando la misma concentracion de &cido aspartico en
la alimentacién, pHi=12 y la misma carga de Tomac en la resina.

Se observa que las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico estan afectadas
por la velocidad de flujo de la alimentacién. Un aumento de la velocidad de flujo produce
un desplazamiento del punto de ruptura hacia volumenes de lecho mas bajos. Este hecho
puede deberse a que al aumentar la velocidad del flujo, se reduce el tiempo de residencia
y disminuye el tiempo de contacto entre la RIE y la alimentacion, obteniéndose efluentes
con cantidad apreciable de aminoacido a tiempos reducidos. Este efecto es debido a que
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el proceso cinético de extraccién de acido aspartico con RIE presenta una elevada
resistencia de difusién intraparticula, y por tanto una lenta velocidad de transferencia de

materia.

0,9 -
0,8
2 07 -
<06 -
<
g 0,5 7
S 04-
03 - OV, Q=0,022x 10° m’/s

02 - @ VII, Q=0,063x 10° m’/s
0,1
0 I I I
0 10 20 30 40
VL

Figura 63. Efecto del caudal de la alimentacién en las curvas de ruptura de extraccion de &cido
aspartico a 30°C con RIE para los experimentos VI y VIl de la Tabla 7. (Cagaspi=

15,36+0,51 mol/m%; pHi=12,05+0,03; |Q+C1‘l =618,00+0,39 mol/m® RSI).

En las Figuras 64 y 65 se representa el efecto de la concentracion de Tomac en la RIE
(experimentos V y VI de la Tabla 7) y de la concentracion de &cido aspartico en la
alimentacion (experimentos IV y V de la Tabla 7), respectivamente, utilizdndose la misma
velocidad de flujo de alimentacién y a pHi=12.

En estas Figuras se observa que al aumentar la concentracion de Tomac en la RIE o al
disminuir la concentracién de acido aspartico, tanto el punto de ruptura como el punto de
saturacion se desplazan a volumenes de lecho superiores, prolongando el tiempo de
operacion de la columna.
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CA(asp)/ CA(asp)i

&V, [Q'CI1:=773,72 (mol/m’ RST)
CIVL, [QCI1:=618,00 (mol/m’ RSI)

0 10 20 30 40
VL
Figura 64. Efecto de la concentracion de Tomac en la RIE en las curvas de ruptura de extraccion

de 4cido aspartico a 30°C con RIE para los experimentos V y VI de la Tabla 7. (Caasp)i=
14,77+0,32 mol/m®; pH,=12,05+0,03; Q=0,023 x 10° m%/s).
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Figura 65. Efecto de la concentracién de acido aspartico en la alimentacion en las curvas de
ruptura de extraccidn de acido aspartico a 30°C con RIE para los experimentos IV y V

de la Tabla 7. (pH=12,05+0,03; |Q+C1‘l =773,72+3,78 mol/m® RSI; Q=0,024 x 10°®
3
m°/s).
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Las Figuras 66 y 67 muestran las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico para
los experimentos I-IV de la Tabla 7 correspondientes al estudio del efecto del pH,
utilizandose la misma concentracion de aminoacido, concentracién de Tomac en la RIE e
igual velocidad de flujo en la alimentacién. En estas figuras, se observa que a pH=5
(experimento I), el punto de ruptura no aparece y el punto de saturacion se alcanza antes
que a pH basico (experimentos II-1V). Esta diferencia en el perfil de las curvas de ruptura
se debe a que se extrae distinta especie i6nica a pHi=5, (A'zsp), que a pH> 11, (A% p).

Por otra parte, se observa que a pH basico (experimentos II-1V de la Figura 67), el punto
de saturacién se alcanza a unos 55-58 volumenes de lecho, sin embargo, el punto de
ruptura varia alcanzandose antes a pHi=11 (experimento Il). Este efecto negativo puede
deberse a la coextraccion de iones hidroxilo, que si existe, es mas rapida que la del
amino&cido y tiene lugar en los primeros volumenes de lecho, ocasionando una
disminucion del pH. Si el pH de la disolucion que recorre la columna es inferior al
PKasasp=9,8 del aminoacido, se produce la conversion del acido aspartico de su forma
i6nica, A%, a sus formas A, ¥ A™ s, OCasionando una disminucién en la extraccion del
aminoacido y la pérdida del mismo por la cabeza del lecho.
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Figura 66. Curva de ruptura de extraccién de acido aspértico a 30°C con RIE para el experimento |
de la Tabla 7. (Cawsp= 7,40 mol/m®pH=5,05%0,02; |Q+Cl‘ =773,7243,78 mol/m°
RSI; Q=0,022 x 10°® m¥s).
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Casp/Cagspyi

A II, pHi=10,99
O III, pHi=11,24
W [V, pHi=12,05

VL

Figura 67. Efecto del pH en las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico a 30°C con RIE
para los experimentos II-IV de la Tabla 7. (Caspi=7,4110,13 moI/m3;

Q*Cl™ | =773,72+3,78 mol/m® RSI; Q=0,020 x 10° m%/s).

En las Figuras 68-70 se comparan las curvas de ruptura de extraccién de acido aspartico
expresadas en concentracion total (Casp/Casp)i)s €N concentracion de la especie idnica
extraible [Az'asp]/[Az'asp]i y las curvas de ruptura de coextracion de los iones hidroxilo
(pH/pH;) para los experimentos II-IV de la Tabla 7. Estos resultados muestran que a pH
basico la coextraccion es pequefia y mas rapida al aumentar el pH de la alimentacion,
alcanzandose la saturacion en tiempos reducidos.

En las Figuras 69 y 70 se observa que a pH> 11,3 (experimentos Ill y IV) las dos curvas
de ruptura del aminoacido total y de la especie idnica, A% ., coinciden en todo el intervalo
de operacion debido a que la coextracion de los iones hidroxilo provoca una disminucion
pequefa del pH a lo largo del lecho, resultando en todo momento el pH superior al pKas
del amino&cido. Sin embargo, tal como se refleja en la Figura 68, a pHi=11 (experimento
I), las curvas de ruptura del aminoacido total y de la especie A%, No coinciden en la
etapa inicial del proceso. Este resultado se debe a la disminucioén brusca de pH al inicio
del proceso, por debajo del valor del pKy, en esta situacion se inhibe la extraccién del
aminoacido alcanzandose el punto de ruptura antes, en torno a 5 VL. Es decir, para
alcanzar las condiciones 6ptimas de operacién de la columna el pH de la alimentacion
debe ser mayor de 11,3.
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Figura 68. Curvas de ruptura correspondientes al experimento Il de la Tabla 7 (pHi=10,99).
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Figura 69. Curvas de ruptura correspondientes al experimento Il de la Tabla 7 (pHi=11,24).
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Figura 70. Curvas de ruptura correspondientes al experimento IV de la Tabla 7 (pHi=12,05).

5.4.1.1 Reextraccion y ciclos sucesivos de extraccion de acido aspartico

La regeneracion del lecho de RIE y los ciclos sucesivos de extraccidn se realizaron
empleando el procedimiento experimental detallado en el apartado 5.1.2.3. Las
condiciones iniciales y de operacion mostradas en el apartado 5.1.3.8 y en la Tabla 9.

Los resultados experimentales de las curvas de ruptura obtenidas para el experimento |
de la Tabla 9 se muestran en las Tablas B1-3 del apéndice C, correspondientes al 1¢, 22
y 3% ciclo de extraccion. En las Tablas B4 y B5 del apéndice C se recogen los resultados
experimentales del 1*"y 22 ciclo de reextraccién, respectivamente.

En la Figura 71 se representan el 1*' y 22 ciclo de reextraccion de acido aspartico para los
experimentos I-a y |-b de la Tabla 9. No se apreciaron cambios significativos en estos dos
ciclos sucesivos de reextraccion de acido aspartico. Ademas, el proceso de reextraccion
de acido aspartico es rapido, recuperandose mas del 92% del aminoacido presente en la
RIE.
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Figura 71. Curvas de ciclos sucesivos de reextraccion para los experimentos I-a y I-b de la Tabla 9
(Chci=0,2 M).

En la Figura 72 se muestran las curvas de ruptura correspondientes al 1%, 22 y 3* ciclo de
extraccién de acido aspartico para los experimentos | a-c de la Tabla 9. En dicha Figura,
los tres ciclos de extraccion presentan puntos de ruptura y de saturacion similares,
indicando que es despreciable la pérdida de capacidad de saturacién del lecho.
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Figura 72. Curvas de ruptura de tres ciclos sucesivos de extracciébn de &cido aspartico
correspondiente al experimento | a-c de la Tabla 9. (pH=12,01%0,03;

Caaspi=14,960,36; Q=0,024x10° m%s, |Q+C1‘Ji = 771,75 mol/m® RSI).
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La capacidad de saturacién del lecho se puede calcular realizando un balance de materia
al acido aspartico en la columna, desde el inicio del proceso (t=0), hasta que el efluente
alcanzo6 la concentracion de la alimentacion (ts), es decir, hasta el punto de saturacion de
la columna. Los moles de acido aspartico que se acumulan entre los huecos del lecho y
dentro de las particulas, se evaluan como la diferencia entre los moles de aminoacido
que entran y los que salen de la columna durante todo el proceso dinamico con la
siguiente expresion:

moles de aminodcido i .
_ Q[CA(asp)i [ dt=[ “C g (t)dt} (5.100)

acumulados en el lecho de RIE

donde Q es el caudal de circulacién expresado en m%s, Causp €8 la concentracion de
acido aspartico en la alimentacion expresada en mol/m®, Casp(t) €s la concentracion de
&cido aspartico en el efluente, expresada en mol/m®y t; es el tiempo en que el efluente
alcanza el valor de la concentracion de la alimentacion.

La acumulaciéon de acido aspartico retenida en los huecos del lecho de RIE se puede
calcular con el siguiente balance de materia, donde se supone un lecho ideal sin
extraccioén:

dC

A(asp) *
SLVL —dt = Q(CA(asp)i - C A(asp)j

(5.101)
donde C*awsp) €S la concentraciéon de acido aspértico que tendria el efluente suponiendo
que no hay extraccion bajo las condiciones del proceso, V. es el volumen del lecho de
RIE (15 cm®) y g es la porosidad del lecho evaluada con la Ec. (5.99).

El valor de C*asp) S€ determina con la Ec. (5.102), obtenida de la integracion de la Ec.
(5.101).

-Qt
CZ(asp) (t) = CA(asp)i[l - egLVL J (51 02)

El célculo de C*apsp) (t) demuestra que la acumulacion de 4cido aspartico en los huecos
del lecho es despreciable frente a su extraccion con el Tomac de la RIE para todos los
experimentos realizados.

En base a lo expuesto, la capacidad de saturacién se puede determinar con la siguiente
ecuacion:

Q[CA(aSP)iI (: dt _,[ ; Catasp) (t)dt}
Q= (5.103)
VRSI

donde Vgg es el volumen de RSI del lecho expresado en m® de resina sin impregnar y
determinado experimentalmente a partir de la masa de RIE por pesada.

La capacidad de saturacion calculada con la Ec. (5.103) se muestra en la Tabla 17-a para
los experimentos | a-c. Estos resultados demostraron que la pérdida de capacidad entre
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el 1°"y 22 ciclo es inferior al 8% y fue despreciable entre el 22 y 3% ciclo. Estos resultados
pueden deberse, mas que a una pérdida de capacidad por efecto de desimpregnacién a
que en el 1% ciclo la concentracién de acido aspartico fue ligeramente inferior a la de los
ciclos posteriores.

Tabla 17-a. Valores de capacidad de saturacién, Qs calculada con la Ec. (5.103), para los
experimentos cinéticos de la Tabla 9.

Experimento Chgaspyi (Mol/m®) Qs (mol/m® RSI)
I-a 1% ciclo 14,55 281,44
I-b 2°ciclo 15,24 259,42
I-c 3% ciclo 15,08 253,05

Las conclusiones mas relevantes de este apartado son:

e Las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico se ven afectadas por el
caudal, concentracién y pH de la alimentacién, y por la carga de Tomac en la RIE.

e Se necesita un pH = 11,3 para alcanzar las condiciones éptimas de extraccion de
acido aspértico con un lecho fijo de RIE.

e Para llevar a cabo la reextraccion de los aminoacidos del lecho de RIE se sugiere
un proceso quimico de intercambio idnico que emplea como agente de
reextraccién disoluciones de &cido clorhidrico que producen en una misma etapa
la reextraccién del aminoacido y la regeneracion del extractante presente en la
RIE.

¢ No se observaron pérdidas de capacidad del lecho durante tres ciclos sucesivos.
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5.4.2 Ensayos con mezclas binarias de acido aspartico y a-
fenilglicina

Las curvas de ruptura de acido aspartico y a-fenilglicina de sus mezclas binarias con RIE
a pH=12 y a 30°C se determinaron empleando el dispositivo mostrado en el apartado
5.1.2.3. El procedimiento experimental y las condiciones iniciales de estos experimentos,
recogidas en la Tabla 8, se detallan en el apartado 5.1.3.8. Los resultados obtenidos se
recogen en las Tablas C1-C6 del apéndice C. Los volumenes de lecho (VL) y la
porosidad del lecho (g) se calcularon mediante las Ecs. (5.98) y (5.99), respectivamente.

En las Figuras 73-77 se muestran las curvas de ruptura de extraccion conjunta de acido
aspartico y a-fenilglicna de sus mezclas binarias a pH=12 y a 30°C, correspondientes a
los experimentos |-V de la Tabla 8. Estos experimentos se realizaron utilizando la misma
velocidad de flujo en la alimentacion (Q=0,018x10° m%s), igual carga de Tomac en la

resina (|Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RSI) y con distinta proporcién de los aminoacidos en la
mezcla (CA(asp)/CA(ngy)=1/1 ,1/2,1/3,2/1,3/1 )

En estas figuras se observa que el perfil de las curvas de ruptura de extraccion de &cido
aspartico presenta una pendiente mucho mas acusada y el punto de saturacién se
desplaza a tiempos o volumenes de lecho inferiores que las curvas de ruptura de a-
fenilglicina, aunque en todos los casos, presentan puntos de ruptura similares. Estos
resultados estan relacionados con los obtenidos en los experimentos de equilibrio y
cinéticos (apartados 5.2.4 y 5.3.2) que demostraron un grado de extraccidn menor y una
velocidad de transferencia de materia mayor para el acido aspartico que para la a-
fenilglicna.
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Figura 73. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE para el
experimento | de la Tabla 8. Proporciobn de los aminoacidos en la mezcla:

Chaasp)/Capaly=1/1 (PHi=12,0120,03; Q=0,018x10° m?s, |Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RSI).
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Figura 74. Curvas de ruptura de extraccién de acido aspértico y a-fenilglicina con RIE para el
experimento Il de la Tabla 8. Proporcion de los aminodcidos en la mezcla:

Chaasp)/Capglyy=2/1 (PHi=12,010,03; Q=0,018x10° m%/s, |Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RSI).
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Figura 75. Curvas de ruptura de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE para el
experimento Ill de la Tabla 8. Proporcién de los aminoacidos en la mezcla:

Caasp)/Capgly=3/1 (PHi=12,01+0,03; Q=0,018x10"° m?s, |Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RSI).
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Figura 76. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE para el
experimento IV de la Tabla 8. Proporcién de los aminoacidos en la mezcla:

Caasp)/Capayy=1/2 (PHi=12,010,03; Q=0,018x10° m%/s, |Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RS).
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Figura 77. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE para el
experimento V de la Tabla 8. Proporciébn de los amino&cidos en la mezcla:

Caasp)/Capaly=1/3 (PH;=12,0120,03; Q=0,018x10° m?s, |Q+C1‘Ji = 787,62 mol/m® RSI).
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Por otra parte, en las Figuras 73-77 se comprueba que la separacion entre las curvas de

ruptura de extraccién de acido aspartico y de a-fenilglicina varia con su proporcién en la
mezcla, resultando mayor al aumentar la concentracién de acido aspartico en la mezcla.

En las Figuras 78 y 79 se representan las curvas de ruptura de extraccion conjunta de
acido aspartico y de a-fenilglicina, respectivamente, correspondientes a los experimentos
I-V de la Tabla 8. Estas figuras muestran el efecto que produce en las curvas de ruptura
la distinta proporcién de acido aspartico y de a-fenilglicina en la mezcla.

Los resultados indican que las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico (Figura
78) varian desplazando su punto de ruptura y de saturacion hacia volimenes de lecho o
tiempos inferiores al aumentar la concentracion de acido aspartico o de a-fenilglicina en la
mezcla. Sin embargo, las curvas de ruptura de extraccién de a-fenilglicina (Figura 79) son
independientes de la concentracion de acido aspartico en la mezcla y estan ligeramente
afectadas por la concentraciéon de ao-fenilglicina.

=
[e <]
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u I, CA(asp)i/CA(pgly)i=1/1

Casp)/CAasp) i
o
=3
|

0’4 ) Xk I, Cacasp)i/ Ca(pely)i=1/2
I Caasp)i/ Capely)i=1/3
0,2 1 @1V, Caasp)i/Capgly)i=2/1
AV, Ca(asp)i/CApgly)i=3/1
0 SCREINK ‘ ‘ |
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Figura 78. Comparacion de las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico con RIE de
mezclas binarias con distintas proporciones de &cido aspartico y a-fenilglicina,

experimentos |-V de la Tabla 8. (pH=12,01£0,03; Q=0,018x10° m%s, [Q*Cl‘ P =
787,62 mol/m® RSI).
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Figura 79. Comparacion de las curvas de ruptura de extraccién de a-fenilglicina con RIE de
mezclas binarias con distintas proporciones de &cido aspartico y a-fenilglicina,

experimentos |-V de la Tabla 8. (pHi=12,01+0,03; Q=0,018x10° m%s, |Q+Cl_ =
787,62 mol/m® RSI).

Las curvas de ruptura de extraccién conjunta de acido aspartico y de a-fenilglicina con
RIE con distinta carga de Tomac (experimento | y VI de la Tabla 8) se representan en las
Figuras 80 y 81, respectivamente.

La capacidad de saturacién del lecho calculada con la Ec. (5.103) para cada uno de los
aminoacidos y la capacidad total obtenida como suma de ambos se tabulan para ambos
experimentos en la Tabla 17-b. Los resultados indican que la capacidad total es mayor al
aumentar la carga de Tomac en la RIE.

Tabla 17-b. Valores de capacidad de saturacién, Qs, calculada con la Ec. (5.103), para los
experimentos cinéticos | y VI de la Tabla 8.

Qs(asp) Os (pgly) Qs TOTAL
Experimento
(mol/m® RSI) (mol/m® RSI) (mol/m® RSI)
I 171,58 193,58 365,15

VI 107,53 180,05 287,58
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Figura 80. Efecto de la distinta concentracion de Tomac en la RIE sobre las curvas de ruptura de
extraccion de &acido aspartico de mezclas binarias con a-fenilglicina, para los
experimentos | y VI de la Tabla 8. (pH=12,01+0,03; Q=0,018x10° m%s,
CA(asp)i=CA(pg|y)i=7,86iO,2 moI/m3 )
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Figura 81. Efecto de la distinta concentracion de Tomac en la RIE sobre las curvas de ruptura de
extraccion de a-fenilglicina de mezclas binarias con &cido aspartico, para los
experimentos | y VI de la Tabla 8. (pH=12,01+0,03; Q=0,018x10° m%s,
Chaspi=Chpay)i=7,86%0,2 mol/m® ).
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En base a lo expuesto se puede concluir:

e Las curvas de ruptura de extraccion conjunta de acido aspartico y de a-fenilglicina
de sus mezclas binarias presentan perfiles diferenciados y la separacién entre
ambas varia al modificarse la proporcién relativa de los aminoacidos en la mezcla,
resultando mayor al aumentar la concentracion de acido aspértico en la mezcla.

e Las curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico varian al modificarse la
concentracion relativa de ambos aminodacidos en la mezcla. Sin embargo, las de
a-fenilglicina son independientes de la concentracion de acido aspartico en la
mezcla y estan ligeramente afectadas por la concentracion de a-fenilglicina.

5.4.3 Modelo dinamico para la estimacion de las curvas de ruptura

La velocidad del proceso de extraccion de acido aspartico y de a-fenilglicina en un lecho
fijo de RIE, puede estar controlado por las siguientes etapas: 1) transporte de los
aminoacidos de la disolucién acuosa a la superficie del relleno; 2) adsorcién y reaccion
quimica en la superficie y en el interior de los poros de las particulas; 3) difusion
superficial del aminoacido adsorbido y difusién del complejo aminoacido-Tomac en fase
organica dentro de los poros de las particulas impregnadas.

En los estudios cinéticos en barnos agitados del apartado 5.3 se demostré que la reaccién
quimica es instantanea y que la difusion intraparticula es la etapa controlante del proceso
(etapa 3). Sin embargo, en las cinéticas en lecho fijo la resistencia de la pelicula liquida
externa debe considerarse también como etapa controlante del proceso (Rosen J. B.,
1954; Coulson J. M. et al., 1993; Ruthvens D.M. 1984).

Como ya se expuso en el apartado 4.1.8 en un proceso de extraccion isotérmico en un
lecho fijo y uniforme de resina, con una porosidad €, el balance de materia diferencial al
amino&cido se puede determinar mediante la Ec. (4.20), y suponiendo despreciable el
término de dispersion axial se simplifica en la siguiente expresion:

9 Cplz.t) 9 Co(zt) 1-¢, @ Calzt)
u + +

=0 5.104
Jdz 0t € Jt ( )

con las condiciones limite e iniciales:
Ca (Z, t)=CAi z=0 t>0 (51 05)

Ca (z,1) =Ca (z, 1)=0 0<z<L t=0 (5.106)
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donde C es la concentracion total de aminodacido en fase resina expresada en mol/m®
RSI, Ca es la concentracion de aminodacido en fase acuosa expresada en mol/m®, ¢_es la
porosidad del lecho, u es la velocidad intersticial del fluido en el lecho expresada en m/s
(constante durante todo el proceso), z es la altura del lecho expresada en m, y t el tiempo
expresado en segundos.

Considerando que las particulas de RIE son esféricas y homogéneas (a=0,389 10° m), la
concentracion de aminoacido en la particula de resina, C 4, se define como:

EA(Lt):i%LﬁZEA@;odr (5.107)
a

donde r es la distancia radial desde el centro de la particula.

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos de los datos cinéticos en bano, la evolucion
de la concentracion de aminoacido en las particulas de RIE, se puede describir mediante
un modelo de difusidn homogéneo, basado en la segunda ley de Fick:

9Ca (r,1) 1 9( ,0Ca(r,t)
=D ; 0<r<a;t>0 5.108
ot € r? ar(r or r=at> ( )
con las condiciones limite e iniciales:
9 Ca(rt , C
D, A0 = 3K, (CA(z,t)— CA(M)J cr=a; t>0 (5.109)
or a K
9 Ca(r.t
_g“ '_0; 10, o0 (5.110)
T

donde ki es el coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida externa
expresada en m/s y D, es la difusividad efectiva intraparticula expresada en m?s. Los
valores de D, que se recogen en las Tablas 14 y 16, fueron calculados previamente en
los ensayos cinéticos en bafnos agitados mostrados en los apartados 5.3.1.2 y 5.3.2.2.

Suponiendo que en la interfase sélido-liquido se mantiene un equilibrio instantaneo, se
define el coeficiente de distribucion, K, por la siguiente relacion de concentraciones:

_ Ca (t=2)
[a™]

siendo Ca la concentracién de aminoécido en la fase resina en el equilibrio y [A®] la
concentracion de la especie ionica extraible de aminoacido en la fase acuosa en el
equilibrio.

K

(5.111)

La solucion analitica de la Ec. (5.104) resuelta conjuntamente con las Ecs. (5.105)-
(5.110) fue dada por Rosen (Rosen J. B., 1952; Rosen J. B., 1954) mediante la siguiente
expresion:
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B
Co e -2 (5.112)
Cu 1+5y
s

donde erf es la funcién de error (Crank J., 1975), y los numeros adimensionales A, t, y v
se definen como:

K —
x:.%D—;—ZM (5.113)
a’ u g
L (t_kj (5.114)
a u
y=32 X (5.115)
a k;

donde A, es el parametro de la longitud, 1, es el parametro del tiempo y vy es el parametro
de las resistencias.

La porosidad del lecho de resina, se estimé experimentalmente aplicando la Ec. (5.99).
Se obtuvo un valor de porosidad de lecho, €= 0,30+0,05 para todos los experimentos
realizados.

Los valores del coeficiente de distribucion (K) se calcularon por los dos métodos que a
continuacion se describen, dando valores similares en ambos casos: 1) La Ec. (5.103)
correspondiente al célculo de la capacidad de saturacién del lecho y que representa la
concentracion de aminoacido acumulada en el lecho de RIE en equilibrio con la
alimentacién; y 2) Los modelos de equilibrio previamente calculados en los apartados
5.2.3.1,5.2.3.2 y 5.2.4.1 que se relacionan de nuevo a continuacién:

a) Extraccion de acido aspartico a pHi=5 (apartado 5.2.3.1):

K:

i

b) Extraccion de acido aspartico a pHi=11 y 12 (apartado 5.2.3.2):

(5.63)

donde la especie, |Q§A§S‘pJ, se obtiene resolviendo la siguiente ecuacion:
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0 (5.33)

— V2 ~ E — ]Z L _] L —
Q;—Aipr _? KpZ(asp) [Aisp‘{[Q;Aip - lQ+C1 i lQ;Aip

c) Extraccion de mezclas binarias de &cido aspartico y a-fenilglicina a pHi=11y 12

(apartado 5.2.4.1):
|Q§Ai‘pJ o |2

(asp) — [Ais—p] = Kp2(asp) N [Cl_ ]2 (595)

[Q+A1:glyJ -Q+C1_ |

(pgly) ﬁ =K ipgy) ° [Cl_]

pely

K (5.96)

donde la proporcién|Q+C1‘J/[Cl‘]se obtiene resolviendo la siguiente ecuacion de
tercer orden:

2Kp2(aSP) [Ais_p] Cl Cl

[ 3 [ 2
Q*Cl” _ A\ e Q*Cl”
{' ] + (Km(pgly) [A pely ]+ 27 Kp2(asm [A asp] ) +

\Y 1l vz _]
+7Kpl<pgly)[Apgly][' - J‘?Q Cl'j=0 (5.97)

En las Tablas 18 y 19 se muestran los valores del coeficiente de distribucién para los
experimentos I, IVy V de la Tabla 7 y |-V de la Tabla 8. Se observa que K disminuye al
aumentar la concentracion de aminoéacido en la alimentacién y a pH;=5, resultado analogo
al obtenido en los ensayos de equilibrio expuestos en el apartado 5.2, debido a la no
linealidad de las isotermas de extraccion (Figura 3) y a su dependencia con el pH.

Como se ha comentado anteriormente, la difusividad intraparticula efectiva, D., fue
determinada previamente en los ensayos cinéticos en banos agitados (apartados 5.3.1.2
y 5.3.2.2), excepto para los experimentos II-V de la Tabla 8 donde se considerd constante
e igual a la del experimento |, debido a que se puede asumir despreciable su variacion en
el intervalo de concentraciones del aminoécido.

El coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida externa, k;, se obtuvo del
ajuste de los datos experimentales a las Ecs. (5.112)-(5.115). El valor de los parametros
cinéticos D, y ks se presentan en las Tablas 18 y 19 junto con las condiciones iniciales de
los experimentos de extraccion en columna.

Con el valor de ki y la ecuacién de Wilson-Geankoplis se estim6 la difusividad en la
pelicula liquida externa, D, (Ruthvens D.M. 1984; M. O. Ruiz et al., 2006):
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0,33 0,33
kfa=1’09[ n J (2auspj (5.116)
D, g (pDy n

donde us es la velocidad superficial, y y p son la viscosidad y la densidad de la fase
acuosa, respectivamente.

Tabla 18. Coeficiente de distribucién y parametros cinéticos de los experimentos I, IV y V de la

Tabla 7, correspondientes a la extraccion en columna de &acido aspartico (|Q+Cl‘ P =
773,7243,78 mol/m® RSl y Q=0,023 x 10°+0,001 m¥s).

CA(aSp)g K (m3/m3 De(asp%X-l 011 kf(asp)x‘l 05 DL(asp%)d 011

Experimento pH; (mol/m") RSI) (m®/s) (m/s) (m*/s)
Ec (5.111) Ec. (5.59) Ec. (5.112) Ec. (5.116)

I 5,05%0,02 7,40 12,8+3,6 43,00 0,60 3,00

v 12,0310,02 7,57 27,615,1 32,60 4,00 6,05

\" 12,08%0,02 14,55 15,1£3,3 33,00 2,00 21,49

Tabla 19. Coeficiente de distribucién y parametros cinéticos de los experimentos |-V de la Tabla
8, correspondientes a la extraccion en columna de acido aspartico y a-fenilglicina de

sus mezclas binarias. (pHi=12,01£0,07; |Q+C1’Ji = 787,62+4,03 mol/m® RSI y
Q=0,018 x 10°+0,001 m%s)

a) Acido aspartico

c J K(asp) (m3/m3 De(asp%X1 011 kf(asp)x1 05 DL(asp%X1 011

Experimento ~ ZA®PF RSI) (m°/s) (m/s) (m°/s)
Alpgly)i Ec (5.111) Ec. (5.89) Ec. (5.112)  Ec. (5.116)

1 1/1 17,3x1,9 32,60 3,00 37,41

I 172 14,0£3,6 32,60 2,00 20,43

11T 173 9,7£2,6 32,60 2,00 20,43

v 2/1 10,7x2,9 32,60 1,50 13,30

A% 3/1 6,8+0,1 32,60 1,00 7,29
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Tabla 19. (continuacion)

b) a-Fenilglicina

Cues Kooy (MM Depgyx10™ kipgyp10°  Dypgyx10™

Experimento ~ ZA®PF RSI) (m®/s) (m/s) (m%/s)
Alpgly)i Ec (5.111) Ec. (5.90) Ec. (5.112)  Ec. (5.116)

I 1/1 20,4+4,7 11,00 0,60 3,38

i 12 16,143,0 11,00 0,70 426

11 173 13,9+1,8 11,00 0,90 6,20

v 2/1 18,4473 11,00 0,70 4,26

\% 3/1 15,4453 11,00 0.80 5.20

Los parametros D, y D_ son del mismo orden de magnitud, como se observa en las
Tablas 18 y 19, indicando que el proceso de extraccidén de acido aspartico y a-fenilglicina
en lechos fijos de RIE esta principalmente controlado por la difusién intraparticula y por la
difusién en la pelicula liquida externa. En estudios anteriores de extraccion de o-
fenilglicina en lechos fijos de RIE, se obtuvieron similares resultados (Ruiz M. O., 2000).

Los experimentos relacionados en las Tablas 18 y 19 se muestran en las Figuras 82 y 83
donde se observa una buena concordancia entre los datos experimentales (simbolos) y el
modelo cinético mostrado en las Ecs. (5.111)-(5.115) (lineas). El error fue inferior al 5%
en todos los casos.
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Figura 82. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico individual a pH;=5,05+0,02 con RIE,
para el experimento | de la Tabla 18 (Q=0,022 x 10° m%s, Caspyi=7,40 mol/m®,

|Q+C1’ i = 773,72+3,78 mol/m? RSI) Simbolos: datos experimentales. Lineas: datos
calculados con las Ecs. (5.112)-(5.115).
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Figura 83. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico a pH;=12,05+0,02 con RIE para los
experimentos IV y V de la Tabla 18 (Q=0,024x10°® m%s, |Q+C1‘Ji = 773,72+3,78

mol/m*® RSI). Simbolos: datos experimentales. Lineas: datos calculados con las Ecs.
(5.112)-(5.115).
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Figura 84. Curvas de ruptura de extraccién de &cido aspartico de sus mezclas binarias con a-
fenilglicina para los experimentos |-V de la Tabla 19 (pH=12,01+0,02; Q=O,018><1O'6

m%s, |Q*CI™ |, = 787,62+4,03 mol/m® RSI). Simbolos: datos experimentales. Lineas:
datos calculados con las Ecs. (5.112)-(5.115).
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Figura 85. Curvas de ruptura de extraccion de a-fenilglicina de sus mezclas binarias con &cido
aspartico para los experimentos |-V de la Tabla 19 (pH=12,01+0,02; Q=0,018x1 0°

m%/s, |Q+C1‘Ji = 787,62+4,03 mol/m? RSI). Simbolos: datos experimentales. Lineas:
datos calculados con las Ecs. (5.112)-(5.115).

Con estos resultados se alcanzan las siguientes conclusiones:

e El modelo cinético propuesto por Rosen ajusta adecuadamente los resultados de
experimentales de extraccion individual y conjunta de acido aspartico y o-
fenilglicina en columnas fijas de resina impregnada y proporciona el valor del
coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida externa, k.

e Los valores de la difusividad intraparticula efectiva (D,=10""") y la difusividad en la
pelicula liquida externa (D= 10'°-10"") son del mismo orden de magnitud
indicando que bajo las condiciones experimentales estudiadas, el proceso de
extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina en lechos fijos de RIE esté controlado
por ambas resistencias a la transferencia de materia: la difusion intraparticula y la
difusion en la pelicula liquida externa.
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5.4.4 Extraccion-reextraccion en un sistema con dos columnas de
RIE en serie

A partir de los resultados obtenidos en los apartados anteriores, se estudié el proceso de
extraccidn-reextraccién empleando dos columnas de lecho fijo en serie para evaluar la
separacion y posterior recuperacién de acido aspartico y a-fenilglicina de sus mezclas
binarias.

Se trabajé con el dispositivo experimental mostrado en la Figura 12 del apartado 5.1.2.3 y
el procedimiento experimental detallado en el apartado 5.1.3.9. Como alimentacion se
utilizé una disolucién acuosa con la misma proporcion de acido aspartico y a-fenilglicina
de concentracion: Casp)-Capgyi=8,14 mol/m®, termostatizada a 30°C con caudal
constante Q=0,021 10® m%s, y la concentracién de Tomac en la RIE fue de 780,10 mol
Tomac/m® RSI.

Los ensayos se han realizado siguiendo el diagrama de flujo que se muestra a
continuacion:

. HCI
H,0 :
pH=12 !
<< Chasp) Carpaly !
Y asp+pgly
N ,---(12)._») EVAPORACION [--------- » Evaporado: H,0
<C [l
= i " ]
== : 1 Concentrado
- " v
Q ! .
= ; FILTRACION }-----m--- > Liquido:
7 . : H,O+asp
F, (asp+pgly) L ! E
o e ¥ EtOHH,0
A(asp) << A(pgly) . HCl Sélido: ---------- »  Precipitado:pgly
' NaCl+pgly Disolucién: NaCl
SN
NaOH 2N v
<
Su
oo
2]
(@)
(®)
; asp+H,0 .
F (?)s#:ggly) oo 25l EVAPORACION |-----oo-- »  Evaporado: H,0
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Figura 86. Diagrama de Flujo del proceso integrado con dos columnas:
— proceso de extraccion de acido aspartico (asp) y a-fenilglicina (pgly).
---- proceso de reextraccion de aminoacidos
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Como se ha comentado anteriormente en el apartado 5.1.3.9 se realizaron dos tipos de
ensayo. En el ensayo Tipo | se colocé una toma de muestra a la salida de cada columna
y se determiné experimentalmente la evolucion de la concentracién de acido aspartico y
fenilglicina en los efluentes recogidos a la salida de ambas columnas. En el ensayo Tipo
Il, se elimina la toma de muestra de la primera columna, y por tanto el efluente que
abandona la primera columna pasa directamente a la segunda. En ambos casos, el
efluente que entra en la segunda columna es basificado hasta pH=12 con adicién de
microflujos de hidroxido de sodio 0,2 N.

5.4.4.1 Ensayos Tipo |

La evoluciéon de la concentracion de acido aspartico y a-fenilglicina en los efluentes
recogidos a la salida de la primera y segunda columna se representan en las Figuras 87 y
88, respectivamente. Como es de esperar, en la primera columna con RIE sélo hay
extraccién de acido aspartico, debido a que a pH=5 no hay especie extraible de a-
fenilglicina, y por tanto, se obtiene la misma extraccion de acido aspartico sélo o
mezclado con a-fenilglicina, como se observa en la Figura 87. Este resultado es analogo
a los alcanzados en los experimentos de equilibrio de los apartados 5.2.3y 5.2.4.
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Figura 87. Comparacion de curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico con RIE a pH=5
correspondiente al experimento | de la Tabla 7 y al ensayo Tipo |, utilizando mezclas de
acido aspartico y a-fenilglicna en proporcion 1/1.
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Asi, el efluente que sale de la primera columna esta compuesto mayoritariamente por a-
fenilglicina y del acido aspartico no retenido en la primera columna.

En la Figura 88 se observa que el punto de ruptura de la a-fenilglicina se produce a
valores de tiempo inferiores que el punto de ruptura del acido aspartico, resultado ya
obtenido en las curvas de ruptura de mezclas binarias de aminoacidos cuando la
proporcién de a-fenilglicina es mayor que la de acido aspartico y a pH=12. Con los
resultados representados en la Figura 88, se seleccioné para el ensayo Tipo Il el tiempo
optimo del proceso de extraccion en la 22 columna en unos 9000 s, aproximadamente, al
objeto de lograr que el efluente a la salida de la segunda columna no tenga practicamente
acido aspartico ni a-fenilglicina.
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Figura 88. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicna con RIE en la
segunda columna a pH;=12 en el ensayo tipo I.

En cuanto a la etapa de reextraccion de acido aspartico en la primera columna se realiz6
utilizando como agente de reextraccion HCI 1N. En la Figura 89 se representan los
resultados de la curva de reextraccion de acido aspartico en la 12 columna de RIE,
observandose que en 25 minutos se ha reextraido el 98% del acido aspartico,
seleccionandose este como tiempo éptimo del proceso de reextraccion en la 12 columna

de RIE.

La reextraccion de los dos aminodcidos en la segunda columna se realiz6 utilizando
como agente de reextraccion disoluciones de HCI 1N y 0,1 N. Se comprob6 que con HCI
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0,1 N la reextraccién es mas lenta y no se mejora la selectividad. Con estos resultados se
selecciond para el ensayo tipo Il como agente de reextraccion HCI 1N y un tiempo de
proceso de unos 45 minutos para producir la reextracciéon completa de los aminoacidos
(no mostrado).
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Figura 89. Curvas de ruptura de reextraccién de &cido aspartico con HCI 1N, en la primera
columna de RIE para el ensayo Tipo .

5.4.4.2 Ensayos Tipo Il

En este experimento se estudia la separacién acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias, utilizando un proceso de extraccién con dos lechos fijos rellenos de RIE
en serie y la etapa posterior de reextraccion en cada una de las columnas. Los resultados
alcanzados se relacionan a continuacion, separados por las tres etapas que componen el
proceso:

e ETAPA DE EXTRACCION. El tiempo total del proceso de extraccion fue de 3 horas
(10800 s) y se traté un volumen de alimentacion, V;, de 174 cm®. La concentracion
de a-fenilglicina y de acido aspartico en el efluente que abandona la 22 columna de
RIE es inferior al 3% de la concentracion inicial de cada aminoéacido, es decir, en
este tiempo de proceso esta practicamente exento de aminoacidos.

El porcentaje de extraccion total, %E, se calculé con la Ec. (5.117) que representa
la relacidén entre la masa del aminoacido acumulada en las dos columnas de RIE
(masa acumulada: 0,18g de acido aspartico y 0,21g de a-fenilglicina) y la que entra
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en el sistema. Los resultados alcanzados demuestran que la extraccion total de los
aminoacidos en el proceso global fue superior al 98% (% Eas,=98,1; % Eyqy=98,3).

J‘l:IOSOOs

=10800s
o MAQlCAiJ(; de—), CA(t)dtJIOO_[1 C , (t=10800s)
MAQCAi .[(;:108005 dt

donde M es el peso molecular del aminoacido, C es la concentracion de aminoécido
expresada en mol/m®, Q es el caudal, t es el tiempo y los subindices i y A
representan a la alimentacion y al aminoacido (acido aspartico o a-fenilglicina),
respectivamente.

leO (5.117)

Ai

e ETAPA DE REEXTRACCION EN LA 12 COLUMNA DE RIE. El tiempo total del
proceso de reextraccién en la primera columna de RIE fue de 26 minutos, utilizando
como agente de reextraccion 30 cm® de HCI 1N. La concentracion de &cido
aspartico en la disolucién de reextraccion (Caspr=24,1 mol/m®) fue tres veces
superior a la de la alimentacion tratada. El porcentaje de recuperacion, %R,
evaluado con la Ec. (5.118) fue del 52,4% (porcentaje de reextraccion > 95%).
Finalmente, esta fase de reextraccion se somete a evaporacion para la obtencion
una disolucién concentrada o su precipitacién para obtener el aminoacido libre de
eluyente.

Vi Carae
%R = 2R 100 (5.118)

i~ A(asp)i

donde los subindices i y R representan a la fase alimentacién y a la de reextraccion.

e ETAPA DE REEXTRACCION EN LA 22 COLUMNA DE RIE. El tiempo total del
proceso de reextraccion en la 22 columna de RIE fue de 45 minutos, utilizando
como agente de reextraccion 49,5 cm® de HCI 1N. El porcentaje de recuperacion
de cada uno de los aminodcidos evaluado con la Ec. (5.118) fue del 29% para el
acido aspartico y del 52% para la a-fenilglicina. Es necesario una etapa posterior
de regeneracion del lecho de RIE con HCI 2M para eliminar las trazas de
aminodacidos para posteriores ciclos.

Finalmente, se estudi6 el método de separacion de a-fenilglicina y acido aspartico
de esta fase acuosa de reextraccion. Se someti6 a evaporacién en un rotavapor a
vacio y a 55°C sin cambio de pH, de esta manera se produce la evaporaciéon de
agua pero sin alcanzar la sequedad, al objeto de aprovechar para su separacion la
distinta solubilidad que presentan en agua ambos aminodacidos. Se obtienen dos
fases, que se separan por filtracion, un sélido y un liquido con un volumen de 2
cm?® que contiene tan sélo el acido aspartico. El anélisis del sélido demuestra que
no precipitdé nada de &cido aspartico y que contiene Unicamente de a-fenilglicina.
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Se puede concluir que:

e Se ha demostrado la viabilidad técnica del proceso de recuperaciéon y
fraccionamiento de acido aspartico y fenilglicina de sus mezclas binarias diluidas
empleando dos lechos fijos rellenos con RIE con una carga de Tomac de 780 mol
de Tomac /m® RSI. El procedimiento combina una etapa de extraccién a 30°C con
control del pH de la alimentacion, siendo los 6ptimos pH;=5 en la primera columna
y pHi=12 en la segunda, y una etapa de reextraccién a temperatura ambiente con
acido clorhidrico 1 N.
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6.1 PARTE EXPERIMENTAL

6.1.1 Productos utilizados

El agua empleada fue agua ultrapura Milli-Q de Millipore. Las caracteristicas de los
productos utilizados, asi como su procedencia, se detallan a continuacion:

Betaina, o sal de (carboximetil)trimetilamonio, es un aminoacido de férmula
molecular (CH3)3sN*CH,COO™ suministrado por Fluka con una pureza superior al
98%, con un contenido en agua < 1%, con una masa molar 117,15 g/mol. A
temperatura ambiente es un sélido blanco, tiene una solubilidad en metanol de 0,1
g/ml. Sus propiedades y caracteristicas se detallaron en mayor profundidad en el
apartado 2.2.

e D(+) Sacarosa también llamado azucar, a temperatura ambiente es un sélido
blanco con férmula molecular Ci,H2,04, fue suministrado por Fluka con una
pureza superior al 99% (HPLC), con una masa molar 342,30 g/mol y una
solubilidad en agua de 0,1 g/ml.

e D(-) Fructosa, también llamada levulosa, monosacarido utilizado como patrén
interno en el método de andlisis de HPLC para la cuantificacion de sacarosa. A
temperatura ambiente es un soélido blanco con formula molecular C¢H120¢, fue
suministrado por Fluka con una pureza superior al 99% (HPLC), con una masa
molar 180,16 g/mol y una solubilidad en agua 0,1 M a 20°C.

e Amberlyst 15 (forma H’), es una resina macroreticular de intercambio idnico,
fuertemente catidnica o acida, caracterizada por su alta porosidad y superficie de
area. Fue suministrada por Fluka, es un sélido granulado de color gris, su matriz
esta formada por estireno — divinilbenceno macroreticular, con grupo funcional:
SOz H*, tamano de particula: 20-50 mesh (malla), porosidad: 32%, area: 45
m?gm, humedad: 5% aproximadamente. Su capacidad de intercambio i6nico
viene dada por: volumen de lecho humedo: 1,8 meg/ml y peso seco: 4,7 meq/g.
Temperatura maxima de operacion: 120°C y estabilidad a pH= 0-14. Cambio de
volumen al pasar de seco a humedo (swelling): hexano 10-15%, agua: 60-70%,
tolueno 10-15%. Para eliminar impurezas se lavo varias veces con agua ultrapura
(algunos autores también lavan con etanol) y se secé a vacio a 90°C (Bo-Lun
Yang.et al., 2000; Abella L.C. et al., 1999).

e Amberlite 200 C (forma Na+), es una resina macroreticular de intercambio i6nico
fuertemente catibnica 6 &cida con grupo funcional &cido sulfénico. Fue
suministrada por Fluka, es un sélido granulado de color marrén, su matriz esta
formada por estireno — divinilbenceno macroreticular, con grupo funcional: SOz H",
un tamano de particula: 32-35 mesh (malla), humedad: 49%, tamano efectivo:
0,56 mm, peso humedo: 800g/l, densidad de lecho humedo: 1,26g/ml. Su
capacidad de intercambio iénico viene dada por: volumen de lecho humedo: 1,8
meg/ml. La temperatura maxima de operacion: 150°C y estabilidad en rango de
pH: 0-14. Cambio de volumen al pasar de seco a hiumedo al pasar de H'— Na*
(swelling): 3-5%. Para la eliminacion de impurezas se lava la resina
sucesivamente en una disolucion metanol-agua 50% que contiene A&cido
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clorhidrico 4 M, y a continuacién en agua destilada o bien con hidréxido de sodio
para reestablecer las condiciones iniciales de intercambio i6nico secando a vacio
a 70°C (Vaughan T. et. al., 2000; Amara M. et. al., 2003; Chen J. et. al., 2002).

Lewatit TP 260 (forma di-Na*), es una resina quelatante de intercambio i6nico
débilmente catidnica o acida, su matriz porosa esta formada por estireno-
divinilbenceno, la cual contiene el acido (aminometil)fosfénico como grupo activo.
Fue suministrada por Fluka, es un sélido granulado de color amarillo, con una
densidad 1,2 g/ml, un tamarfio de particula 400-1250 ym o 20-50 mesh (malla),
una humedad 60%, pérdidas al secar 45-55% a 110°C. La temperatura maxima de
operacion: 85°C y estabilidad en rango de pH: 0-14. Su capacidad de intercambio
ibnico es mayor de 2,3 meg/ml (H"). Cambio de volumen al pasar de seco a
humedo al pasar de Na*— H* (swelling): 25 %. Para la eliminacion de impurezas
se lava la resina sucesivamente con una disolucion de &cido clorhidrico 7,5%,
agua, e hidroxido de sodio y se seca a vacio a 70°C.

Lewatit OC 1026 (forma ester acido), es una resina quelatante de intercambio
ibnico, su matriz porosa esta formada por estireno-divinilbenceno, la cual contiene
di-2-etilhexilfosfato (DEHPA) adsorbido. Fue suministrada por Fluka, es un soélido
granulado de color blanco, con una densidad 0,97 g/ml, un tamafo de particula
0,3-1,25 mm, pérdidas al secar 30-40%. La temperatura maxima de operacion:
30-40°C y estabilidad en rango de pH:0-7. Cambio de volumen al pasar de seco a
humedo (swelling): +3 %. Para la eliminacién de impurezas se lava la resina en
una columna sucesivamente con una disolucién de &cido clorhidrico 7%, agua, se
filtra a vacio, se seca a temperatura ambiente durante una semana (Simpson C.
et. al., 1998; Cortina J. L. et. al., 1993).

Amberlita XAD-4, es una resina polimérica macroporosa hidrofébica, de
estructura altamente y aromatica, formada por un copolimero de estireno -
divinilbenceno, suministrada por Merck y Fluka. Sus caracteristicas y propiedades
fisico-quimicas se detallan en el apartado 5.1.1.

DNNSA acido dinonilnaftalensulfonico disolucion al 50 % en peso en
heptano, férmula molecular (CgH19)2C10HsSO3H, fue suministrado por Aldrich con
una masa molar de 460,71 g/mol , un punto de ebulliciobn 94-99°C, una densidad
0,852 g/ml a 25°C. Es un liquido marrdn, insoluble en agua y soluble en:
alcoholes, ésteres, cetonas, hidrocarburos aromaticos y alifaticos.

DEHPA o Di(2-etilhexil)-fosfato 6 Hidrogenofosfato de bis(2-etilhexilo) 6 acido
bis(2-etilhexil)ortofosférico C1¢H3504P, suministrado por Merk con una masa molar
de 322,48 g/mol, densidad 0,968-0,973 Kg/m® a 20°C-4°C, es un liquido incoloro
con baja solubilidad en agua.

n-Heptano, empleado como diluyente en la impregnacion de la resina. Férmula
molecular CH3-(CH,)s-CHj; fue suministrado por Merck con una pureza superior al
99%. Es un liquido incoloro, presenta una densidad de 694 Kg/m® a 15 °C, un
punto de ebullicién de 95 °C, una viscosidad 3,8 10* Pas 40 °C. Contiene un
porcentaje en volumen de aromaticos menor del 0,1% y una solubilidad en agua
inferior a 5 ppm (Riddick J.A., 1986; Weast R.C., 1994-1995).

n-Hexano, empleado para la eliminacion de impurezas de la resina o como
diluyente en la etapa de impregnacion de la resina. De féormula molecular CHs-
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(CHy)4-CHas, con una masa molecular de 86,18 g/mol, fue suministrado por Merck
con una pureza >99%. Es un liquido incoloro, presenta una densidad de 659,33
kg/m® a 20 °C, un punto de ebullicién de 69 °C, una viscosidad 0,3126 cp a 20 °C
y un indice de refraccion de 1,37486 a 20 °C. Posee una solubilidad en agua de
0,00123 a 25 °C y una solubilidad de agua en n-hexano de 0,0111 a 20 °C
(Riddick J. A., 1986; Weast R. C., 1994-1995).

e Acetona, utilizada en el lavado de la resina y suministrada por la casa comercial
Fluka de férmula molecular CH;-CO-CHs;, con una masa molecular de 58,08
g/mol. Presenta una densidad de 0,79 kg/dm® a temperatura ambiente, un punto
de ebullicion de 56,5 °C, un punto de fusién de —94 °C y un indice de refraccién de
1,3591 a 20 °C.

e Metanol, empleado en el lavado de resina. De formula molecular CH;-OH con una
masa molecular de 32,04 g/mol, fue suministrado por Lab-Scan con una pureza
del 99,9 %. Presenta una densidad de 791 kg/m® a 20 °C, un punto de fusién de -
97,8 °C y un punto de ebulliciéon de 64,5 °C.

e Acido clorhidrico, es un liquido incoloro de férmula HCI, suministrado por
Panreac con una riqueza del 37 % (RFE, BP, Ph. Eur.)PRS-CODEX. Presenta
una densidad a 15 °C mayor de 1190 kg/m®.

e Acido fosférico, Acido ortofosforico, de férmula molecular HsPO, fue
suministrado por Aldrich con una pureza del 85 % (A.C.S. Reagent). Es un soélido
cristalino delicuescente, pero generalmente se le encuentra en disoluciones
concentradas (hasta un 90 %) con aspecto liquido. Tiene un peso molecular de 98
g/mol. Esta formado por un 3,09 % de hidrégeno, un 65,31 % de oxigeno y un
31,61 % de fésforo. Presenta una densidad a 25 °C de 1685 kg/m®.

6.1.2 Dispositivos experimentales

6.1.2.1 Ensayos con resinas

En los experimentos para obtener los datos de equilibrio sélido-liquido se utiliz6 el
dispositivo experimental descrito en el apartado 5.1.2.1, en las cinéticas en tanques
agitados el dispositivo descrito en el apartado 5.1.2.2, y en las cinéticas en columna de
lecho fijo el detallado en el partado 5.1.2.3 y en la Figura 11.

6.1.2.2 Ensayos liquido-liquido para la seleccion del extractante

Los datos de equilibrio liquido-liquido se determinaron empleando celdas de decantacién
de 50 cm® de capacidad para poner en contacto las fases acuosa y organica. Estas
celdas disponen de tapdn esmerilado, llave de teflén y van provistos de un encamisado
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exterior por el que puede circular agua procedente de un termostato para mantener la
temperatura constante durante todo el proceso.

La agitacién de las fases se realizé6 manualmente y se dej6 decantar en la celda durante
20-48 horas, tiempo superior al necesario para alcanzar el equilibrio.

6.1.3 Procedimiento experimental

6.1.3.1 Determinacion de la concentracion de Betaina y Sacarosa

La concentracion de betaina y sacarosa en fase acuosa, se determind utilizando
cromatografia liquida de alta resolucién, con un HPLC Beckman, modelo System Gold,
con detector UV-VIS.

En la Tabla 20 se muestran las condiciones de operacién del analisis para la
determinacion de la concentracion de betaina y sacarosa en fase acuosa.

Tabla 20. Condiciones del método analitico por HPLC para la determinacién de la concentracion
de betaina y sacarosa en fase acuosa.

Columna Fase moviil
Soluto . .P?tron Detector
HPLC Tipo Velocu;lad interno
(ml/min)

Betaina vltrassphere | H,po, 0,1% 1 No UV-VIS
Supelcosil Acetonitrilo-agua Fructosa indice de
Sacarosa LC-NH2 (75-25%) 1 (M:PI=2:1) * | refraccion
M%zecgestetl)iir?:rias Supelcosil Acetonitrilo-agua 1 Fructosa llé\ém\:/elsd:

y LC-NH2 (75-25%) (M:Pl=2:1) * o
sacarosa refraccion

* M=muestra; P:I=Patrdn interno

La limpieza de la columna se realizd peribdicamente con disoluciones de acetonitrilo:
agua en proporcién 65:35.

La concentracion de betaina en fase resina se determiné por balance de materia. Todas
las muestras se analizaron por triplicado, bajo condiciones idénticas. La precision en la
estimacion de la composicion en mol/m® fue de + 0,001.
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6.1.3.2 Determinacion del pH

Se empled el mismo pH-metro y proceso descrito en el apartado 5.1.3.4.

6.1.3.3 Lavado de resinas de intercambio idnico

Las resinas de intercambio i6nico, RIl, se deben lavar y acondicionar antes de su
utilizacion, con el fin de eliminar sus impurezas de fabricacion.

e Amberlyst 15: se realizaron ciclos sucesivos de lavado con agua y en algunos
casos con etanol. Se secé a vacio a una temperatura de 80°C en un rotavapor
Heidolph modelo WB2000.

e Amberlite 200C: se lavd sucesivamente con una disolucion al 50% de metanol-
agua que contiene acido clorhidrico 4 M, posteriormente con agua destilada o con
NaOH al 4% para reestablecer las condiciones iniciales de intercambio iénico.
Finalmente, se seca a vacio a 70°C en el rotavapor.

o [ewatit OC-1026: se realizaron ciclos sucesivos de lavado con una disolucién al
7% de acido clorhidrico y con agua. Previo filtrado a vacio, se sec6 a temperatura
ambiente.

e Lewatit TP 260: se realizaron lavados sucesivos con &cido clorhidrico al 7,5%,
agua, y en algunos casos con NaOH al 4%, y posterior secado a vacio a 70°C con
el rotavapor anteriormente descrito.

6.1.3.4 Ensayos con RI: seleccion de condiciones

Todas las resinas empleadas en estos experimentos (Amberlyst 15, Amberlite 200C,
Lewatit TP260 y Lewatit OC1026) son de intercambio catiénico.

Los datos de equilibrio de extraccién de betaina y sacarosa se obtuvieron poniendo en
contacto cantidades conocidas de Rl con 25 g de fase acuosa. El pH de las fases
acuosas se modificd por adicion de disoluciones de NaOH 6 HCI para estudiar su efecto
en la extraccion.

La agitacion de las fases se realizé6 a una velocidad de 150 rpm durante 24 horas
empleando el agitador orbital mostrado en la Figura 9 del apartado 5.1.2.1. Dicho agitador
posee un sistema de termostatizacion de aire que permiti6 operar a una temperatura
constante de 28,0+0,1°C. Una vez alcanzado el equilibrio, las fases se separaron por
filtracion y se determind el pH y la concentracion de betaina y de sacarosa en la fase
acuosa en el equilibrio mediante el método descrito en los apartados 6.1.3.1 y 6.1.3.2.
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Las condiciones iniciales de los experimentos de equilibrio para la seleccién de la resina,
condiciones de lavado y seleccién de pH se muestran en las Tablas 21 y 22.

Tabla 21. Condiciones iniciales de los equilibrios de extraccién de betaina a 28°C. (Cg=450
mol/m3; masa de fase acuosa=25,01+0,02 g; pHi=2,2210,02): seleccién del tipo de Rl y
de sus condiciones de lavado.

Experimento Tipo de resina Condiciones de lavado Masa zle)resina
g
I-a Amberlyst 15 Agua 0,5
I-b Amberlyst 15 Agua/etanol 0,5
I-c Amberlite 200C Metanol-agua/NaOH 0,5
I-d Amberlite 200C Metanol-agua/agua 0,5
I-e Lewatit TP 260 HCI/NaOH 0,5
If Lewatit TP 260 HCl/Agua 0,5
I-g Lewatit OC1026 HCI/Agua 0,5
II-a Amberlyst 15 Agua 2,0
1I-b Amberlite 200C Metanol-agua/agua 2,0
II-c Lewatit TP 260 HCI/NaOH 2,0
II-d Lewatit TP 260 HCl/agua 2,0
II-e Lewatit OC1026 HCl/agua 2,0
III-a Amberlyst 15 Agua 4,0
III-b Amberlyst 15 Agua 8,0
III-c Amberlite 200C Agua 4,0
11-d Amberlite 200C Agua 8,0

Tabla 22. Condiciones iniciales de los equilibrios de extraccién de betaina con Rl a 28°C (Cg=450
mol/m?®): efecto de pH.

Experimento Tipo de resina pH Masa de RI(g)/ masa de
disolucidn (g)

I Amberlyst 15 2,16+0,02 10/25
II Amberlyst 15 6,50+0,27 10/25
I Amberlyst 15 12,20+0,02 10/25
v Amberlite 200C 2,16+0,02 10/25
\ Amberlite 200C 6,50+0,27 10/25
VI Amberlite 200C 12,20+0,02 10/25
v Lewatit OC1026 6,50+0,27 10/25
VIII Lewatit OC1026 12.200,02 10/25

IX Lewatit TP 260 6,50+0,27 0.50/25

X Lewatit TP 260 12,20+0,02 0,50/25
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Posteriormente se estudio el efecto en los datos de equilibrio de la distinta proporcion
entre la resina y la disolucion acuosa. En estos experimentos se emplearon distintas
cantidades de Amberlyst 15y 25 g de disolucién acuosa a pH natural (6,50+0,27) con una
concentracion de betaina inicial de Cg=450 mol/m°.

Finalmente, bajo las condiciones de operacién éptimas se han determinado las isotermas
de equilibrio de extraccion de betaina sola o mezclada con sacarosa con Amberlyst 15.
Los datos de equilibrio se obtuvieron poniendo en contacto 6 g de resina con 25 g de fase
acuosa con concentracion variable de betaina y sacarosa a pH natural y a 28°C.

6.1.3.5 Ensayos de equilibrio liquido-liquido: seleccion del extractante

Se pusieron en contacto 15 g de disolucién acuosa de betaina con una concentracién
inicial de Cg=450 mol/m® con 15 g de disolucién organica compuesta por el &cido
dinonilnaftalensulfénico (DNNSA) disuelto en heptano o di(2-etilhexil)-fosfato (DEHPA)
disuelto en hexano a distintos valores de pH. Las condiciones iniciales de los
experimentos se muestran en la Tabla 23.

El tiempo de agitacion manual de las fases fue de 5 minutos. Las fases permanecieron en
contacto entre 20 y 48 horas, para asegurar que se alcanzara el equilibrio. La
concentracion de betaina en la fase acuosa se determind por el método descrito en el
apartado 6.1.3.1.

Tabla 23. Condiciones iniciales de los ensayos de extraccion liquido-liquido de betaina a
25°C (Cgi=450 mol/m®).

Experimento Extractante-diluyente pH % peso
extractante-diluyente
I DNNSA-heptano 6,5040,27 25-75 %
1 DNNSA-heptano 2,2540,02 12,5-87.5 %
1 DEHPA-hexano 6,5020,27 25-75 %
v DEHPA-hexano 2,2540,02 12,5-87,5 %

6.1.3.6 Impregnacion de RIE con DNNSA

Antes de proceder al proceso de impregnacién, se realiza una primera etapa de lavado y
acondicionamiento de la resina Amberlita XAD-4, siguiendo el procedimiento
experimental mostrado en el apartado 5.1.3.5 de esta memoria.

Posteriormente, cantidades conocidas de Amberlita XAD-4 lavada y seca se pone en
contacto con diferentes disoluciones de DNNSA 50%-heptano, disueltas en n-hexano,
hasta que toda la fase organica fue completamente adsorbida por la resina. Este paso se
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realiz6 en un horno a 60°C durante 48 horas y con agitacion manual periédica, hasta
conseguir la completa evaporacion del diluyente (método descrito en el apartado 4.2.3).

6.1.3.7 Ensayos de equilibrio con RIE: seleccion de condiciones

Se realizaron distintos experimentos variando la proporcion masa de resina / volumen de
disolucién y el pH. Se pusieron en contacto distintas cantidades de RIE con una
concentraciéon 500,14+1,21 mol DNNSA/m® RSI, con 0,025 dm® de fase acuosa con una
concentracién de betaina de 450,5 mol/m® (5% peso) a pH natural (pH=6,50+0,27) y
pH=2,01. Se utiliz6 el dispositivo experimental descrito en el apartado 5.1.2.1, realizando
con agitacion orbital a 150 rpm durante 72 horas y a 28°C empleando el agitador
mostrado en la Figura 9.

Se determind experimentalmente el tiempo de equilibrio. En todos los casos, los tiempos
de equilibrio resultaron inferiores a 24 horas, seleccionandose este tiempo como tiempo
suficiente para alcanzar el equilibrio de betaina con RIE

Finalmente, bajo las condiciones del proceso seleccionadas, se determinaron los datos
de equilibrio de extraccion individual o conjunta de betaina y sacarosa poniendo en
contacto 6 g de Amberlita XAD-4 impregnada con DNNSA (RIE) o sin impregnar (RSI)
con 0,025 dm? de fase acuosa a pH natural (pH=6,50+0,27) y a 28°C, con concentracion
variable de betaina y sacarosa. La concentracion de DNNSA en la resina fue de
500,14+1,21 mol/m® RSl y la proporcién masa de RIE / volumen de disolucién, expresada
en kg/m®, fue de 240/1.

La agitacién de las fases se realizd durante 24 horas con el agitador orbital mostrado en
la Figura 9 a 150 rpm y a temperatura constante de 28 °C. Una vez alcanzado el
equilibrio, las fases se separan por filtracién y se determiné el pH y la concentracion de
cada componente en el equilibrio.

En todos estos experimentos la concentracién de betaina y sacarosa en fase acuosa se
determiné con el método descrito en el apartado 6.1.3.1 y en fase resina se calculd por
balance de materia.

6.1.3.8 Datos cinéticos en baros agitados con RIE

Los datos cinéticos de extracciéon de betaina con resina Amberlita XAD-4 impregnada con
DNNSA, se obtuvieron a 28 °C y a pH natural (pH=6,50+0,27), utilizando el dispositivo
experimental mostrado en la Figura 10 del apartado 5.1.2.2.

Este experimento comienza con la adicién de 5 g de RIE (500,14+1,21 mol DNNSA/m®
RSI) en 0,5 dm® de una disolucién acuosa de 45,37 mol/m® de betaina (0,5% en peso); y
finaliza cuando el sistema alcanza el equilibrio. Se tomaron muestras de fase acuosa a
intervalos de tiempo adecuados durante todo el proceso cinético, analizandose la
concentracion de betaina mediante el procedimiento descrito en el apartado 6.1.3.1 y la
evolucion del pH.
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6.1.3.9 Datos cinéticos en columna de lecho fijo con RIE

Los datos cinéticos de extraccidn de betaina para la determinacién de los perfiles de las
curvas de ruptura se obtuvieron a 28°C, utilizando el dispositivo experimental mostrado
en la Figura 11 del apartado 5.1.2.3. La columna tiene un volumen de 15 cm® y se rellené
con masas conocidas de RIE.

Todos los experimentos se realizaron con flujo ascendente, impulsando la alimentacion
desde la base de la columna, empaquetada con RIE, mediante una bomba peristéaltica de
flujo constante. Se emple6 como alimentacién disoluciones de betaina con distintas
concentraciones y pH como se indica en la Tabla 24. El pH de la alimentacion se modificd
con adicion de HCI 1N. Las muestras de efluente se recogieron periédicamente a
intervalos de tiempo adecuados, analizandose la concentracién de betaina y el pH en
cada muestra segun el procedimiento experimental descrito en el apartado 6.1.3.1.

El experimento de extraccién en columna finaliza cuando se alcanza la saturacion del
lecho, es decir, cuando la concentracién de betaina en el efluente de salida coincide con
la de la alimentacion.

Tabla 24. Condiciones iniciales y de operacion de los experimentos en columna de extraccion de
betaina con RIE a 28°C. Concentracion de DNNSA en la resina: |RSO;H+J=500,1411 21 mol/m®
de RSI.

Experimento Cp;i (mo]/m3) pH Q(m3/s)
I 41,01 6,50+0,27 0,018 x 10°
II 41,14 2,13 0,018 x 10°
I 82,65 6,50+0,27 0,017 x 10°
vV 19,85 6,50+0,27 0,018 x 10°
\4 38,09 6,50+0,27 0,032x 10°

6.1.3.10 Ensayos de reextraccion

Se realizaron ensayos para seleccionar el agente de reextraccion mas adecuado para la
recuperacion selectiva de betaina. Se ensayaron como agente de reextraccion: hidréxido
de sodio 0,5N; cloruro de sodio 0,5N; cloruro de amonio 0,36N; cloruro de amonio 0,36N
con hidréxido de sodio 0,34N; y cloruro de sodio 0,37N con &cido clorhidrico 0,37N.

En estos experimentos se partié de una RIE cargada de betaina obtenida de una etapa
previa de extraccién utilizando 0,1 dm® de una disolucién de betaina al 1% en peso con
10 g de RIE con agitacién orbital a 150 rpm durante 24 horas. Seguidamente las fases se
separan por filtracion, y la RIE cargada de betaina se seca en una estufa a 60°C.
Fracciones de RIE de 2g, cargadas de betaina, se ponen en contacto con 0,01 dm® de
cada una de las disoluciones de reextraccion, la agitacion de las fases se realizé durante
24 horas con agitador orbital mostrado en la Figura 9 a 150 rpm. Tras la separacién de
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las fases por filtracion se analizdé la concentracién de betaina en el equilibrio con el
procedimiento descrito en el apartado 6.1.3.1.

6.1.3.11 Ciclos sucesivos de extraccion -reextraccion en lecho fijo de RIE

La reextraccién de betaina de RIE se realiz6 empleando como agente de reextraccion
NaOH 0,5N. Estos experimentos se realizaron con flujo ascendente con las condiciones
iniciales y de operacion indicadas en la Tabla 25.

Las muestras de efluente se recogieron a intervalos de tiempo adecuados, midiéndose la
concentracion de betaina en la fase acuosa mediante el procedimiento descrito en el
apartado 6.1.3.1.

Después del proceso de reextraccion, la regeneracién del lecho para su posterior uso en
ciclos sucesivos, consisti6 en el lavado del lecho de RIE con disoluciones de HCI al
0,074% en volumen, con el objeto de eliminar posibles trazas de betaina no reextraida en
la etapa anterior, y seguido de un aclarado con agua para acondicionar el lecho.

Una vez finalizado el lavado del lecho de RIE, se vacié el liquido de la columna antes de
iniciar un 22 o 3* ciclo de extraccion.

Tabla 25. Condiciones iniciales y de operaciéon de los experimentos en columna de extraccién-
reextraccion de betaina con RIE a 28 °C, |RSO;H+J=500,1411 .21 mol/m® de RSI.

EXTRACCION REEXTRACCION
Experimentos Alimentacién Disolucion de reextraccion
pHi Cg (mol/m®) Q (m%/s) C(N,flg"* Q (m%/s)
I-a 1% ciclo 6,50+0,27 38,096 0,032 x 10°® 0,50 0,018 x 10°®
I-b 2° ciclo 6,50+0,27 48,163 0,037 x 10°® 0,50 0,021 x 10°®

I-c 3% ciclo 6,50+0,27 47,732 0,035 x 10°®
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6.2 RESULTADOS Y DISCUSION: ENSAYOS CON RI

6.2.1 Seleccion de condiciones

En la seleccidn del tipo de resina de intercamio iénico comercial (Rl) para la extraccién de
betaina de disoluciones acuosas, asi como su procedimiento de lavado, se realizaron los
experimentos de equilibrio recogidos en la Tabla 21 del apartado 6.1.3.4.

Los resultados obtenidos se expresan en funcién del porcentaje de extraccion, % E,
definido como:

% E =S8 M 00 (6.1)
Bi M;

1

donde Cges la concentracién de betaina en fase resina en el equilibrio expresada en
mol/kg RI, Cg; es la concentracion de betaina en fase acuosa inicial expresada en mol/kg
de fase acuosa, mg, es la masa de Rl y m; es la masa de fase acuosa inicial.

En las Figuras 90 y 91 se muestra el grado de extraccién de betaina con las distintas
resinas RI utilizadas junto con sus agentes de lavado, para los experimentos | y Il de la
Tabla 21.

25

N l
15

W HHHH

Amberlyst 15  Amberlyst 15 Amberlite 200C Amberlite 200C Lew atit TP 260 Lew atit TP260 Lew atit OC
(agua) (agua/etanol) (metanol- (metanol- (HCl/agua) (HCI/NaOH) 1026
agua/agua) agua/NaOH) (HCl/agua)

% E

Figura 90. Efecto del tipo de resina de intercambio iénico (RI) y del agente de lavado en el grado
de extraccién de betaina a 28 °C para el experimento | de la Tabla 21. (masa de RI/
masa de fase acuosa=0,5/ 25; Cgi=450 mol/m?, pHi=2,22)

En la Figura 90 se observa que las resinas Amberlyst 15 y Amberlite 200C son las que
proporcionan mayor grado de extraccién, aunque, en cualquier caso, es bajo al ser
inferior al 22%. Ademas, se observa que realizando un lavado final con agua se mejoran
las caracteristicas de extraccion de betaina de ambas resinas.

En la Figura 91 se observa la misma tendencia en la extraccién de betaina con las Rl que
en la Figura 90, proporcionando de nuevo un mayor porcentaje de extraccion la resina
Amberlyst 15 y la Amberlite 200C, indicando que las resinas con grupo funcional acido
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sulfénico R-SO3H producen mejores extracciones que las que poseen grupos funcionales
organofosforados como son las resinas Lewatit.

60

50

40 |

30

% E

20

10 1

0 ‘ ‘ ‘ ‘
Amberlyst 15 Amberlite 200C Lew atit TP260 Lewatit TP260 Lew atit OC 1026

(agua) (metanol- (HCl/agua) (HCI/NaOH) (HCl/agua)
agua/agua)

Figura 91. Efecto del tipo de resina Rl en la extraccion de betaina a 28 °C para el experimento I
de la Tabla 21. (masa de RI/ masa de disolucién:2 / 25; Cg=450 moI/m3, pHi= 2,22)

En la Figura 92 se muestra el porcentaje de extraccién de betaina con distintas masas de
las resinas Amberlyst 15 y Amberlita 200C (experimentos I-a, I-d, ll-a, ll-b y Ill-(a-d) de la
Tabla 21 y experimentos | y IV de la Tabla 22), resultando ligeramente superior la
extraccion con Amberlyst 15 que con Amberlita 200C, alcanzando incluso valores
superiores al 93% en el caso de utilizar 10g de resina.
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90 1 Amberlyst 15: gris
go | Amberlite 200C: rayado
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0,5/25 2/25 4/25 8/25 10/25
masa de Rl (g) / masa de fase acuosa (g)
Figura 92. Porcentaje de extraccion de betaina a pHi= 2,22 con distintas masas de Amberlyst 15y

Amberlite 200C (experimentos I-a, I-d, ll-a, ll-b y lll de la Tabla 21 y | y IV de la Tabla
22). (Fase acuosa= 259 y Cgi=450 mol/ms)
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En la seleccion del pH 6ptimo se realizaron los experimentos detallados en el apartado
6.1.3.4 y recogidos en la Tabla 22. En la Figura 93 se representa el porcentaje de
extraccion de betaina con Amberlyst 15 y Amberlite 200C a distintos valores de pH (masa
de RI/ masa de disolucion= 10/25).

100 -

80

% E

40 |

20

Amberlyst 15  Amberlyst 15  Amberlyst 15  Amberlite 200C Amberlite 200C Amberlite 200C
pH=2 pH=6,5 pH=12 pH=2 pH=6,5 pH=12

Figura 93. Efecto del pH en la extraccién de betaina a 28 °C con Amberlite 200C y Amberlyst 15.
Experi3r71entos I-VI de la Tabla 22. (masa de Rl/ masa de disolucion: 10/25; Cgi=450
mol/m®)

La Figura 93 muestra que el porcentaje de extraccién de betaina no varia mucho con el
pH, siendo ligeramente inferior a pH &cido, tanto para Amberlyst 15 y Amberlite 200C;
obteniendo extracciones superiores al 97% a pH natural o basico.

Similares experimentos fueron realizados para las resinas Lewatit OC1026 y Lewatit
TP260 en las condiciones mostradas en la Tabla 22, siendo el porcentaje de extraccion
inferior al 4% en todos los casos (no mostradas).

En base a estos resultados, se seleccioné la resina Amberlyst 15 a pH natural para
posteriores experimentos y se estudié experimentalmente la cantidad 6ptima de resina
empleada en la extraccibn de betaina a 28°C y 25 g de fase acuosa con una
concentracion inicial de 450 mol/m® de betaina. Estos experimentos se realizaron a pH
natural, siguiendo el procedimiento experimental del apartado 6.1.3.4 y se representan en
la Figura 94.

En la Figura 94 se observa que 6 g de Amberlyst 15 es la cantidad 6ptima necesaria para
producir extracciones de betaina superiores al 95%. Seleccionandose dicho valor para
posteriores ensayos.




208 BETAINA: ENSAYOS CON RI

0 2 4 6 8 10 12

mgio (g)

Figura 94. Porcentaje de extraccion de betaina a pH natural (pH=6,50) con distintas masas de
Amberlyst 15 y a 28 °C (masa de fase acuosa= 25 g; Cgi=450 mol/m°).

Posteriormente, se determiné el valor de la humedad o de la adsorcién de agua que se
produce en la resina Amberlyst 15 que fue constante tanto en disoluciones compuestas
por betaina o uUnicamente agua, siendo el valor experimental de 1,25+0,04 g agua
adsorbida/g resina seca.

En este apartado se han alcanzado las siguientes conclusiones:

e El mayor grado de extraccion de betaina se obtuvo con las resinas de intercambio
idnico que contienen el grupo funcional RSO3z H (Amberlyst 15 y Amberlite 200C)
frente a las que tienen como grupo funcional compuestos organofosforados
(Lewatit TP260 y Lewatit OC1026).

¢ No se observaron diferencias significativas en el grado de extraccion de betaina
con Amberlyst 15 al operar con distintos valores de pH = 2, 6,5 (natural, sin
modificacion) y 12.

e La proporcién masa Rl/ masa de disolucion= 6/25 produce mas de un 95% de
extraccién de betaina, en todos los ensayos realizados.
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6.2.2 Equilibrios de extraccion de betaina con Amberlyst 15

Los datos de equilibrio de extraccién de betaina con Amberlyst 15, se determinaron a pH
natural y 28°C, siguiendo el procedimiento experimental detallado en el apartado 6.1.3.4 y
se recogen en la Tabla A1 del apéndice D.

La concentracién total de betaina en fase resina, expresada en mol/kg Rl, se calcul6 con
el siguiente balance de materia:

Cs :(CBi _Cs)i (6.2)

le

donde Cg es la concentracion analitica total de betaina en fase acuosa, V es el volumen
de la fase acuosa, mg, es la masa de la resina de intercambio i6nico. El subindice i hace
referencia a condicién inicial y — hace referencia a la fase resina.

La concentracion de las especies idnicas de betaina presentes en la fase acuosa se
determinan con la constante de disociacion en disolucion acuosa (pK,=1,81), su
concentracion analitica total y el pH, utilizando las siguientes ecuaciones:

b+L=.€?hr] 6.3)
H i +Ka1

[B+/—]: _ C_BKal (64)
H+_ +Ka1

En la Figura 95 se representa la isoterma de extraccion de betaina con Amberlyst 15 a
28°C y pH natural. En esta Figura se observa la buena concordancia entre los datos
experimentales (simbolos) y los calculados (lineas) con el modelo de equilibrio tipo
Langmuir mostrado en la Ec. (6.5):

KC,
"1+ KCy

Cs=Q (6.5)

Del ajuste de los resultados experimentales al modelo, Ec. (6.5), se obtuvieron los valores
de los pardametros del modelo de Langmuir, la capacidad maxima de adsorcién de la
resina Q,=2,754mol/m® RSI y la constante de adsorcién K=0,175 mol/m* con un
coeficiente de regresion lineal de r=0,998.

En base a lo expuesto se puede concluir:

e Los resultados obtenidos de los equilibrios de adsorcion de betaina con Amberlyst
15 se ajustaron satisfactoriamente a una isoterma de tipo Langmuir.
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Figura 95. Isoterma de equilibrio de extraccibn de betaina con resina Amberlyst 15 a
pH=6,50£0,27 y 28 °C. Simbolos: datos experimentales. Linea sdlida: datos estimados
con la Ec. (6.5).

6.2.3 Equilibrios de extraccion de mezclas binarias de betaina
Yy sacarosa con Amberlyst 15

Los datos de equilibrio de extracciébn de mezclas binarias de betaina y sacarosa con
Amberlyst 15, se realizaron a pH natural y 28°C, siguiendo el procedimiento experimental
detallado en el apartado 6.1.3.4 y se muestran en la Tabla A2 del Apéndice D. La
concentracion total en fase resina de betaina y de sacarosa, se calculé por los balances
de materia mostrados en las Ecs. (6.2) y (6.6), respectivamente. La extraccién de
sacarosa fue despreciable en todos los experimentos realizados.

Cs =(Cg —Cs) (6.6)

Mgio

donde Cs es la concentracion total de sacarosa en fase acuosa calculada por el método
analitico detallado en el apartado 6.1.3.1.

En la Figura 96 se representan los datos de equilibrio que muestran el efecto de la
presencia de sacarosa en la extraccion de betaina a pH natural (pH=6,50£0,27) y 28°C
con Amberlyst 15.
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Figura 96. Efecto de la presencia de sacarosa en la extraccibn de betaina a pH natural
(pH=6,50+0,27) y a 28°C con Amberlyst 15 en mezclas binarias con sacarosa.

La Figura 96 muestra que la extraccidbn de betaina con Amberlyst 15 es similar e
independiente de la presencia de sacarosa en el sistema, resultando por tanto selectiva a
la betaina.

Se ha comprobado experimentalmente que la resina Amberlyst 15 aunque proporciona un
elevado grado de extraccion de betaina presenta algunos inconvenientes de operacion
como que se rompe facilmente en los ciclos de lavado y durante la experimentacién a
pesar de utilizar agitacion orbital suave (=150 rpm). Ademas, produce una reaccién
exotérmica, calentando las fases y tife las disoluciones acuosas de color marrén debido
al desprendimiento de sulfitos en el medio acuoso. Por otra parte, la resina Amberlyst 15
al ser hidrofila adsorbe agua (se hincha) y cambia su volumen al contactar con las
disoluciones acuosas.

En este apartado se puede concluir:

e La extracciéon de sacarosa con Amberlyst 15 fue despreciable. Este hecho justifica
que la extraccion de betaina con Amberlyst 15 no se modifique en presencia de
sacarosa.
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6.3 RESULTADOS Y DISCUSION: ENSAYOS CON RIE:

6.3.1 Ensayos de equilibrio de extraccion liquido-liquido: seleccion
del extractante

Con el objeto de seleccionar un extractante selectivo a la betaina para su recuperacion
de disoluciones acuosas, se realizaron los ensayos de extracciéon liquido-liquido,
descritos en el apartado 6.1.3.5 y en la Tabla 23 y utilizando los extractantes cati6nicos
Di(2-etilhexil)fosfato (DEHPA) y el &cido dinonilnaftalensulféonico (DNNSA), disueltos en
hexano y en heptano, respectivamente.

En la Figura 97 se muestran los resultados obtenidos expresados en funcién del
porcentaje de extraccion, %E, definido en la Ec. (6.7) y que indican que la extraccion
mayoritaria de betaina se consigue con el extractante catiénico sulfonado DNNSA,
resultando similar a los dos valores de pH ensayados.

% E= CBE:;CIOO (6.7)

Bi

A la vista de estos resultados, se seleccioné el extractante DNNSA para la impregnacién
de la resina Amberlita XAD-4.

70
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50 -
40 -

% E
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DNNSA  DEHPA  DNNSA  DEHPA
pH=6.5 pH=6,5 pH=2,2 pH=2,2

Figura 97. Porcentaje de extraccion de betaina de disoluciones acuosas a 25°C, utilizando como
disolvente organico DNNSA disuelto en heptano y DEHPA disuelto en hexano.
Experimentos de la Tabla 23 (Cgi=450 mol/ms).



BETAINA: EQUILIBRIOS DE EXTRACCION CON RIE 213

Con estos resultados se concluye que:

e El grado de extraccion de betaina en el proceso de extraccién liquido-liquido con
el extractante cationico sulfonado DNNSA es mayor al obtenido con el extractante
organofosforado DEHPA. Resultado similar, en ambos casos, al trabajar a pH=2,2
0 6,5.

6.3.2 Lavado e impregnacion de RIE

Los resultados experimentales de impregnacion de la resina Amberlita XAD-4 con
DNNSA (50%-heptano) disuelto en n-hexano, obtenidos por el procedimiento 6.1.3.6, se
recogen en la Tabla B1 del apéndice D.

La concentracion de DNNSA en la resina después del proceso de impregnacion,
|RSO;H+J, se determind experimentalmente por pesada de la resina antes y después del

proceso de impregnacion, calculandose en unidades de mol DNNSA / m® RSI con la
Ec.(6.8):

[Rso ] (ma = Mas e _ RSOH pr (6.8)

DNNsA TIRst Mpg;

donde mgg €s la masa de resina antes del proceso de impregnacion, mge €s la masa de

resina impregnada, RSO;H" son los moles de DNNSA impregnados en la resina, Mpnnsa
es el peso molecular del extractante y prses la densidad de la resina sin impregnar.

En la Figura 98 se representa la concentracién de DNNSA en la RIE, |RSO;H+J, frente a

la concentracibn de DNNSA en la disolucién de impregnacion. Se observa que la
concentracion de DNNSA en fase resina crece al aumentar la concentracion de DNNSA
en la disolucién de impregnacion y permanece constante a partir de disoluciones de
impregnacién con una concentracién del 20% en peso de DNNSA, proporcionando una
capacidad maxima de impregnacién de 540 mol DNNSA / m® RSI. Por encima de esta
concentracion, la resina XAD-4 no admite mas extractante, y adquiere un aspecto
humedo y pegajoso después del proceso de impregnacion.
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Figura 98. Concentracion de DNNSA en la RIE en funcion de su concentracion en la disolucion de
impregnacién (DNNSA + n-hexano).

Resultados similares se obtuvieron utilizando n-heptano como diluyente en la disolucion
de impregnacién, recogidos en la Tabla B2 del apéndice D. Sin embargo, el hexano es
mas volatil y se seleccion6 como diluyente del DNNSA ya que se reduce el tiempo del
proceso de impregnacion de la resina XAD-4.

Un estudio microscopico ha demostrado que la resina XAD-4 impregnada y sin impregnar
tienen el mismo radio de 0,389 mm.

Por tanto, se puede concluir.

e La capacidad maxima de impregnacion de la resina XAD-4 con DNNSA es 540
mol DNNSA / m® RSI, por encima de esta concentracién, la resina no admite mas
extractante y adquiere un aspecto humedo y pegajoso. Para evitar efectos de
desimpregnacién todos los ensayos con RIE fueron realizados con concentracién
constante de DNNSA de 500,14+1,21 mol DNNSA / m® RSI.
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6.3.3 Seleccion de condiciones

Se determinaron los datos de equilibrio de extraccién de betaina a 28°C empleando
distintas proporciones de RIE con el procedimiento y las condiciones experimentales
descritas en el apartado 6.1.3.7. En la Figura 99 se muestran los resultados obtenidos
expresados en funcion del porcentaje de extraccion, definido en la Ec. (6.7).

100
90 W pHi=6,5
80 A pHi=2,0

% E

0 5 10 15 20
mRE (g)

Figura 99. Seleccién de proporcion de RIE y pH. Datos de equilibrio de extraccion de betaina a
28°C. |RSO;H+J= 500,14 mol DNNSA/m° RS, V= 0,025 dm®, Cg=450 mol/m”°.

En la Figura 99 se observa que el porcentaje de extraccién de betaina es directamente
proporcional a la masa de RIE utilizada y que la extraccion de nuevo resulta similar a
pH=2y 6. Con el ajuste lineal se obtiene la Ec. (6.9), que relaciona la masa de resina y el
grado de extraccién de betaina.

% Extraccion= 4,152 mg (r=0,998) (6.9)

En base a los resultados alcanzados, se seleccion6 para posteriores experimentos con
RIE pH natural y la relacion masa de resina / volumen de disolucion =240/1 que
corresponde a una masa de RIE de 6g.

Asimismo, se realizaron experimentos con resina Amberlita XAD-4 sin impregnar bajo las
mismas condiciones experimentales (no mostrados). En estos experimentos se observa
que la adsorcién de betaina es en todos los casos despreciable, por tanto, se puede
considerar que no hay interaccion entre la matriz polimérica de la resina y la cadena
organica de la betaina, fendmeno que ya se observé con los aminoacidos estudiados.
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Con los resultados obtenidos se concluye que:

e El grado de extraccion de betaina es directamente proporcional a la masa de RIE
empleada y resulté similar a pH=2,2 6 6,5.

e La adsorcion fisica de betaina con Amberlita XAD-4 sin impregnar es
despreciable, por tanto, se puede considerar que no hay interaccién entre la
matriz polimérica de la resina y la cadena orgéanica de la betaina.

6.3.4 Equilibrios de extraccion de betaina con RIE

La isoterma de equilibrio para la extraccién de betaina con Amberlita XAD-4 impregnada
de DNNSA, a pH natural y 28°C (condiciones seleccionadas en los apartados anteriores),
se realiz6 siguiendo el procedimiento experimental detallado en el apartado 6.1.3.7.

La concentracion total de betaina en fase resina, expresada en mol/m® RSI, se calcul6
con el siguiente balance de materia:

= A"
Cs =(Cy —cB)7 (6.10)
donde Cg es la concentracion total de betaina en fase acuosa calculada por el método

detallado en el apartado 6.1.3.1, V es el volumen de las fases. El subindice i hace
referencia a condicion inicial y — hace referencia a la fase resina.

La concentracion de las especies idnicas de betaina presentes en la fase acuosa se
determiné utilizando las ecuaciones (6.3) y (6.4). Los datos de equilibrio de la isoterma se
recogen en la Tabla B3 del apéndice D.

En la Figura 100 se representa la isoterma de extraccién individual de betaina a 28°C y a
pH natural.
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Figura 100. Isoterma de equilibrio de extracciébn de betaina individual con RIE a 28°C.
(pH=6,5010,27; |RSO;H+J= 500,14 mol DNNSA/m® RSI).

6.3.4.1 Modelo para la estimacion de isotermas de equilibrio de betaina

Como se ha comentado anteriormente, la resina Amberlita XAD-4 sin impregnar no
produce adsorcion de betaina, por tanto se puede suponer que la adsorcion fisica de la
betaina debida a la matriz polimérica es despreciable frente a la extraccion reactiva con el
extractante. En este caso, el proceso de extraccion de betaina con Amberlita XAD-4
impregnada de DNNSA se puede describir como un mecanismo de extraccion reactiva
debida Unicamente al extractante mediante las siguientes ecuaciones de equilibrio:

i) Disociacion de la betaina en la disolucién acuosa:
[ 1]
B* +H,0 <> B"" +H,0" K,=—— (6.11)

5]
ii) Reaccién de intercambio i6nico de betaina con el DNNSA impregnado en la resina:

[Rso;5"] [r°]

B* +RSO;H" <> RSO;B* +H* K, = (6.12)
5] [Rso;n° ]

donde K, es la constante de equilibrio que rige el proceso de intercambio iénico.

Considerando que no hay agregacion de las especies extraidas en fase resina y
considerando que la solubilidad del DNNSA en fase acuosa es despreciable, el balance
de materia aplicado al DNNSA puede expresarse como:
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Rsou|. [soni| + k05| 613

donde [RSO;B+Jy [RSO;H*J son las concentraciones de betaina y de DNNSA en el

equilibrio en fase resina, respectivamente. La concentracion de las especies B* y B" de
la betaina en el equilibrio se calculan mediante las Ecs. (6.3) y (6.4) y se muestran en la
Tabla B3 del apéndice D.

Asumiendo que la reaccién de intercambio iénico de betaina con el DNNSA es mol a mol,
los protones procedentes de dicha reaccion de intercambio i6nico se pueden calcular
mediante la siguiente expresion:

[H+]=%[RSO;B+] (6.14)

En la Figura 101 se representa el producto |RSO;B+“H+]frente al producto

|RSO;H+J [B+]. Del ajuste de los datos experimentales a una linea recta se obtiene el

valor de la pendiente que es la constante de equilibrio de la betaina definida en la Ec.
(6.12), presentando un valor de K1=15,393 con una regresion lineal de 0,998 bajo las
condiciones experimentales estudiadas.

[RSO3B*][H'](mol/m’m’RSI)

0 I I I I I
0,0 05 10 15 2,0 2.5 3,0
[RSO; H'][B*] (mol'/m’m’ RSI)

Figura 101. Determinacién de la constante de equilibrio de betaina con RIE a 28°C y pH=6,50.
Simbolos: datos experimentales; linea sélida: datos estimados con la Ec. (6.12).

Combinando las Ecs. (6.12), (6.13) y (6.14) se obtiene el siguiente modelo de equilibrio
para estimar la concentracion total de betaina extraida por la RIE:
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[Rsoss°]- [VK;V[F]JZ+VK"1[B+]vRSO3H+] Lt (6.15)

2V

El porcentaje de error medio entre los valores experimentales y los calculados con la Ec.
(6.15) se evalu6 con la siguiente expresion:

2
[CB Cal _CB Exp\J
100

% error promediado = — (6.16)
J o -

En la Figura 102 se observa una buena concordancia entre los resultados experimentales
(simbolos) y los estimados con la Ec. (6.15) (curva sélida). El error medio, Ec. (6.16), fue
inferior al 3%.
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Figura 102. Isoterma de equilibrio de extraccion de betaina con RIE a 28°C y pH natural. Datos
experimentales (simbolos). Datos estimados con la Ec. (6.15) (lineas).
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Las conclusiones mas relevantes se relacionan a continuacion:

e El grado de extracciéon de betaina con la resina Amberlita XAD-4 impregnada con
DNNSA aumenta al aumentar la concentracién de betaina en fase acuosa.

e La separacion de betaina con Amberlita XAD-4 impregnada con DNNSA puede
describirse adecuadamente mediante un modelo de equilibrio donde la extraccién
de betaina con RIE tiene lugar por reacciones de intercambio i6nico con el
DNNSA inmovilizado en los poros de la resina, formando complejos betaina-
DNNSA (RSO;B*). El modelo propuesto ajusta satisfactoriamente los resultados
experimentales.

6.3.5 Equilibrios de extraccion de mezclas binarias de betaina y
sacarosa con RIE

Se realizaron experimentos de equilibrio de extraccion de sacarosa con resina
impregnada y sin impregnar siguiendo el procedimiento experimental detallado en el
apartado 6.1.3.7. En dichos experimentos (no mostrados), se observé que tanto la
adsorcion como la extraccion de la sacarosa son despreciables, en todos los casos
estudiados.

Los datos de equilibrio de extraccion de distintas mezclas de betaina y sacarosa con RIE
a pH natural y 28°C, se realizaron siguiendo el procedimiento experimental detallado en
el apartado 6.1.3.7.

La concentracion total de betaina y sacarosa en fase resina, expresadas en mol/m® RSI,
se calculé mediante los siguientes balances de materia:

\Y%

Cs = (Cy; —CB)7 (6.10)
= A%
Cs =(Cg —cs)7 (6.17)

donde Cg y Cs son la concentracion total de betaina y sacarosa en fase acuosa calculada
por el método detallado en el apartado 6.1.3.1, V es el volumen de las fases. El subindice
i hace referencia a condicion inicial y — hace referencia a la fase resina.

La concentracién de las especies idnicas de betaina presentes en la fase acuosa se
determiné utilizando las ecuaciones (6.3) y (6.4). Los datos obtenidos en las mezclas
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binarias se muestran en la Tabla B4 del apéndice D. Estos resultados demuestran que la
extraccion de sacarosa es despreciable frente a la extraccion de betaina en todos los
experimentos realizados.

En la Figura 103 se representa la concentracion de betaina en la fase resina frente a la
concentracion total de betaina en fase acuosa en el equilibrio para distintas mezclas de
betaina y sacarosa a 28°C y pH=6,50+0,27.

La extraccion de betaina con la RIE no se ve afectada por la presencia de sacarosa. Por
tanto, como se observa en la Figura 103 es selectiva.

400
350 - AR o
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7!
mé 250 -
> —
g 200 A Csi=0mol/m’
| & 1507 ® Csi= 32 mol/m’
100 - O Csi= 94 mol/m’
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Figura 103. Efecto de la presencia de sacarosa en la extraccién de betaina a pH;=6,50+0,27 y 28
°C con RIE en mezclas binarias con sacarosa.

En este apartado se concluye que:

e No hay extraccion de sacarosa con RIE ni adsorcion con RSI. Por tanto, el
DNNSA es un extractante selectivo para la betaina en presencia de sacarosa.
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6.3.6 Cinéticas de extraccion de betaina en banos agitados

El estudio cinético de extraccion de betaina con RIE a 28°C y pH=6,50+0,27 (pH natural),
se realiz6 empleando el procedimiento y las condiciones experimentales detallados en el
apartado 6.1.3.8. La concentracion de DNNSA en la RIE fue la misma que se utiliz6 en
los experimentos de equilibrio.

La concentracién de betaina en fase resina en el tiempo se obtiene del siguiente balance
de materia:

Cr(t)= [Rso;B+ ](t) =(Cy —Cq (t))% (6.18)
donde - representa la fase resina, el subindice i hace referencia a la condicion inicial, Cg
es la concentracion total de betaina en fase acuosa, V 'y V son el volumen de la fase

acuosa y de la fase resina, respectivamente, y |RSO;B+J(t) es la concentracion de
betaina en fase resina dependiente del tiempo t y expresada en mol/m* RSI.

Los resultados obtenidos de la evolucion de la concentracion de betaina en el
experimento con RIE a pH natural y 28°C se muestran en la Tabla C1 del Apéndice D y
en la Figura 104.
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Figura 104. Evolucion de la concentraciéon de betaina en la fase acuosa con el tiempo para el
experimento cinético con RIE a pH=6,50+0,27 y 28°C. (Cg=45,37 moI/m3;

lRSO37H+Ji=5OO,1 4 mol/m® RSI).

En la Figura 104 se observa que el proceso de extraccion de la betaina es rapido,
alcanzandose el equilibrio en un tiempo reducido inferior a 40 min. Segun los resultados
obtenidos de los experimentos de equilibrio, se puede suponer que el proceso se basa en
la reaccion de intercambio iénico de la betaina con el DNNSA impregnado en los poros
de la resina. Por tanto, la velocidad del proceso de intercambio ibénico puede estar
controlada por la difusién de la betaina en la pelicula liquida externa, por la reaccion
quimica en la superficie con el DNNSA retenido en la resina, por la difusion intraparticula
del complejo DNNSA-betaina, o bien por una combinacion de dos o mas etapas
limitantes del proceso cinético de extraccion.
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6.3.6.1 Determinacion de la etapa controlante del proceso cinético

La etapa controlante del proceso se estimé mediante el modelo cinético desarrollado en
el apartado 5.3.1.1, donde la evolucion de la concentracién de betaina extraida por la
RIE, expresada en fraccién molar en funcion del tiempo durante el proceso de extraccion,
X, teniendo en cuenta la estequiometria de la reaccion quimica, se define como:

Cs(t)

|Rso;H+] i

donde |RSO;H+Ji es la concentracién de DNNSA impregnado en la resina expresada en

X = (6.19)

mol/m® RSI; Cx(t) es la concentracion de betaina en fase resina definida en la Ec(6.18).

El modelo propone las Ecs. (6.20)-(6.22) para evaluar la evolucion de la concentracion de
betaina extraida por la RIE en el tiempo, considerando que el proceso de extraccion esta
controlado independientemente por difusion en la pelicula liquida, en la particula o por
reaccion quimica:

1- Control por difusion en la pelicula liquida externa:
P ey a (6.20)

ad |Rso;H+] |

2- Control por difusion intraparticula:
2

3 6b D
Y= X 1—3(1—%]3 +2(1—£j =—*’Ec3(t) dt (6.21)

K X
© /| @ [rsomm]

X =

3- Control por reaccién quimica:

1
1 X \3 bK~ ¢t
Z=—|1-|1-—| |=—5[C, (1) dt 6.22
< ( Xej —1,Ca® (6.22)

donde 9 es el espesor de la pelicula liquida estancada, D; y D, son las difusividades en la
pelicula liquida externa y en la fase resina, respectivamente; K, es la constante de
velocidad aparente de reaccidén quimica; X es la concentracién instantanea de betaina
extraida en la superficie externa de la RIE en funcion del tiempo, expresada en fraccion
molar; a es el radio de la particula, siendo para la resina Amberlita XAD-4 a=0,000389 m;
b es el coeficiente estequiométrico siendo b=1 para la betaina; Cg es la concentracion de
betaina en fase acuosay K es el coeficiente de distribucion de la betaina en el equilibrio
definido como:

_ CB -
Cs

K (6.23)

donde Cs,,_,, es la concentracién de betaina en la superficie de la RIE en el equilibrio

expresada en mol/m*® RSI y Cg es la concentracion de la betaina en la fase acuosa en el
equilibrio expresada en mol/m®.
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Considerando que toda la superficie de la RIE esta en equilibrio con la disoluciéon acuosa
extra-particula y utilizando la Ec. (6.23) se puede definir X, con la siguiente relacion:

x, =2KCe O (6.24)

|RSO;H+L

Los valores obtenidos de X, Y, Zy j’: CB(t)dt para el experimento realizado, se muestran

en la Tabla C2 del apéndice D y en la Figura 105. Como se coment6 en el apartado
5.3.1.1, para que el proceso esté controlado por difusién en la pelicula liquida externa,

difusién intraparticula y/o reaccién quimica, al representar X, Y, Z frente a j; Cp(t)dt se

deben obtener lineas rectas con ordenada en el origen cero y de cuya pendiente se
puede evaluar los parametros Ky, D y K¢, respectivamente.

En la Figura 105 se observa que las Ecs. (6.20) y (6.21) no ajustan a los datos X, Z frente
a j(: Cy(t)dt, asi se puede concluir que la difusion en la pelicula externa y la reaccion

quimica no son etapas limitantes del proceso de transferencia de materia. Sin embargo,
la Ec. (6.21) proporciona un buen ajuste de los datos experimentales, lo cual indica que el
proceso esta controlado por difusiéon intraparticula, resultado analogo al obtenido para la
extraccién de los aminoacidos acido aspartico y a-fenilglicina, anteriormente estudiados.
El valor de la difusividad efectiva de la betaina, D,, calculado con la Ec. (6.21) fue de D=
1,14 x 10" (m?/s), con una regresion lineal, r de 0,993.
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Figura 105. Determinacion de la etapa controlante de la velocidad de extraccion de betaina con
RIE para el experimento cinético realizado a pH=6,50+0,02 y 28°C. (Cg=45,37

mol/m?®; Rso;TFJF50Q14anm3RSD.
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6.3.6.2 Modelo cinético basado en la ley de Fick

El modelo mas sencillo de difusion de particula (intraparticula) es el descrito por la
segunda ley de Fick, y debido a su simplicidad y rigor es el que se adopta en el estudio
de los datos cinéticos experimentales al igual que se hizo con los aminoacidos acido
aspartico y a-fenilglicina.

Este modelo considera una reaccion de intercambio iénico heterogénea entre las
particulas esféricas de la RIE y la disolucién acuosa agitada de volumen finito en la cual
estan inmersas. La resistencia a la difusién en la pelicula liquida externa se puede
considerar despreciable, por efecto de la agitacién. En la interfase liquido-sélido se
mantiene un equilibrio instantaneo y K es el coeficiente de distribucién de la especie que
difunde entre ambas fases, definido en la Ec. (6.23). Posteriormente, la especie extraida
en la superficie de la RIE difunde lentamente al interior de la fase resina. Ademas, se
asume que la concentracion de betaina en el seno de la fase acuosa varia con el tiempo
y que la difusividad en la fase resina es constante.

Bajo estas condiciones, el balance de materia en coordenadas esféricas, aplicado a la
betaina en fase resina, puede expresarse como:

dCs (r, 1) 1 9( ,9Cs(r,0)
/oD —— | P2 0<r<at>0 6.25
ot “r?or {r or J reat> ( )

con las condiciones limite e iniciales que se citan a continuacion:

Ca(r,t) = KCj (1) r=a t>0 (6.26)
Cr(r,t)=0 0<r<a t=0 (6.27)
Cs (1, t) = finito r=0 t>0 (6.28)

La cantidad de betaina extraida en la RIE en funcidén del tiempo expresada en unidades
de mol, M(t), se puede determinar conociendo la cantidad de betaina transferida de la
disolucién acuosa, utilizando la siguiente igualdad:

M(t) = V(Cp; —Cy (1) = 47N x> Cr (r, t)dr (6.29)

donde a es el radio de la particula de resina y N es el nimero de particulas de resina en
la suspension.

La fraccién final de betaina extraida en la RIE en un volumen de disolucién finito se
expresa en términos del parametro o con la siguiente ecuacion:

(6.30)
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Como se coment6 en el apartado 5.3.1.2, la solucién del modelo propuesto, Ec. (6.31),
representa la fraccion de betaina extraida por la RIE en funcion del tiempo (Crank J.,
1975; Ruiz M.QO., 2002).

60u(1 + o) exp(—g,, Dt

MO & a
31
M(o0) HZ:; 9+9a +a’g’ (6:31)

donde g, son las raices distintas de cero de la ecuacién (6.32) y a es un numero
adimensional definido en la Ec. (6.33).

2
o
& . %8& (6.32)
tang, 3
- vV (6.33)
4ma’NK VK

La Ec. (6.31) muestra que M(t)/M(=) es funcion de la difusividad efectiva, D, y de o

cuyo valor depende de la concentracion inicial de betaina en la fase acuosa y de la
concentracion de DNNSA en la RIE, tal como se muestra en la Ec. (6.30).

En la Figura 106 se representa el log(1-M(t)/M(ee)) frente al tiempo, para el experimento

cinético realizado. El valor de la difusividad efectiva de la betaina, D, se obtiene de la
resolucion conjunta de las Ecs. (6.31)-(6.33) con el coeficiente de distribucion, K,
obtenido experimentalmente (Keperimentat), Y cCalculado con el modelo de equilibrio
desarrollado en el apartado 6.3.4.1 (K.acuado)- En este segundo caso, se empled la
siguiente ecuacion para el calculo de K:

[VKpl [B*]J2 L VK, 5] [Rson7 | VK, [B7]
Ko _RSO;BJr]: 2V \" 2V
CB CB

(6.34)

donde |RSO;B+J se sustituye por la Ec. (6.15) del apartado 6.3.4.1.

El porcentaje de error se estimd con la Ec. (5.64) representa el cociente entre la
desviacién estandar (o) del coeficiente de difusion intraparticula efectivo (con el valor de
Kexperimental y de Kcalculada) y el valor de De estimado con I'<e><perimenta1l:

o %100

Y%Error = (5.64)

€
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En la Figura 106 se observa una buena concordancia entre las velocidades de medidas
experimentalmente (simbolos) y las calculadas con las Ecs. (6.31)-(6.33) (lineas).

El valor de D, estimado para la betaina fue de De= 7,5 x 10™"" m?/s, con un error inferior al
0,1%, indicando que el modelo de equilibrio describe adecuadamente la extraccion de
betaina en el intervalo de concentraciones estudiado con RIE a pH natural y a 28°C.

Al igual que con los aminodcidos anteriormente estudiados, los valores de difusividad
efectiva obtenidos con la segunda ley de Fick, Ecs. (6.31)-(6.33), son mayores que los
obtenidos con el modelo obtenido de Bhandari, Ec. (6.21).

I
*
L4

8

S on
= ,

0,01
0 200 400 600 800 1000

t(s)
Figura 106. Velocidad de extraccién de betaina con RIE para experimento cinético en bafio
agitado a pH;=6,5010,27 y 28°C. (Cgi=45,37 mol/m?; [RSO3’H+Ji=500,14 mol/m® RSI).

Simbolos: datos experimentales. Lineas: datos calculados con las Ecs. (6.31)-(6.33) y
con el valor de Kexperimental-

A partir de los datos cinéticos obtenidos con el modelo, Ecs (6.31)-(6.33), se puede
determinar el valor de la concentracion de betaina calculada. En la Figura 107 se
representa el ajuste entre los datos experimentales (simbolos) y los calculados a partir
del modelo cinético (lineas). El error estimado con la Ec. (6.16) fue inferior al 4,65%.

2\}/2
(EB Cal _EB Epr
00 J

% error promediado = 1—2 (6.16)
] 1

Cs Exp
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Figura 107. Evolucién de la concentracién de betaina con el tiempo con RIE a pHi=6,50£0,27 y
28°C. Simbolos: datos experimentales. Lineas: datos calculados a partir del modelo

cinético y con la definicién de M(t) Ec. (6.29). (Cgi=45,37 mol/m?®; IRSO3'H+Ji=500,14
mol/m® RSI).

En base a lo expuesto, se puede concluir:

e El proceso cinético de extraccién de betaina con RIE de disoluciones acuosas es
rapido y se alcanza el equilibrio a tiempos reducidos, inferiores a 40 minutos.

e Un modelo cinético basado en la segunda ley de Fick correlacion6
adecuadamente los resultados experimentales de la cinética de extraccion de
betaina en tanques agitados. Este modelo considera que el proceso de
transferencia de materia esta controlado por la difusion intraparticula del complejo
betaina-DNNSA y que existe un equilibrio instantdneo en la interfase sélido-
liquido. El valor de D, obtenido con el modelo fue de 7,5 x 107" m?s.
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6.3.7 Extraccion de betaina en columnas de lecho fijo

Las curvas de ruptura de extraccion de betaina con RIE a 28°C se determinaron con el
procedimiento experimental detallado en el apartado 6.1.3.9. Las condiciones iniciales de
los experimentos realizados se muestran en la Tabla 24. Los resultados obtenidos se
recogen en las Tablas D1-D5 del apéndice D.

Al igual que se describi6é en el apartado 5.4.1, los volumenes de lecho, (VL), se evaluan
con la Ec (5.98) y la porosidad del lecho, ¢, con la Ec. (5.99):

VL =L (5.98)
vifi-e, )
M e cos /P
g, = e /P 5.99
b VL ( )

La Figura 108 muestra las curvas de ruptura de extraccion de betaina a 28°C,
correspondientes al estudio del efecto del pH, para los experimentos | y Il de la Tabla 24,
utilizando la misma concentracion de betaina, flujo de la alimentaciéon y la misma
concentracion de DNNSA en la resina. En esta Figura, se observa que no hay punto de
ruptura para el experimento a pHi=2,13, y que el de saturacion se alcanza a volumenes
de lecho inferiores al obtenido en el experimento | a pH=6,50 y por tanto, demuestra que
se debe operar con pH de 6,50.

En la Figura 109 se representan las curvas de ruptura de extraccion de betaina para los
experimentos |, Il y IV de la Tabla 24. En estas Figuras se estudia el efecto de la
concentracion de betaina en la alimentacion, utilizdndose la misma velocidad de flujo,
concentracion de DNNSA en la RIE y pH,. Se observa que al aumentar la concentracion
de betaina, tanto el punto de ruptura como el punto de saturacién se desplazan
volumenes de lecho inferiores, disminuyendo el tiempo de operacién de la columna. Este
resultado también se observé en los experimentos realizados con los aminoacidos acido
aspartico y a-fenilglicina.
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W1, pHi=6,47
O 11, pHi=2,13
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Figura 108. Efecto del pH en las curvas de ruptura de extraccién de betaina a 28°C con RIE para
los experimentos | y Il de la Tabla 24. (Cg=41,07 mol/m?; [RSO3’H*Ji=500,14 mol/m®

RSI).
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Figura 109. Efecto de la concentracion de betaina en la alimentacion en las curvas de ruptura de
extraccion de betaina a 28°C con RIE para los experimentos |, lll y IV de la Tabla 24.

(PH=6,50+0,27; [RSO;H*JFSOO,M mol/m® RSI).
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Las curvas de ruptura de extraccion de betaina correspondientes al estudio del efecto de
la velocidad de flujo de la alimentacion, para los experimentos | y V de la Tabla 24, se
muestran en la Figura 110. En estos experimentos se utiliz6 la misma concentracion de
DNNSA en la RIE, pH; y la misma concentracion de betaina en la alimentacion.

Al igual que en los experimentos de acido aspartico y a-fenilglicina, las curvas de ruptura
de extraccion de betaina estén afectadas por la velocidad de flujo de la alimentacién. Un
aumento de la velocidad de flujo produce un desplazamiento del punto de ruptura hacia
volimenes de lecho mas bajos. Este hecho puede deberse a que al aumentar la
velocidad del flujo, se reduce el tiempo de residencia y disminuye el tiempo de contacto
entre la RIE y la alimentacion, obteniéndose efluentes con cantidad apreciable de betaina
desde volumenes de lecho a tiempos reducidos, este efecto es debido a que el proceso
cinético de extraccion de betaina con RIE presenta una elevada resistencia de difusion
intraparticula, y por tanto una lenta velocidad de transferencia de materia.

1,2

W1 Q=0,018x10°m’/s
AV, Q=0,032x 10° m’/s

0 5 10 15 20 25 30
VL

Figura 110. Efecto del caudal de la alimentacién en las curvas de ruptura de extraccion de betaina
a 28°C con RIE para los experimentos | y V de la Tabla 24. (Cg=39,55+1,5 mol/m?;

lRSO3_H+Ji=500,14 mol/m® RSI).

6.3.7.1 Seleccion de agente de reextraccion para la betaina

Con el objeto de seleccionar un agente de reextraccion éptimo para la betaina, se
realizaron unas pruebas con diferentes disoluciones de reextraccién siguiendo el
procedimiento descrito en el apartado 6.1.3.10.

Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 111, donde se observa que el grado
de extraccién con hidréxido de sodio 0,5N es mayor y por tanto se seleccioné para los
posteriores experimentos de extraccion-reextraccion de betaina.



232 BETAINA: EXTRACCION EN COLUMNAS

100 -
= 80 T
9
3
g 60
=
3
R 40 A
IS
20
0 T T
NaOH NaCl cloruro de cloruro de NaCl+HCI
amonio amonio+NaOH

Figura 111. Seleccién de agente de reextraccion para la betaina, % de reextraccion de betaina de
RIE con distintos agentes de reextraccion.

6.3.7.2 Reextraccion y ciclos sucesivos de extraccion de betaina

Los experimentos de extraccidén-reextraccién de betaina y la regeneraciéon del lecho de
RIE se realizaron siguiendo el procedimiento experimental del apartado 6.1.3.11 y en las
condiciones iniciales y de operacion mostradas en la Tabla 25.

Los resultados de las curvas de ruptura de los ciclos sucesivos de extraccion y de
reextraccidon se recogen en las Tablas E del Apéndice D. En la Figura 112 se representan
los ciclos sucesivos de reextraccién de betaina de lechos fijos de XAD-4 impregnada de
DNNSA, observandose que los cambios no son significativos, y que el proceso de
reextraccién es rapido con una recuperacién mayor del 95% de betaina presente en la
RIE.

En la Figura 113 se representan las curvas de ruptura correspondientes al 1%, 22 y 3%
ciclo de extraccién de betaina para los experimentos | a-c de la Tabla 25. Se puede
observar que el 22 y 3 ciclo de extraccion presentan puntos de ruptura y de saturacion
similares, las diferencias en el punto de ruptura en el primer ciclo pueden ser debidas a
que la RIE necesita al menos un ciclo para acondicionarse y asi poder estabilizar su
capacidad de extraccion.
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Figura 112. Curvas de ciclos sucesivos de reextraccion de betaina para los experimentos I-a y I-b
de la Tabla 25 (Cnaor= 0,5N).
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Figura 113. Curvas de ruptura de los ciclos sucesivos de extraccién de betaina para los
experimentos | a-c de la Tabla 25.

La capacidad de saturacion del lecho se calculd, al igual que en los experimentos con los
aminodacidos acido aspartico y a-fenilglicina, realizando un balance de materia a la
betaina en la columna, desde el inicio del proceso (t=0), hasta que el efluente alcanzé la
concentracion de la alimentacion (ts). Los moles de betaina que se acumulan, entre los
huecos del lecho y dentro de la particula, se calculan con la siguiente expresion:
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moles de betaina : t
= Q[CBi [ dt=]  Cy (t)dt} (6.35)

acumulados en el lecho

donde Q es el caudal de circulacion expresado en m%s, Cg es la concentracion de
betaina en la alimentacion expresada en mol/m?, Cg(t) es la concentracién de betaina en
el efluente, expresada en mol/m® y t es el tiempo en que el efluente alcanza el valor de la
concentracion de la alimentacion.

La acumulacion de betaina retenida en los huecos del lecho de RIE, se puede calcular
con el siguiente balance de materia, donde se supone un lecho ideal sin extraccion:
dC;
e VL ;B = (CBi—C Bj (6.36)

donde C*g es la concentracion de betaina que tendria el efluente suponiendo que no hay
extraccion bajo las condiciones del proceso, VL es el volumen del lecho de RIE (15 cm®) y
€L es la porosidad del lecho evaluada con la Ec. (5.99).

El valor de C*g se determina con la Ec. (6.37), obtenida de la integracion de la Ec. (6.36).

—QI
C;(t)chi[l - e%] (6.37)

El calculo de C*g (t) demuestra que la acumulacién de betaina en los huecos del lecho es
despreciable frente a su extraccion con el DNNSA de la RIE para todos los experimentos
realizados.

Considerando que el término de acumulacién es el calculado con la Ec. (6.35) y
dividiendo entre el volumen de RSI que compone el lecho, se obtiene la siguiente
expresion para el calculo de la capacidad de saturacion:

Q[CBi [ bae-f :CB(t)dt}
Q, = (6.38)
VRSI

donde Vgg es el volumen del lecho expresado en m®de resina sin impregnar.

Como muestra la Tabla 26, la pérdida de capacidad de saturacion entre el 22 y 3* ciclo se
demostré que es despreciable. La diferencia de capacidad en el 1 ciclo es debida a que
la concentracion de betaina fue un 20% inferior a la de los ciclos posteriores.

Tabla 26. Valores de capacidad de saturacién, Qs calculada con la Ec. (6.38), para los
experimentos cinéticos de la Tabla 25.

Experimento Cgi (mol/m®) Q, (mol/m® RSI)
I-a 1% ciclo 38,10 226,11
I-b 2°ciclo 48,16 377,99

I-c 3 ciclo 47,73 373,01
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6.3.7.3 Modelo dinamico para la estimacion de las curvas de ruptura de betaina

Para la estimacion de las curvas de ruptura de extraccion de betaina se aplicé el mismo
modelo que se utilizé para la extraccién de acido aspartico y de a-fenilglicina en lechos
fijos de RIE, mostrado en el apartado 5.4.3, y cuya solucion analitica fue dada por Rosen
(Rosen J. B., 1952; Rosen J. B., 1954) mediante la siguiente expresion:

EL
Co U en| 22 (6.39)
Cy 2 1+5y
5k

donde erf es la funcién de error (Crank J., 1975), y los nUmeros adimensionales A, t, y y
se definen como:

K —
r=3DeKzle) (6.40)
a> u g
c= 2D—;(t—£j (6.41)
a u
_3D. K (6.42)
a k;

donde A, es el pardmetro de la longitud, t, es el parametro del tiempo, y es el parametro
de las resistencias, k; es el coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida
externa expresada en m/s, D, es la difusividad efectiva intraparticula calculada en los
ensayos cinéticos en bafos agitados (apartado 6.3.6.2) y cuyo valor fue De= 7,5 x 107"
m?s. Ademas, el coeficiente de distribucién, K, queda definido por la relacion de
concentraciones en el equilibrio:

K=S8 (6.43)

siendo Cg la concentracién de betaina en la fase resina en el equilibrio y Cg la
concentracion de betaina en la fase acuosa en el equilibrio.

La porosidad del lecho de resina, g = 0,30£0,05, se estimd experimentalmente aplicando
la Ec. (5.99), para todos los experimentos realizados, este valor coincide con el obtenido
en el estudio de aminoécidos.

El coeficiente de distribucién K, para cada una de las curvas de ruptura de los
experimentos de columna de la Tabla 24 se calculé como el valor medio entre Kexperimental
calculada con la Ec. (6.43) y Kcacuiada €ON €l modelo de equilibrio recogido en la Ec.(6.44):
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_ VK, [B*]Y L VK, [B+]_Rso;H+J VK, 5]
Rso;B+] ~ 2V v v

\" 2V
K = - (6.44)
CB CB
donde |RSO;B+J se sustituye por la Ec. (6.15) del apartado 6.3.4.1.
Los resultados de los parametros cinéticos para los experimentos |, 1ll-V de la Tabla 24 a
pH=6,50 se muestran en la Tabla 27. Comparando los experimentos I, lll y IV se observa

que K disminuye al aumentar la concentracion de betaina en la alimentacion, resultado
que concuerda con el obtenido en los ensayos de equilibrio del apartado 6.3.4 puesto que
las isotermas son de tipo favorable al igual que los aminoacidos estudiados. Por otra
parte en los experimentos | y IV de la Tabla 27 se observa que al operar con distinto
caudal de alimentacion se obtiene similares valores del coeficiente de distribucion,
indicando que la concentracion de betaina en la alimentacion es el factor limitante de este
parametro de equilibrio.

La difusividad intraparticula efectiva, D, se determind experimentalmente en el ensayo
cinético en banos agitados (apartado 6.3.6), para el experimento | de la Tabla 27 y se
asumié constante e igual para los experimentos IlI-V de la Tabla 27 debido a que su
variacion es despreciable en el rango de concentraciones estudiado.

El coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida externa, k;, se obtiene del
ajuste de los datos experimentales con la solucion analitica del modelo de Rosen Ec.
(6.39) y Ecs. (6.40)-(6.42), puesto que todos los demas parametros son conocidos. El
valor de la difusividad en la pelicula liquida externa, D, se estimé con la ecuacion de
Wilson-Geankoplis, Ec. (5.116), mostrada en el apartado 5.4.3. Los resultados obtenidos
se muestran en la Tabla 27.

Tabla 27. Parametros cinéticos para los experimentos en columna |, Ill, IV y V de
betaina con RIE de la Tabla 24. (|RSO;H+Ji = 500,14+1,21 mol/m® RSl y pH=
6,50%0,27)

K Dex 10" kix 10° D.x 10"

Experi Cei 3, 3 (m¥/s) 2

xperimento (mol/m®) (m%s) (m“/m*~ RSI) (m/s) (m*/s)

Ec (6.43) Ec.(6.31)  Ec.(6.39) Ec.(5.116)
I 41,01 0,018 x 10° 6,62+1,05 7.5 1,00 9,23
111 82,65 0,017 x 10°° 3,17+1,04 75 0,60 4,31
v 19,85 0,018 x 10°° 7,7742,26 75 1,00 9,23
\Y% 38,09 0,032 x 10° 4,78+1,77 75 1,20 9,13

En la Tabla 27 se observa que la difusividad en la pelicula liquida externa, D., es 6
ordenes de magnitud inferior que D, indicando que el proceso de extraccion de betaina,
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bajo las condiciones de flujo ensayadas, esta principalmente controlado por la difusién en
la pelicula liquida externa y también aunque en menor medida por difusion intraparticula.

En la Figura 114 se representa el ajuste de las curvas de ruptura de los experimentos I,
[ll, IVy V de la Tabla 24 (simbolos) con el modelo cinético mostrado en las Ecs. (6.39)-
(6.43), (lineas). Se observa una buena concordancia entre los datos experimentales y el
modelo para los sistemas estudiados. El error fue inferior al 5% en todos los casos.
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02 - O1V, Cri=19,85 mol/m’; Q=0,018x10° m’/s
AV, Cpi=38,09 mol/m’; Q=0,032x10° m/s
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Figura 114. Curvas de ruptura de extraccién con RIE de betaina para los experimentos I, lll, IV y V

de la Tabla 27. (pH=6,50+0,27; IRSO3'H*Ji=500,14 mol/m® RSI). Simbolos: datos
experimentales. Lineas: datos calculados con la Ec. (6.39)-(6.42).

Las conclusiones mas relevantes del estudio en columna son:

e Las curvas de ruptura de extraccion de betaina se ven afectadas por el caudal,
concentracion y pH de la alimentacion.

e Se utilizé el modelo de Rosen para la estimacion de la curvas de ruptura. La
difusividad en la pelicula liquida externa, D., es 6 ordenes de magnitud inferior
que D., indicando que el proceso de extraccion de betaina esta principalmente
controlado por la difusién en la pelicula liquida externa, y también aunque en
menor medida por difusion intraparticula.

e La reextraccidon de la betaina del lecho de RIE se puede realizar utilizando como
agente de reextraccion disoluciones de hidroxido de sodio que producen en una
misma etapa la reextraccion de la betaina y la regeneracion del extractante
presente en la RIE mediante un proceso quimico de intercambio idnico.
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Se relacionan a continuacion las conclusiones mas relevantes alcanzadas en este estudio
orientado a la separacién de los aminoacidos a-fenilglicina, acido aspartico y betaina de
disoluciones acuosas diluidas, utilizando la tecnologia de extraccidén reactiva con resinas
impregnadas de extractante (RIE).

e Se ha constatado la adecuacion de la resina Amberlita XAD-4 como soporte
polimérico para la impregnacién de los extractantes seleccionados Tomac y
DNNSA, debido a que es un solido macroporoso, altamente hidréfobo, no iénico y
presenta una elevada capacidad de impregnacién (1110 mol de Tomac / m*® RSl y
540 mol DNNSA / m® RSI). Por encima de estas concentraciones, la resina no
admite mas extractante y adquiere un aspecto himedo y pegajoso.

e Para evitar pérdidas de extractante se debe trabajar con un grado de
impregnacién 10% o 15% inferior a la capacidad maxima de impregnacion de la
RIE.

e La adsorcién fisica de iones y moléculas en la matriz polimérica de resina XAD-4
sin impregnar fue despreciable en todos los casos, con excepcién del acido
aspartico a pH = 5 donde se observd una pequefia adsorcidbn que se ajustd
adecuadamente a una isoterrma de adsorcién de tipo Freundlich y que, en
cualquier caso, fue despreciable frente a la extraccién reactiva por efecto del
Tomac inmovilizado en la RIE.

e La extraccion individual y conjunta de o-fenilglicina y acido aspartico con RIE-
Tomac y de betaina con RIE-DNNSA se puede describir adecuadamente
mediante mecanismos de intercambio idénico de las especies iénicas del
biocompuesto con los iones cloruro del Tomac o con los protones del DNNSA
impregnado en la resina, formando distintos complejos biocompuesto-extractante
dependiendo del valor de pH del medio. Los modelos propuestos consideran
también la coextracion competitiva de otros iones presentes en el medio acuoso.
Esta modelizacién de los resultados permite cuantificar los valores del coeficiente
de distribucién necesario en los estudios cinéticos.

e El grado de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina con RIE-Tomac fue
superior a pH>11, y aumenta al crecer la concentracion de cada aminoacido en
fase acuosa. A este valor de pH predomina la forma anionica A™ de a-fenilglicina
(PKazpgy=9) Y la forma aniénica divalente A* del acido aspartico (pKasasp=9,8)
Asi, su extraccién con RIE tiene lugar por reacciones de intercambio i6nico con el

Tomac formando los complejos aminoacido — Tomac Q" A, Y QQAZ;F .

e El grado de extraccion de betaina con RIE-DNNSA aumenta al aumentar la
concentracion de betaina en fase acuosa, no se modifica en presencia de
sacarosa y la extraccion resulté similar a pH=2 y 6,5 debido a que el mecanismo
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de extraccién produce la liberacién de H* y por tanto, la acidificacién del medio
que permite la formacion del complejo RSO3 B*.

Los procesos cinéticos de separacién de a-fenilglicina, acido aspartico y betaina
con RIE en bafos agitatados son rapidos y se alcanza el equilibrio a tiempos
reducidos, inferiores a 2 horas. La forma y evolucién de las curvas cinéticas es
similar en todos los experimentos realizados a diferentes valores de pH y con
distinta concentracion inicial de soluto, por tanto el proceso cinético debe estar
controlado por los mismos mecanismos de transferencia de materia.

Los resultados de las cinéticas de extraccion individual y conjunta de los
aminoacidos o-fenilglicina y acido aspartico y de betaina con RIE en tanques
agitados se correlacionaron adecuadamente mediante un modelo cinético basado
en la segunda ley de Fick, considerando que el proceso de transferencia de
materia esta controlado por la difusion intraparticula del complejo biocompuesto-
extractante y que existe un equilibrio instantaneo en la interfase solido-liquido.

Los valores de las difusividades intraparticula efectivas D, estimados a partir del
modelo cinético fueron del orden de 10™'° m?%/s para la betaina y de 107'° m?s para
el &cido aspartico y de 10" m?s para o-fenilglicina tanto en la extraccion
individual de cada aminoacido como desde sus mezclas binarias. Este resultado
confirma que la velocidad de extraccion de o-fenilglicina es mas lenta que la de
acido aspartico como consecuencia de su mayor tamano, ya que contiene un
grupo fenilo en su cadena radical.

Las curvas de ruptura del proceso de extraccion de &cido aspartico, a-fenilglicina
y betaina en lechos porosos de RIE se ven afectadas por el caudal, el pH y la
concentracion de la alimentacién y por la carga de extractante en la RIE. El
modelo propuesto por Rosen ajusta adecuadamente los resultados
experimentales de extraccién individual y conjunta de los aminoacidos acido
aspartico y a-fenilglicina y del derivado betaina; ademas de proporcionar el valor
del coeficiente de transferencia de materia en la pelicula liquida externa, k;.

Los valores de la difusividad intraparticula efectiva (De=10"") y la difusividad en la
pelicula liquida externa (Di= 107°-10"") son del mismo orden de magnitud
indicando que, bajo las condiciones experimentales estudiadas, el proceso de
extraccion de 4cido aspartico y a-fenilglicina en lechos fijos de RIE esta controlado
por ambas resistencias a la transferencia de materia: la difusion intraparticula y la
difusién en la pelicula liquida externa. Sin embargo en la extraccién de betaina D,
es 6 ordenes de magnitud inferior que D, indicando que, en las condiciones de
operacion ensayadas, el proceso esta controlado principalmente por la difusion en
la pelicula liquida externa, y también aunque en menor medida por la difusion
intraparticula.

Para llevar a cabo la reextraccién de o-fenilglicina, acido aspartico y betaina del
lecho de RIE se sugiere un proceso quimico de intercambio i6nico que emplea
como agente de reextraccién disoluciones de &cido clorhidrico para los
aminodcidos y disoluciones de hidroxido de sodio para la betaina.
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Se ha disefiado un proceso continuo para el fraccionamiento de los aminoacidos
o-fenilglicina y &cido aspartico desde sus mezclas binarias utilizando dos
columnas fijas de RIE en serie con control del pH. Las condiciones de operacion
de la etapa de extraccidén son las siguientes: pH de la alimentacién de la primera
columna = 5, pH de la alimentacién de la segunda columna = 12, tiempo de
operaciéon < tiempo de saturacién de la primera columna. Transcurrido el tiempo
de operacion de la etapa de extraccion comienzan las etapas de reextraccidén por
separado para cada una de las columnas, utilizando disoluciones de acido
clorhidrico 1 N en ambas columnas. Los efluentes de la reextraccion de cada una
de las columnas son tratados convenientemente por evaporacion controlada y
precipitacion para la obtencion de los aminoacidos puros. Los porcentajes de
recuperacion de ambos aminoacidos son altos con respecto a la cantidad de
aminodacido presente en la fase acuosa de alimentacion.

Un estudio comparativo con resinas de intercambio iénico comerciales demuestra
que el grado de extraccion de betaina es mayor con resinas cationicas sulfonadas
como Amberlyst 15 y Amberlite 200C que con resinas con grupos funcionales
organofosforados como Lewatit TP260 y Lewatit OC1026. Sin embargo, se ha
comprobado experimentalmente que las resinas cationicas sulfonadas ensayadas
presentan algunos inconvenientes de operacion como su rotura en los ciclos de
lavado y durante la experimentacion a pesar de utilizar agitacion orbital suave
(=150 rpm). Ademas, producen una reaccion exotérmica calentando las fases y
tinen las disoluciones acuosas de color marrén debido al desprendimiento de
sulfitos en el medio acuoso. Por otra parte, son resinas hidréfilas es decir
adsorben agua y se hinchan.
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LISTA DE SiMBOLOS

a actividad de las especies, y radio de la resina sin impregnar
expresada en m

b coeficiente estequiométrico de la reaccion de intercambio iénico
del aminoacido o carga de la forma anidnica

A" forma cationica del aminoacido

A" forma anfétera del aminoéacido

A forma aniénica del aminoacido con una carga

A% forma aniénica del aminoacido con dos cargas

A" forma anibnica del aminoacido con d cargas

B* forma catidnica de betaina

B forma anfétera de betaina

Cr iones cloruro

H* protones

OH iones hidroxilo

Q*Cr Tomac

QA complejo aminodacido -Tomac

QA complejo aminoacido —Tomac

Q"OH complejo iones hidroxilo -Tomac

C concentracion total de soluto

Ca concentracién total de aminoécido en mol/m®

Cap concentracion de soluto en el fluido que llena los poros de la
resina definida en la Ec. (4.17)

Cs concentracién total de betaina en mol/m?®

Cs concentracion total de sacarosa en mol/m®

D coeficiente de dispersion axial definido en la Ec. (4.20)

De coeficiente de difusion efectivo definido en las Ecs. (4.12) y (4.13)
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D. coeficiente de difusion en la pelicula liquida externa

Dp coeficiente de difusion en el poro definido en la Ec. (4.10)

Ds coeficiente de difusion en la superficie definido en la Ec. (4.11)

Dn coeficiente de difusion en la superficie del microporo

On numero adimensional definido en las Ecs. (5.60), (5.91), (5.92) y
(6.32)

G parametro de las Ecs. (5.38) y (5.39) definido en la Ec. (5.40)

h parametro de las Ecs. (5.38) y (5.39) definido en la Ec. (5.41)

[ parametro de las Ecs. (5.38) y (5.39) definido en la Ec. (5.42)

j nuamero de puntos experimentales de las Ecs. (5.15) y (6.16)

Jap densidad de flujo difusivo en el poro de la especie A definido en la
Ec. (4.10)

Jas densidad de flujo difusivo en la superficie de la especie A definido
en la Ec. (4.11)

K constante de la ecuacion de Freundlich definida en las Ecs. (4.4) y
(5.20)

K coeficiente de distribucién de la forma aniénica de aminoacido
definido en las Ecs. (5.51), (5.75) y (5.76); y coeficiente de
distribucion de la concentracién total de betaina definido en la Ec.
(6.23)

Kai, Kaz, Kaz constantes de disociacién de los aminoacidos o de la betaina

ks coeficiente de transferencia de masa de la pelicula liquida externa
definido en la Ec. (4.9)

Ky constante de equilibrio expresada en términos de concentracion
de la Ec. (5.10)

Ko constante de equilibrio expresada en términos de concentracion
de las Ecs. (5.9), (5.23) y (6.12)

Koz constante de equilibrio expresada en términos de concentracion
de la Ec. (5.30)

Kep constante de equilibrio definida en la Ec. (3.8)

Ken constante de equilibrio definida en la Ec (3.9)

Kw constante de disociacion del agua (mol? /)

m masa de resina expresada en kg
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Mhuecos

aa

RIE

RSI

RI
RSO;H*
RSO;B*

ts

Uc

VL

masa de disolucién que queda entre los huecos de las particulas
de RIE definida en la Ec. (5.99)

peso molecular

cantidad total de aminoacido extraido en la RIE en funcién del
tiempo, expresado en mol y definido en las Ecs. (5.57), (5.85),
(5.86) y (6.29)

cantidad total de soluto extraido en la RIE en el equilibrio,
expresado en mol y definido en las Ecs. (5.58), (5.87), (5.88) y
(6.30)

constante de la ecuacion de Freundlich definida en las Ecs. (4.4) y
(5.20)

namero de particulas de resina

concentracion de aminoacido adsorbido en el sélido definida en
las Ecs. (4.2), (4.3) y (4.4)

concentraciéon total de soluto en la fase resina expresada en
mol/m?*

caudal de circulacion de la fase alimentacion en los lechos de RIE,
expresado en m*/s

capacidad de saturacién de los lechos de RIE, definida en la Ec.
(4.3) expresada en mol/kg RIE y definida en las Ecs. (5.103) y
(6.38) expresada en mol/m?® RSI.

coordenada radial y regresion lineal

resina impregnada

resina sin impregnar

resina de intercambio i6nico

DNNSA

complejo betaina-DNNSA

tiempo

tiempo de saturacion

velocidad intersticial del fluido en el lecho fijo expresada en m/s

velocidad de propagacion de la concentracion de soluto en el
lecho definida en la Ec. (4.22)

volumen de las fases

volumen de lecho definido en la Ec. (5.98)
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\'A volumen de columna empleada

X variable definida en las Ecs. (5.47), (5.48), (5.67) (5.68), (5.69),
(5.70), (6.19) y (6.20)

Xe variable definida en las Ecs. (5.52), (5.77), (5.78) y (6.24)

Y variable definida en las Ecs. (5.49), (5.71), (5.72) y (6.21)

Z variable definida en las Ecs. (5.50), (5.73), (5.74) y (6.22)

z posicion axial en el lecho expresada en m

Otros

[1] concentraciéon molar

a constante definida en las Ecs. (5.61), (5.93), (5.94) y (6.33)

B selectividad del disolvente definida en la Ec. (3.2)

A parametro de la longitud definido en las Ecs. (5.113) y (6.40)

T parametro del tiempo definido en las Ecs. (5.114) y (6.41)

1\ parametro de las resistencias definido en las Ecs. (5.115) y (6.42)

0% coeficiente de actividad

f parametro de ajuste de la Ec. (5.13)

g parametro de ajuste de la Ec. (5.13)

S porosidad de la particula

€L porosidad del lecho fijo

p densidad

o desviacién estandar

Subindices

A amino&cido

asp acido aspartico

pgly a-fenilglicina

I impregnacion
i condiciones iniciales

calc calculada
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exp experimental

0 fase organica

p en el poro de la resina

] muestra sacada

w fase acuosa

Superindices

fase resina
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APENDICE A. Equilibrios de extraccién de aminoacidos

TABLAS A. Impregnacion de Amberlita XAD-4 con Tomac. (Apartado 5.2.1)

Tabla A1. Datos de impregnacion de Amberlita XAD-4 con disoluciones de Tomac disuelto

en n-hexano.
% peso Tomac lQ+C1 J lQ*Cl JEC (5.1
en n-hexano (mol Tomac / Kg RIE) (mol Tomac / m® RSI)
2,02 0,10 57,69
3,92 0,16 90,47
5,04 0,21 122,54
5,88 0,22 124,57
7,20 0,29 174,91
11,49 0,52 349,81
16,18 0,66 471,46
21,28 0,81 640,03
27,80 0,91 766,21
34,94 1,00 892,39
38,31 1,05 960,15
41,36 1,14 1110,39
44,63 1,14 1109,63

TABLAS B. Isotermas de equilibrio de extraccién individual de o-fenilglicina con RIE a
30°C. (Apartado 5.2.2)

Tabla B1. Datos de equilibrio de extraccion individual de a-fenilglicina para el experimento I
de la Tabla 2. (pH; = 5,06+0,05; |Q+C1‘Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

C [A+pgly1 [A+/'pg1y] [A pgly]3 Capety
(m/;(f/lfgg) pH (mol/m”)  (mol/m?®) ~ (mol/m) (mol/m® RSI)
Ec.54)  Ec (55 Ee.G0 g (53
1,695 5,66 0,000 1,694 0,001 0,000
3,448 6,04 0,000 3,444 0,004 0,000
5,013 5,76 0,000 5,010 0,008 0,000
6,683 5,82 0,001 6,678 0,004 0,000
8,386 5,84 0,001 8,379 0,006 0,000
9,999 55 0,002 9,995 0,008 0,000
10,398 5,39 0,002 10,393 0,003 0,000

11,376 5,47 0,002 11,371 0,003 0,000
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Tabla B2. Datos de equilibrio de extraccién individual de a-fenilglicina para el experimento
[l de la Tabla 2. (pH; = 9,12+0,02; |Q+C1’Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

o, llor]

C [A+pg1y] [A+/'Pg1y] [Apgly]3 EA(pgly) [Q*CI’} [A';’g'y]
Allel) pH (mol/m™)  (mol/m?)  (MOV/mM) (61 RST)  (mol¥m® m’ (mol¥m® m*

(mol/m’) Ec.(54)  Ec.(55) Ec.(56)  Ec (53) RSI) RSI)
1,283 8,11 0,000 1,137 0,146 32,381 12,584 105,838
2,663 8,37 0,000 2,157 0,506 68,065 54,717 347,499
3,888 8,52 0,000 2,921 0,967 98,718 114,584 635,176
5,408 8,60 0,000 3,868 1,540 127,675 191,829 966,781
6,478 8,58 0,000 4,694 1,784 137,827 222,950 1102,322
7,872 8,70 0,000 5,244 2,628 170,515 339,176 1537,745
8,909 8,73 0,000 5,796 3,113 182,111 386,613 1785,153

TABLAS C. Isotermas de equilibrio de extraccién individual de &cido aspértico con RIE a
30°C. (Apartado 5.2.3)

Tabla C1. Datos de equilibrio de extraccién individual de &cido aspartico para el

experimento I-a de la Tabla 3. (pH; = 5,04+0,04; |Q+C1’Ji = 0 mol/m® RSI).

[A+asp] [A+/-asp] [A_asp] EA(asp)
Caasn), pH (mol/m*)  (mol/m’)  (mol/m’) (mol/m” RSI)
(mol/m”) Ec.(5.16) Ec.(5.17) Eec.(5.18)  g¢ (53
7,630 53 0,000 0,292 7,337 0,000
11,587 5,36 0,000 0,388 11,198 0,000
15,426 5,18 0,000 0,769 14,656 2,561
18,573 5,22 0,000 0,848 17,723 6,004

22,888 5,16 0,001 1,192 21,694 12,368
26,440 5,17 0,001 1,347 25,091 25,909
30,015 5,18 0,001 1,496 28,516 40,823

Tabla C2. Datos de equilibrio de extraccién individual de &cido aspartico para el
experimento Il de la Tabla 3. (pH; = 5,07+0,04; |Q+C1‘Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

C [A+as10]3 [A+/-asp; [A_asp]3 EA(asp) lQJrAéspJ [Cl_] |:Q+C|7:| [AASD]
Aasp) (mol/m’)  (mol/m”) (mol/m”) 3 2, 3 3 2, 3 3
pH (mol/m” RSI)  (mol”/m’ m (mol“/m’ m
(mol/m”) Ec.(5.16) Ec.(5.17) Ec.(5.18)  g¢ (53) RSI) RSI)
3,064 5,00 0,000 0,225 2,838 58,410 40,245 2071,600
6,280 4,99 0,000 0,472 5,808 91,307 98,342 4048,342
13,484 4,96 0,000 1,080 12,403 120,895 172,407 8278,628
20,473 5,00 0,000 1,506 18,965 146,289 252,439 12177,245
24,059 4,97 0,000 1,887 22,169 156,693 289,625 14004,353
27,601 5,00 0,000 2,031 25,567 166,844 328,364 15891,286
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Tabla C3. Datos de equilibrio de extraccion individual de &cido aspartico para el
experimento lll de la Tabla 3. (pH; = 9,05+0,04; |Q+C1‘Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

. (Al Al Al Caen  OAGJlr] [o0r] (]
Aasp) (mol/m”)  (mol/m”) (mol/m") 3 2,3 3 2, 3 3
), pH (mol/m” RSI)  (mol”/m’ m (mol”/m’ m
(mol/m”) Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec. (5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
6,342 7,66 0,001 6,295 0,046 94,261 104,810 4369,822
9,786 8,13 0,001 9,581 0,205 114,912 155,764 6452,363
13,306 8,39 0,000 12,807 0,498 133,352 209,767 8389,083
20,493 8,65 0,000 19,138 1,355 155,063 283,631 12120,751
27,825 8,79 0,000 25,347 2,477 171,207 345,761 15643,969

Tabla C4. Datos de equilibrio de extraccién individual de acido aspartico para el
experimento IV de la Tabla 3. (pHi= 11,02+0,04; |Q+C1_Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

J— —_2
. (A%l Al A%l Cawn Az, |[or T [acr | [az,]
Aasp) (mol/m”)  (mol/m”)  (mol/m”) 3 3, 6 3 3.3 6
3 pH (mol/m” RSI)  (mol’/m’ m (mol*/m> m
(mol/m’) Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19)  g¢ (53 RSI) RSD)
0,679 10,3 0,000 0,163 0,516 103,737 598,810 196771,868
2,102 10,57 0,000 0,305 1,797 133,560 1277,941 559888,541
5510 10,76 0,000 0,544 4,965 160,876 2233,342 1258874,225
16,068 10,89 0,000 1,208 14,860 203,371 4511,747 2603070,521

Tabla C5. Datos de equilibrio de extraccion individual de &cido aspartico para el
experimento V de la Tabla 3. (pH; = 12,06+0,05; lQ+Cl_Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI).

J— —_—2

. (A"wl Al Al Cawp AR [aer ]

Alasp), H (molV/m”)  (mol/m”)  (mol/m”) (1 o1/m?® RSI mol¥/m® m> 3, 3 6
(mol/m*) P Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec. (5.19) ( Ec. (5.3) )« RST) (mo}l{gg m
0,750 12,00 0,000 _ 0,005 0,745 106,717 651,890 278847,677
2233 12,00 0,000 0,014 2219 141,056 1505,408 654717,424
5570 12,00 0,000 0,035 5536 169,850 2628,283  1305209,357
9,412 11,90 0,000 0,072 9,041 186,044 3454,029  1856768,951
12,604 12,00 0,000 0,079 12,525 198,274 4180,974  2302229,924
16,014 12,00 0,000 0,100 15914 207,781 4811,639  2671441,525
19,648 11,90 0,000 0,155 19,493 217,917 5550,719  2956535,655
26,434 12,00 0,000 0,166 26,268 231,048 6615,846  3464819,343
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TABLAS D. Isotermas de equilibrio de extracciéon de acido aspartico y a-fenilglicina de
sus mezclas binarias con RIE. |Q+C1‘Ji = 791,56 + 6,99 mol/m® RSI; 30°C. (Apartado
5.2.4).

Tabla D1. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico para el experimento | de la
Tabla 4. (pH| = 5,0310,06, CA(asp)i/CA(pgly)i =1 /1)

. (Al (A%l [Awl  Caw oasller]  [ocr]la]
A(asp) (mol/m’)  (mol/m”) (mol/m") 3 2, 3 3 2, 3 3
: pH (mol/m” RSI)  (mol”/m’ m (mol”/m” m

(mol/m”) Ec. (5.16) Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec. (5.3) RSI) RSI)
1,405 4,95 0,000 0,115 1,290 42,242 21,084 958,341
2,854 4,92 0,000 0,249 2,605 69,958 57,830 1863,760
4,819 4,78 0,001 0,561 4,257 82,695 80,803 2991,099
6,600 4,88 0,001 0,625 5,973 92,897 101,970 4136,224
8,516 4,93 0,001 0,727 7,788 102,813 124,902 5315,669

Tabla D2. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico para el experimento | de la
Tabla 4. (pH| = 5,0310,06, CA(asp)i/CA(pgly)i =1/2 )

. (Wl (A%l [Awl  Cawp  @AGJlr] [0 [A]
A(aSP)3 H (mol/m’”)  (mol/m”) (mol/m”) mol/m> RSI mol¥/m® m* 2, 3 3
(mol/m* P Ec. (5.16) Ec.(5.17) Ec.(5.18) ( Ec. (5.3) )« RSI) (mollz/slg m
1,086 506 0,000 0,070 1,016 39,025 17,995 758,326
1,691 520 0,000 0,081 1,611 50,908 30,623 1182,848
2,335 493 0000 0,199 2,135 59,989 42,522 1548,652
3,032 491 0000 0270 2,762 66,458 52,187 1985,356
3,688 4,86 0,001 0,364 3,323 74,336 65,294 2362,546
4,346 4,94 0,001 0,363 3,982 79,591 74,852 2810,357
4,997 4,99 0,000 0,376 4,621 82,534 80,489 3247,681
5584 501 0000 0402 5,182 86,297 87,996 3622,247

Tabla D3. Datos de equilibrio de extraccién de &cido aspartico para el experimento | de la
Tabla 4. (pH| = 5,031‘0,06, CA(asp)i/CA(pgly)i =1/3 )

C [A+as10]3 [A+/-asp! [A_asp]% EA(asp) lQJrAéspJ [Cl_] |:Q+C|7:| [AASD]
A(asp) (mol/m’)  (mol/m”) (mol/m”) 3 2, 3 3 2, 3 3
(mol/m”) Ec.(5.16) Ec.(5.17) Ec.(5.18)  g¢ (53) RSI) RSI)
0,650 5,09 0,000 0,039 0,610 19,301 4,402 467,661
1,248 4,96 0,000 0,100 1,148 36,955 16,137 859,131
1,827 5,02 0,000 0,129 1,698 51,417 31,238 1246,113
2,527 5,27 0,000 0,103 2,423 56,861 38,204 1765,315
2,851 4,97 0,000 0,224 2,627 63,082 47,019 1897,467
3,253 4,91 0,000 0,290 2,963 65,303 50,389 2133,544
3,816 4,93 0,000 0,326 3,489 71,437 60,300 2491,099

4,261 4,94 0,001 0,356 3,904 73,318 63,517 2779,971
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Tabla D4. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico para el experimento | de la

Tabla 4. (pH, = 5,03i0,06, CA(asp)i/CA(ngy)i =2/1 )

. Wil [ATw]  [Awl  Cawn  QAGJlr] [0 ][]
Aasp) (mol/m’)  (mol/m”)  (mol/m") 3 2,3 3 2, 3 3
), pH (mol/m” RSI)  (mol/m” m (mol“/m’ m
(mol/m”) Ec. (5.16) Ec.(5.17) Ec. (5.18) Ec. (5.3) RSI) RSI)
3,202 5,04 0,000 0,216 2,985 51,741 31,633 2190,037
6,674 4,88 0,001 0,633 6,041 89,604 94,869 4202,731
10,013 4,90 0,001 0,910 9,101 106,120 133,065 6181,957
13,909 4,89 0,002 1,291 12,616 131,229 203,484 8252,221
17,655 4,92 0,002 1,539 16,114 135,155 215,843 10477,274
23,150 5,02 0,002 1,632 21,516 159,553 300,803 13464,384
25,344 4,99 0,002 1,905 23,436 168,607 335,907 14454,283

Tabla D5. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico para el experimento | de la

Tabla 4. (pH. = 5,03i0,06, CA(asp)i/CA(ngy)i =3/1 )

C [A+€lSP]% [A+/_asp! [A_asp]3 CA(asp) lQJrA;lspJ [Cl_] |:O+Cl_} [A;BP]

Alasp), H (mol/m”)  (mol/m”)  (mol/m”) (1 o1/m?® RSI mol¥m® m® 2, 3 3
molm)  P% B (5.16) Ee.(5.17) Ec.(5.18) | Ec.(5.3) b RSI) (m(’ll{gg m
1,835 5,00 0,000 0,135 1,700 35,380 14,791 1275,030
3,630 4,85 0,001 0,366 3,263 61,958 45,359 2360,566
5,837 4,86 0,001 0,577 5,259 73,701 64,183 3742,532
9,759 4,90 0,001 0,887 8,870 109,697 142,187 5993,150
15,246 4,85 0,003 1,538 13,705 130,330 200,707 8977,167
21,294 4,86 0,004 2,104 19,187 148,198 259,510 12224,890
25,023 4,89 0,004 2,322 22,696 157,277 292,282 14254773
26,925 4,88 0,004 2,552 24,369 162,017 310,166 15190,031

Tabla D6. Datos de equilibrio de extraccion de é&cido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pHi=11,06 * 0,04; Caasp)/Capgy)i =1/1 ).

a) Acido aspartico

enisllor]

p— —2
Cagsp) [AH-aS"; [A-“p]s [Az-“p; CA(isp) 3,6 3 [O+C| } [Agsp]
(molp/m3) pH (mol/m”)  (mol/m’)  (mol/m’) (mol/m” RSI) (mol’/m° m (mol*/m* m®
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
0,965 10,67 0,000 0,115 0,850 90,251 715,916 256733,795
2,685 10,53 0,000 0,421 2,263 106,520 1320,150 543296,593
6,285 10,64 0,000 0,794 5,492 117,977 2053,198 1037855,001
7,939 10,60 0,000 1,086 6,853 125,759 2555,363 1130997,364
9,865 10,63 0,000 1,271 8,593 126,765 2755,075 1328434,532
12,006 10,65 0,000 1,486 10,520 134,737 3412,275 1376842,071
17,594 10,81 0,000 1,566 16,028 135,600 3750,141 1880944,780
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Tabla D6. (Continuacién)

b) a-Fenilglicina

@' for]

Aoyl [Apey] C apal acr | |a:
CA(plglyg pH (m017fny3) (moffrlyl3) (mol/m3(lzgsyi) Ec. (mol¥m’m® [O c } [Apgly]
(mol/m”) Ec. (5.5) Ec.(5.6) (5.3) RSD) (mol?/m* m® RSI)
1,285 10,67 0,027 1,258 58,263 176,684 668,272
2,819 10,53 0,081 2,738 85,402 331,703 1257,279
5,744 10,64 0,129 5,615 117,702 533,589 2268,957
7,166 10,60 0,176 6,991 130,620 557,596 2981,565
8,631 10,63 0,198 8,433 141,685 660,740 3314,698
10,218 10,65 0,224 9,994 157,149 720,039 3997,232
14,189 10,81 0,216 13,973 174,618 881,854 5033,889

Tabla D7. Datos de equilibrio de extracciéon de é&cido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pH.=11,06 +0,04; CA(asp)i/CA(pgly)i =1/2 )

a) Acido aspartico

= X - i P [ao-
c A%l Al (A7) Cown  B]lT [aar] e
(mgf/a;gg) pH  (mol/m’) (mol/m’)  (molV/m’)  (moU/m’RSD  (mol/m’m’  (mol’/m®m’
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
2,716 10,93 0,000 0,187 2,528 83,316 1063,227 596016,767
4,504 11,08 0,000 0,225 4,280 97,895 1742,732 793887,425
5226 10,92 0,000 0,368 4,857 95,720 1849,674 839474,267
6,470 10,89 0,000 0,486 5,984 100,000 2126,844 945131,346
7,070 10,89 0,000 0,532 6,539 98,556 2091,126 1035251,203
8,277 10,95 0,000 0,547 7,730 99,286 2318,929 1108478,760
b) a-Fenilglicina
C [AH-PleJ [A>pgly]3 EA(pgly) [Q+A;_ngyl [Cl_] [Q+CI_} [A;’g'y]
Apey) pH  (mol/m’) — (mol/m’) (o1 RSI) Ec.  (mol/m’m’  (mol¥/m* m’
(mol/m’) Ec.(55) Ec.(5.6) (5.3) RSI) RSI)
5,493 10,93 0,064 5,429 136,209 486,580 2636,051
8,384 11,08 0,069 8,315 161,896 678,963 3599,333
9,458 10,92 0,113 9,345 181,218 818,426 3789,841
11,200 10,89 0,141 11,058 190,962 888,811 4354625
12,118 10,89 0,155 11,964 193,381 867,796 4881,029
13,790 10,95 0,153 13,637 211,126 1000,585 5272,436
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Tabla D8. Datos de equilibrio de extraccion de é&cido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pHi=11,06 * 0,04; Caasp)/Cagpgyi =1/3 ).

a) Acido aspartico

enisllort

J— —_2
. ATl Al (M%) Caew oor | [az]
(molm?)  PH (mol/m®)  (mol/m’)  (mol/m’)  (mol/m’RSD  (mol/m*m’  (mol¥m®m®
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
1,395 10,50 0,000 0,232 1,163 62,650 615,670 317654,933
3,174 10,74 0,000 0,327 2,847 75,981 1230,151 569508,403
3,914 10,94 0,000 0,264 3,650 76,691 1356,306 680761,987
4,614 10,72 0,000 0,495 4,118 82,741 1718,219 665789,096
6,279 11,09 0,000 0,306 5,972 82,833 1953,781 847368,065
b) a-Fenilglicina
C [A+/_pgly%] [A_pglyl EA(pgly) lC)+A;;glyJ [CI_] [Q+CI_J [Aég'y]
Alplgly) pH (mol/m™) (mol/m’)  (o/m® RSI) Ee.  (mol/m’m®  (mol¥m’® m’
(mol/m”) Ec. (5.5) Ec. (5.6) (5.3) RSI) RSI)
4,138 10,50 0,127 4,012 140,455 526,219 1888,562
8,595 10,74 0,154 8,441 189,148 801,156 3623,910
10,398 10,94 0,118 10,280 203,128 849,716 4458,965
11,977 10,72 0,224 11,753 220,836 1018,426 4671,169
15,387 11,09 0,124 15,263 246,053 1207,201 5684,915

Tabla D9. Datos de equilibrio de extraccién de é&cido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. ( pH.=11,06 + 0,04; CA(asp)i/CA(ngy)i i=2/1 )

a) Acido aspartico

|

J— —_2
. ATl Al M%) Caew oor | [az]
(mgf/a;gg) pH  (mol/m’) (mol/m’)  (mol/m’)  (mol/m’RSD  (mol/m°m’  (mol’m’® m®
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
2,313 10,56 0,000 0,342 1,971 112,940 1195,483 517800,702
5983 10,82 0,000 0,522 5,462 132,197 2098,550  1109077,606
9,348 10,72 0,000 1,003 8,345 143,793 2786,283  1438657,087
13,127 10,80 0,000 1,193 11,933 149,837 3356,890  1788426,586
20,624 10,85 0,000 1,688 18,936 154,363 4095,189  2342824,864
24231 10,85 0,000 1,983 22,248 157,180 4544062  2460802,381
27,820 10,94 0,000 1,879 25,941 162,005 4934,010  2665407,951
b) a-Fenilglicina
C [A+/_pgly3] [A_pgly]3 EA(pgly) lC)+AbglyJ [CI’] [Q+CI_J [A;ngly]
Alely) pH (mol/m™)  (mol/m™)  (;y61/m? RST) Ec.  (mol/m® m® 2m® m?
1 . (mol”/m” m
(mol/m”) Ec.(5.5) Ec.(5.6) (5.3) RSI) RSI)
1,390 10,56 0,037 1,353 49,932 178,114 657,393
3,000 10,82 0,045 2,955 73,371 292,328 1331,772
4,400 10,72 0,082 4,318 85,586 383,234 1765,101
5,958 10,80 0,093 5,865 101,585 531,355 2023,209
8,944 10,85 0,125 8,819 127,922 640,539 3209,364
10,249 10,85 0,143 10,106 141,455 817,484 3016,293
11,739 10,94 0,133 11,605 143,834 844,648 3372,061
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Tabla D10. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pH. = 11,06 +0,04; CA(asp)i/CA(ngy)i =3/1)

a) Acido aspartico

C [A+/ asp] [ asp] [ asp] CA(aSP) lQ+ aSpJ [Cl ]2 |:Q+C| } [AaSp]
(m gl(;;§1)3) pH  (mol/m’) (mol/m’)  (mol/m’) (mol/m’ RSI) (mol’/m® m’ (mol*/m® m®
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RS RSI)
2,082 10,52 0,000 0,333 1,749 109,599 978,412 500692,728
5,056 10,61 0,000 0,678 4,378 138,621 2066,922 930588,536
9,454 10,84 0,000 0,790 8,664 154,314 2996,161 1491039,685
11,509 10,83 0,000 0,982 10,526 157,963 3271,721 1706005,007
14,711 10,80 0,000 1,337 18,374 159,521 3518,502 2036713,576
20,068 10,79 0,000 1,863 18,205 168,634 4243,089 2400890,224
23,497 10,91 0,000 1,693 21,805 171,782 4643,717 2634882,884
27,091 10,86 0,000 2,171 24,921 174,586 4945,725 2833282,198
b) a-Fenilglicina
C [A™ gly] [A_pgly]3 Capay [Q+Ai_lglyl [Cl_] [Q*CI } [Apg'y]
AplEl) pH (mol/m’)  (mol/m’) (molm’ RSI) Ee.  (mol/m® m® mol¥m? m?
0,838 10,52 0,025 0,813 34,094 108,495 421,802
1,753 10,61 0,042 1,711 50,107 207,822 747,130
2,989 10,84 0,043 2,946 64,918 282,047 1237,567
3,654 10,83 0,053 3,601 69,886 295,051 1550,061
4,539 10,80 0,071 4,468 79,098 334,476 1920,751
6,050 10,79 0,097 5,954 87,970 376,709 2532,535
6,985 10,91 0,085 6,900 97,203 443,873 2768,695
7,979 10,86 0,109 7,870 102,036 629,966 2085,494

Tabla D11. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Ill de la Tabla 4. (pH; = 12,02+0,06; Ca(asp)/Capgly)i =1/1).

a) Acido aspartico

C [A+/ dsp] [ dsp] [A2 dsp] CA(asp) lQ+ aSPJ [Cl ]2 |:Q+C| :| [Aasp]
(mgl(;;f1)3) pH  (mol/m*) (mol/m®)  (mol/m’) (mol/m*RSI)  (mol’’m®m’ (mol’/m® m®
Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)

0,911 11,90 0,000 0,007 0,904 87,471 665,919 289747,145
6,324 11,97 0,000 0,042 6,281 126,527 2384,248 1170909,450
10,377 11,95 0,000 0,073 10,304 133,062 3122,814 1558768,578
14,185 11,95 0,000 0,100 14,085 137,083 3581,034 1889513,230
18,001 12,01 0,000 0,110 17,891 136,319 3970,582 2091953,487
21,796 12,02 0,000 0,131 21,666 138,222 4317,529 2297171,373
25,629 12,01 0,000 0,157 25,472 143,003 4860,830 2371158,860
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Tabla D11. (Continuacién).

b) a-Fenilglicina

C [A+/_pgly%] [A_pglyl EA(pgly) lQ*A,’,ng [CI’] [Q+CI_} [A;’g'y]
ApiED) pH (mol/m™)  (mol/m™)  (;y61/m® RST) Ec.  (molm> m® (mol*/m* m’
(mol/m”) Ec.(5.5) Ec.(5.6) (5.3) RSI) RSI)
1,336 11,90 0,002 1,334 59,720 164,778 755,467
5,923 11,97 0,006 5,917 116,137 540,461 2397,273
8,997 11,95 0,010 8,987 145,890 706,759 3495,191
11,888 11,95 0,013 11,874 160,522 813,635 4391,981
14,743 12,01 0,014 14,729 186,365 1000,040 5075,219
17,506 12,02 0,017 17,490 198,885 1111,552 5694,955
20,161 12,01 0,020 20,142 209,841 1209,340 6260,096

Tabla D12. Datos de equilibrio de extraccion de &cido aspértico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pH; = 12,02 + 0,06; Caasp)/ Capgy) =1/2 ).

a) Acido aspartico

iz, |ler

J— —2
CA(as) [A+/>aspl [IA‘-:«Asp]3 [Az-asp,! CA(Z;SP) S . X |:Q+CI :| [AisFJ]
(mol/ r; ) pH (mol/m”)  (mol/m”)  (mol/m’) (mol/m” RSI) (mol’/m’ m’ (mol’’/m* m®
Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
2,886 11,80 0,000 0,029 2,858 97,310 1488,048 626924,647
4,776 11,83 0,000 0,044 4,732 102,795 2027,764 847602,699
5,754 11,84 0,000 0,052 5,702 104,748 2253,951 941817,337
6,751 11,98 0,000 0,044 6,707 101,614 2210,122 1096348,844
7,459 11,92 0,000 0,056 7,403 102,493 2401,861 1121612,763
8,815 11,90 0,000 0,069 8,746 101,200 2418,017 1297891,397
10,895 11,91 0,000 0,084 10,811 100,883 2674,020 1425286,346
12,546 11,93 0,000 0,092 12,453 102,553 2901,934 1512798,875
b) a-Fenilglicina
(A pay] (A C oA |lor aor A
CA(plglyg pH (mol?fn%) (moffrxyl3) (mol/m[;(lnglsyi) Ec IQ AngyJ [Cl ] [Q cl } [Apgly]
(mol/m’) Ec.(5.5) Ec.(5.6) 53 (mol’/m’ m’ RSI)  (mol”/m’ m’® RSI)
5,780 11,80 0,009 5,771 137,962 564,048 2615,609
8,618 11,83 0,013 8,605 172,146 781,069 3571,571
10,028 11,84 0,014 10,014 185,023 881,185 3964,502
11,567 11,98 0,012 11,555 193,413 927,800 4540,734
12,509 11,92 0,015 12,494 206,726 1032,467 4700,203
14,380 11,90 0,018 14,362 213,323 1033,872 5583,320
17,185 11,91 0,021 17,164 236,098 1215,526 6231,865
19,522 11,93 0,023 19,499 247,306 1315,539 6796,117
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Tabla D13. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Ill de la Tabla 4. (pH; = 12,02 * 0,06; Caasp)i/Capgy) =1/3 ).

a) Acido aspartico

|

— S
C [A+/_aSP; [A-asp]3 [Az-aSp:;I CA(asp) |:Q+CI_} [Aip]
(mgf;;z3) pH  (mol/m’) (mol/m’)  (mol/m’)  (moU/m*RSD)  (mol’/m*m’  (mol’/m’m®
Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
1,160 11,94 0,000 0,008 1,151 69,276 769,790 308230,243
2,925 11,94 0,000 0,021 2,904 71,228 1151,228 611933,544
3,933 11,98 0,000 0,026 3,907 77,776 1438,993 739762,576
4,641 11,93 0,000 0,034 4,607 78,754 1608,593 799541,339
5,478 11,99 0,000 0,035 5,442 80,706 1762,443 886132,086
6,247 11,96 0,000 0,043 6,204 74,847 1643,308 1004865,232
7,109 12,01 0,000 0,044 7,066 73,797 1680,551 1102962,675
7,871 11,92 0,000 0,059 7,812 80,476 2060,417 1073002,714
b) a-Fenilglicina
C [A+/-pgly%] [AEpgly]% CA(pgly) Q+A;-ngy] [Cl_] |:Q+CI_} [A;)gly]
Aliely) H (mol/m™)  (mol/m”)  (1,41/m? RSI) Ec. mol’m’ m’ 2’ me
(molm’) P Ec.(55) Ec.(56) | (5.3) ) ( RS) (mollzls?) .
4,071 11,94 0,005 4,066 144,954 488,200 2091,908
8,368 11,94 0,010 8,359 199,461 833,575 3723,973
10,333 11,98 0,011 10,322 210,274 898,353 4517,096
11,973 11,93 0,014 11,959 226,864 1025,301 4981,657
13,818 11,99 0,014 13,803 236,028 1102,985 5569,815
15,342 11,96 0,017 15,325 248,814 1140,282 6301,313
17,158 12,01 0,017 17,141 258,261 1214,126 6875,837
18,853 11,92 0,023 18,830 269,387 1340,961 7110,075

Tabla D14. Datos de equilibrio de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Ill de la Tabla 4. (pH; = 12,02 * 0,06; Caasp)i/Capgy) =2/1 ).

a) Acido aspartico

enislor]

— _2
c Al (Al [A%)] Chap oo | a]
(mgf;;%) pH  (mol/m’) (mol/m’)  (mol/m’)  (mol/m’RSD  (mol’/m°m’  (mol/m’ m®

Ec. (5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)

6,147 12,00 0,000 0,039 6,109 142,435 2494,006  1210076,197
9,871 12,00 0,000 0,062 9,809 152,550 3202,830  1658937,575
13,365 11,99 0,000 0,086 13,280 158,791 3731,116  2006274,243
17,726 12,07 0,000 0,095 17,631 161,386 4209,013  2369721,976
21,321 12,12 0,000 0,102 21,219 170,515 5055,724  2421961,766
25,290 12,06 0,000 0,138 25,151 170,899 5273,161  2714564,692
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Tabla D14. (Continuacién).

b) a-Fenilglicina

A" pay] Ay C apely) [~ — 11,
Caplgy) (mol})rgny3 ) (mof;rryl3) 3 e lQ APQ'VJ [CI ] [Q cl } [Apg'y]

5 pH (mol/m” RSI) Ec. 2, 3 3 5 3 3
(mol/m’) Ec.(5.5) Ec. (5.6) (5.3) (mol”/m”’ m” RSI)  (mol*m’ m® RSI)
3,002 12,00 0,003 2,999 71,012 306,413 1274,528
4,537 12,00 0,004 4,533 84,598 387,635 1782,327
5,979 11,99 0,006 5,973 94,680 444,808 2383,336
7,814 12,07 0,007 7,807 111,562 522,201 3174,278
9,205 12,12 0,007 9,198 122,071 625,607 3358,107
10,691 12,06 0,009 10,682 130,626 674,371 3966,590

Tabla D15. Datos de equilibrio de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina para el
experimento Il de la Tabla 4. (pH; = 12,02 * 0,06; Caasp)/Capgy) =3/1 ).

a) Acido aspartico

iz, |ler

J— —_—2
. ATl Al (M%) Caew oor | [az]
(molmey ~PH  (molm’)  (molm’)  (molm’)  (molm’RSI)  (mol’/m’m’ (mol¥/m’ m’
Ec.(5.17) Ec.(5.18) Ec.(5.19) Ec. (5.3) RSI) RSI)
2,052 12,05 0,000 0,011 2,040 128,120 1489,669 532645616
5449 12,07 0,000 0,029 5,420 149,570 2524,003  1105334,891
9,929 12,10 0,000 0,050 9,879 163,557 3447,994  1664410,905
11,961 12,16 0,000 0,052 11,909 168,680 3825,122  1867109,153
15,889 12,14 0,000 0,072 15,816 175,291 4403,896  2220126,297
21,374 12,08 0,000 0,112 21,262 183,933 5223,774  2570641,633
25,073 12,12 0,000 0,119 24,954 181,496 5210,490  2974537,213
b) a-Fenilglicina
o [A+/'pg1y3] [A-pgly]3 Capay lQ*A,;egJ lor] [ﬁ} A, ]
e pH (mol/m’)  (mol/m™)  (1y61/m® RST) Ee.  (mol/m® m® s 5 s
(mol/m”) Ec.(5.5) Ec. (5.6) (5.3) RSI) (mol*/m’® m® RSI)
0,875 12,05 0,001 0,874 33,763 124,521 425,791
1,806 12,07 0,002 1,805 50,231 226,699 752,773
3,063 12,10 0,002 3,061 63,379 316,795 1150,399
3,621 12,16 0,003 3,618 67,641 343,973 1333,242
4,797 12,14 0,003 4,793 75,708 388,932 1744,836
6,293 12,08 0,005 6,288 85,373 429,573 2345,506
7,249 12,12 0,005 7,244 92,700 480,241 2610,307
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APENDICE B. Cinéticas de extraccion de aminoaicidos en baiios
agitados

TABLAS A. Resultados experimentales de las cinéticas de extraccion individual de &cido

aspartico con RIE en bafos agitados. |Q+C1‘Ji = 782,93+19,04 mol/m® RSI; T = 30°C.
(Apartado 5.3.1).

Tabla A1. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafios agitados
para el experimento | (pH; = 5,06+0,07; Caasp)i=7,37 mol/m3) de la Tabla 5.

[A>asp] (t) E A(asp) (t)

t(s H(t Caqas (t ~ (mol/m’) Ec.
v PH (n?él?ié% Caven/Catam ¢ (5.43)) (mol/m’ RST)
Ec. (5.45)

0 5,15 7,370 1,000 6,977 0,000
31 5,08 6,923 0,939 6,493 40,881
72 5,07 6,614 0,897 6,195 66,077
107 5,07 6,514 0,884 6,101 74,042
150 5,06 6,386 0,866 5,972 84,899
243 5,07 6,217 0,844 5,823 97,499
361 5,07 6,216 0,843 5,822 97,563
540 5,10 6,221 0,844 5,851 95,104
785 5,16 6,217 0,844 5,893 91,614
1048 5,25 6,265 0,850 5,996 82,852
1202 5,28 6,285 0,853 6,033 79,724
1501 5,35 6,256 0,849 6,041 79,078
1800 5,43 6,254 0,849 6,074 76,255
2106 5,49 6,262 0,850 6,105 73,700
2416 5,56 6,268 0,850 6,133 71,270
2910 5,66 6,280 0,852 6,172 67,994
3619 5,72 6,308 0,856 6,214 64,499
5254 5,84 6,301 0,855 6,229 63,235

Tabla A2. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafios agitados
para el experimento | (pH; = 5,06+0,07; Ca(aspi=11,11 mol/m3) de la Tabla 5.

[Awl®  Caasp (1)

t(s H(t Cagsp (t ~ (mol/m”) Ec.
© PHO (135171)53; Coven/Covum (5.43)) (mol/m® RSI)
Ec. (5.45)

0 5,03 11,114 1,000 10,346 0,000
34 4,99 10,607 0,954 9,808 45,375
62 4,98 10,243 0,922 9,455 75,200
92 4,98 10,051 0,904 9,278 90,170
151 4,97 9,892 0,890 9,115 103,964
240 4,97 9,753 0,878 8,987 114,786
362 4,99 9,701 0,873 8,970 116,169
547 5,03 9,737 0,876 9,064 108,260
787 5,09 9,750 0,877 9,158 100,331
1022 5,17 9,714 0,874 9,218 95,239
1201 5,24 9,718 0,874 9,293 88,915

1500 5,34 9,751 0,877 9,409 79,157
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Tabla A2. (Continuacién)

[A

dsp] (t)

t(s) pH(0) Coup®  Covw/Cas (mol/m’) Caa ()
(mol/m’) P B G43) (mol/m’ RSI) Ec. (5.45)

1803 543 9.766 0.879 9.485 72.664

2100 550 9.753 0.878 9.514 70.262

2403 554 9.740 0.876 9.521 69,647

3608 5.60 9.840 0.885 9.647 59.025

Tabla A3. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartlco con RIE en bafnos agitados
para el experimento | (pH; = 5,0620,07; Caasp)i=14,64 mol/m®) de la Tabla 5.

[ l/dsp](t) CA(asp) (t)

t(s H(t Cagsp (t . (mol/m”) Ec.

v PR (n?él%ﬁ; Cawn/Crwmi ¢ & 43)) (mol/m® RSI)

Ec. (5.45)
0 4,99 14,636 1,000 13,534 0,000
31 4,96 13,976 0,955 12,855 57,388
62 4,94 13,615 0,930 12,475 89,461
96 4,93 13,374 0,914 12,231 110,130
153 4,93 13,261 0,906 12,128 118,850
240 4,92 13,119 0,896 11,974 131,836
366 4,93 13,080 0,894 11,962 132,826
541 4,95 18,075 0,893 12,004 129,303
795 4,99 13,076 0,893 12,092 121,846
1030 5,04 13,088 0,894 12,203 112,475
1200 5,06 13,039 0,891 12,194 113,216
1505 5,11 13,006 0,889 12,249 108,560
1800 5,17 13,107 0,895 12,438 92,642
2146 5,21 13,057 0,892 12,447 91,905
2400 5,25 13,101 0,895 12,540 84,039
3604 5,36 13,208 0,902 12,765 65,038

Tabla A4. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartlco con RIE en bafnos agitados
para el experimento | (pH; = 5,06+0,07; Caasp)i=21,85 mol/m®) de la Tabla 5.

[ l/dsp](t) CA(asp) (t)
t(s H(t Cagasp) (t , mol/m”) Ec.
© PH (nqi)ll/);é; Cavwp/Covami ¢ 6. 43)) (mol/m® RSI)
Ec. (5.45)
0 5,11 21,856 1,000 20,585 0,000
45 5,07 20,840 0,954 19,519 90,057
88 5,06 20,522 0,939 19,193 117,601
120 5,06 20,413 0,934 19,091 126,199
160 5,06 20,143 0,922 18,838 147,569
240 5,06 20,106 0,920 18,804 150,460
360 5,08 20,121 0,921 18,872 144,666
550 5,11 20,057 0,918 18,890 143,145
798 517 20,077 0,919 19,052 129,475
1024 5,20 20,046 0,917 19,088 126,422
1205 5,24 20,120 0,921 19,239 113,651
1504 5,27 20,082 0,919 19,260 111,944
2101 5,39 20,134 0,921 19,502 91,456
2400 5,40 20,225 0,925 19,604 82,830
3602 5,43 20,285 0,928 19,703 74,520
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Tabla A5. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartlco con RIE en bafios agitados para el

experimento Il (pH; = 8,9620,02; Caasp)i=15,29 mol/m® ) de la Tabla 5.

- HO o 0 ( [ l/dsp])(tl)g [A> 0 Caasp (1)
s p Adasp) ( _ (mol/m’) Ec.
(ot e/ G TR (mo(ls/rif)Ec (mol/m’ RSI)
Ec. (5.45)
0 8,96 15,289 1,000 13,358 1,931 0,000
30 8,85 14,183 0,928 12,752 1,431 93,368
60 8,78 13,854 0,906 12,646 1,208 121,164
90 8,72 13,663 0,894 12,613 1,049 137,309
150 8,63 13,454 0,880 12,602 0,852 154,956
240 8,54 13,169 0,861 12,482 0,686 179,043
360 8,48 13,176 0,862 12,574 0,602 178,412
540 8,48 13,197 0,863 12,594 0,603 176,668
785 8,52 13,193 0,863 12,535 0,658 176,984
1023 8,58 13,143 0,860 12,396 0,747 181,186
1200 8,62 13,233 0,866 12,412 0,820 173,644
1520 8,66 13,131 0,859 12,244 0,887 182,196
1802 8,69 13,232 0,866 12,279 0,953 173,658
2102 8,70 13,248 0,867 12,273 0,975 172,367
2400 8,76 13,205 0,864 12,101 1,104 175,996
3730 8,83 13,231 0,865 11,950 1,280 173,810

Tabla A6. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartlco con RIE en bafos agitados
para el experimento lll (pH; = 11,04+0,06; Caasp)i=7,45 mol/m® ) de la Tabla 5.

[A; Q) C asp) (1)
t(s H(t Cagasp) (t . mol/m”) Ec.
v PHO (n?éu"}é; Cawn/Coremi ¢ . 44)) (mol/m’ RSI)
Ec. (5.46)
0 11,05 7,449 1,000 7,053 0,000
30 11,02 7,274 0,977 6,861 19,355
70 11,00 6,894 0,926 6,485 50,370
130 10,97 6,575 0,883 6,159 76,239
219 10,95 6,397 0,859 5,974 90,555
317 10,97 6,166 0,828 5,776 108,911
470 10,98 5,849 0,785 5,486 134,035
720 10,97 5,616 0,754 5,261 152,215
916 10,95 5,632 0,756 5,260 150,987
1163 11,03 5,597 0,751 5,286 153,675
1380 11,04 5,604 0,752 5,299 153,167
1665 11,04 5,563 0,747 5,260 156,265
1860 10,99 5,611 0,753 5,271 152,653
2065 11,05 5,569 0,748 5,272 155,799
2405 11,01 5,596 0,751 5,271 153,784
2656 10,96 5,573 0,748 5,213 160,302
2656 10,96 5,593 0,751 5,254 163,428
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Tabla A7. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafios agitados
para el experimento Il (pH; = 11,04£0,06; Cpasp)i=11,46 mol/m3) de la Tabla 5.

[A” ] (O Caas (1)
t(s H(t Cagasp) (t , mol/m”) Ec.
© PHO (lﬁéu"ié% Cawnf Coums | (5.44)) (mol/m® RSI)
Ec. (5.46)
0 11,14 11,459 1,000 10,958 0,000
21 11,11 11,197 0,977 10,675 29,849
50 11,11 10,805 0,943 10,301 62,671
80 11,08 10,611 0,926 10,082 78,813
143 11,09 10,377 0,906 9,871 98,027
245 11,14 9,846 0,859 9,416 141,370
385 11,10 9,617 0,839 9,158 159,937
604 11,18 9,458 0,825 9,079 172,751
854 11,15 9,293 0,811 8,895 185,873
1096 11,13 9,118 0,796 8,711 199,654
1344 11,10 9,041 0,789 8,610 205,674
1574 11,09 9,081 0,793 8,638 202,551
1821 11,12 9,012 0,786 8,600 207,883
2058 11,12 9,065 0,791 8,651 203,853
2406 11,04 8,858 0,773 8,376 219,500
2652 11,05 8,952 0,781 8,475 220,094
3613 11,08 9,116 0,796 8,662 215,238

Tabla A8. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafios agitados
para el experimento Il (pH; = 11,04£0,06; Cpasp)i=18,94 mol/m3) de la Tabla 5.

[Af/'as,%]m Caasp (1)
t(s Hi(t Cagasp (t _ mol/m”) Ec.
© PH (H?E)IZIES; Cow/Camon (5.44)) (mol/m’ RSI)
Ec. (5.46)
0 11,01 18,939 1,000 17,839 0,000
55 10,99 18,080 0,955 16,983 77,700
135 10,98 17,805 0,940 16,701 100,452
247 10,97 17,522 0,925 16,388 123,744
357 10,96 17,375 0,917 16,201 135,818
530 10,95 17,122 0,904 15,941 156,479
878 10,94 16,950 0,895 15,754 170,560
1230 10,93 16,788 0,886 15,579 183,644
1850 10,93 17,051 0,900 15,797 162,386
2693 10,93 16,820 0,888 15,501 181,011
3598 10,92 16,7946 0,887 16,795 189,074
5455 10,91 17,2094 0,909 17,209 161,924
7240 10,91 16,8415 0,889 16,841 196,998
9044 10,90 16,7479 0,884 16,748 210,196
10815 10,88 16,5827 0,876 16,583 228,927
12664 10,88 16,9518 0,895 16,952 205,635
14375 10,87 16,7454 0,884 16,745 227,351
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Tabla A9. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafios agitados
para el experimento lll (pH; = 11,04+0,06; Caasp)i=29,33 mol/ms) de la Tabla 5.

[Alz/'as%]a) Casp (1)
t(s H(t Cagsp (t . mol/m”) Ec.
() PH(®) (n?é)lﬁl)r(lzg CA(asP)/CA(HSP)l ( (544)) (mol/mg RSI)
Ec. (5.46)
0 11,00 29,331 1,000 27,590 0,000
26 10,96 28,808 0,982 26,944 64,093
64 10,95 28,376 0,967 26,500 100,210
114 10,97 28,096 0,958 26,317 123,477
172 10,97 27,927 0,952 26,159 137,391
291 10,95 27,495 0,937 25,677 172,725
411 10,94 27,136 0,925 25,303 201,739
605 10,94 26,883 0,917 25,067 222,133
810 10,94 26,787 0,913 24,978 229,729
1044 10,95 26,715 0,911 24,948 235,456
1274 10,93 26,639 0,908 24,801 241,370
1510 10,91 26,497 0,903 24,588 252,403
1750 10,93 26,510 0,904 24,681 251,368
2009 10,93 26,454 0,902 24,628 255,692
2352 10,93 26,361 0,899 24,541 262,709
2578 10,91 26,274 0,896 24,381 269,216
3422 10,90 26,445 0,902 24,499 256,508

Tabla A10. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafos agitados
para el experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Ca(asp)i=9,58 mol/m3) de la Tabla 5.

[Alz/'as%](t) Casp (1)
t(s H(t Cagsp (t ) mol/m”) Ec.
® pH(® (HI:E)I;JI)T(I% CA(asp)/CA(asP)l ( (544)) (mol/mg RSI)
Ec. (5.46)
0 12,05 9,578 1,000 9,524 0,000
30 11,73 8,552 0,893 8,453 88,570
60 11,75 8,129 0,849 8,038 125,165
95 11,71 7,813 0,816 7,718 152,396
140 11,76 7,437 0,776 7,356 184,901
290 11,91 7,105 0,742 7,051 213,527
320 11,95 7,113 0,743 7,063 212,856
371 11,86 7,011 0,732 6,950 221,691
563 11,84 7,036 0,735 6,972 219,521
860 11,82 7,017 0,733 6,950 221,173
1250 11,88 6,879 0,718 6,822 233,069
1354 11,85 6,965 0,727 6,903 225,677
1600 11,83 6,919 0,722 6,855 229,625
1815 11,89 6,851 0,715 6,796 235,449
2109 11,83 6,865 0,717 6,802 234,235
2405 11,79 6,885 0,719 6,815 232,582
2900 11,79 6,998 0,731 6,927 222,787
3640 11,79 6,961 0,727 6,890 225,995
7000 11,79 6,927 0,723 6,857 228,896
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Tabla A11. Datos cinéticos de extraccién de acido aspartico con RIE en bafos agitados
para el experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Cagasp)i=11,19 mol/m3) de la Tabla 5.

[Af/'as,%]m Caasp (1)
t(s Hi(t Cagsp (t _ mol/m”) Ec.
© PR (HI:E)IZIES; Covm/Cawmi ¢ (5.44)) (mol/m® RSI)
Ec. (5.46)
0 11,94 11,198 1,000 11,117 0,000
33 11,70 10,393 0,928 10,264 68,000
80 11,70 10,001 0,893 9,876 101,133
145 11,69 9,613 0,858 9,491 133,899
200 11,74 9,438 0,843 9,331 148,695
260 11,76 9,376 0,837 9,274 153,933
360 11,73 9,268 0,828 9,160 163,062
550 11,69 9,232 0,824 9,114 166,078
788 11,70 9,130 0,815 9,016 174,718
1023 11,77 9,155 0,818 9,058 172,602
1202 11,79 9,171 0,819 9,078 171,236
1500 11,75 9,172 0,819 9,070 171,120
1802 11,75 9,180 0,820 9,078 170,490
2102 11,76 9,193 0,821 9,094 169,334
2400 11,75 9,191 0,821 9,089 169,515
3610 11,74 9,202 0,822 9,098 168,579

Tabla A12. Datos cinéticos de extraccién de acido aspartico con RIE en bafos agitados
para el experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Caasp)i=14,64 mol/ms) de la Tabla 5.

[A” ] (O Caas (1)
t(s H(t Cagasp) (t , mol/m”) Ec.

© PHI s 9 Coanf v PCIIEE i RI)

Ec. (5.46)
0 12,03 14,639 1,000 14,553 0,000
30 11,99 14,121 0,965 14,030 43,750
67 11,99 13,580 0,928 13,493 89,403
104 11,99 13,450 0,919 13,364 100,370
150 11,99 13,285 0,908 13,200 114,355
251 11,99 12,982 0,887 12,898 139,974
360 11,99 12,847 0,878 12,765 151,336
545 12,00 12,894 0,881 12,813 147,367
790 12,01 12,779 0,873 12,700 157,108
1053 12,02 12,880 0,880 12,803 148,548
1200 12,03 12,899 0,881 12,823 146,958
1500 12,04 12,878 0,880 12,804 148,758
1800 12,04 12,867 0,879 12,793 149,691
2101 12,05 12,832 0,877 12,760 152,624
2460 12,05 12,827 0,876 12,756 153,011
3604 12,06 12,857 0,878 12,786 150,534
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Tabla A13. Datos cinéticos de extraccion de acido aspartico con RIE en bafos agitados
para el experimento IV (pH; = 12,0210,07; Ca(asp)i=24,69 mol/m3) de la Tabla 5.

[A” gl (® Casp (1)
t(s H(t Cagsp (t ) mol/m”) Ec.
v PR (n%l%g% Cau/Caumr ¢ (5.44)) (mol/m® RSI)
Ec. (5.46)
0 11,95 24,692 1,000 24,518 0,000

30 11,92 23,521 0,953 23,344 99,058
60 11,92 23,314 0,944 23,139 116,585
94 11,92 23,134 0,937 22,959 131,878
152 11,93 22,906 0,928 22,737 151,148
241 11,93 22,550 0,913 22,384 181,284
386 11,93 22,290 0,903 22,126 203,246
540 11,92 22,185 0,898 22,018 212,141
780 11,92 22,261 0,902 22,093 205,722
1023 11,92 22,258 0,901 22,091 205,944
1200 11,92 22,214 0,900 22,047 209,694
1505 11,92 22,192 0,899 22,025 211,568
1801 11,92 22,317 0,904 22,149 200,951
2106 11,91 22,419 0,908 22,247 192,313
2401 11,91 22,285 0,903 22,114 203,636
3610 11,90 22,568 0,914 22,390 179,707
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Tabla A14. Determinacién de la etapa controlante del proceso de extraccién de acido
aspartico con RIE en bafos agitados para los experimentos de la Tabla 5. Apartado

(5.3.1.1)

a) Experimento |

(pH; = 5,06:£0,07; Caasp)=7,37 mol/m?)
Y

X Z .
[la,]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,052 0,000 0,009 208,789
0,084 0,002 0,018 468,895
0,094 0,002 0,021 684,066
0,108 0,004 0,029 943,629
0,124 0,007 0,060 1492,097
b) Experimento | (pH; = 5,06+0,07; Cp(asp)i=11,11 moI/m3)
X Y Z .
[la,]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,058 0,001 0,011 342,620
0,095 0,002 0,023 612,315
0,114 0,004 0,031 893,320
0,132 0,007 0,044 1435,917
0,146 0,011 0,080 2241,444
c) Experimento | (pH; = 5,06+0,07; Ca(asp=14,64 mol/m°)
X Y Z .
[las,]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,073 0,001 0,015 409,039
0,113 0,008 0,027 801,663
0,140 0,006 0,040 1221,668
0,151 0,008 0,048 1915,880
0,167 0,015 0,091 2964,288
d) Experimento | (pH; = 5,06+0,07; Ch(aspi=21,85 mol/m®)
X Y Z .
[las,]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,114 0,004 0,033 902,330
0,149 0,009 0,051 1734,625
0,160 0,011 0,060 2347,162
0,187 0,024 0,128 3105,738
e) Experimento Il (pH; = 8,96+0,02; Caasp)i=15,29 moI/m3)
X Y Z .
[la,]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,120 0,002 0,021 391,647
0,155 0,005 0,032 772,620
0,176 0,007 0,042 1151,513
0,199 0,014 0,081 1907,967
0,229 0,016 0,081 3036,751
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f) Experimento lll (pH; = 11,04+0,06; Ca(asp)i=7,45 mol/m3)
Y

X Z .
j [Ajs’p]dt
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,052 0,000 0,001 208,699
0,136 0,000 0,003 475,618
0,206 0,001 0,006 854,933
0,245 0,002 0,007 1394,833
0,295 0,003 0,010 1970,577
0,000 0,000 0,000 0,000
9) Experimento Il (pH; = 11,04+0,06; Caasp)i=11,46 moI/m3)
X Y Z .
[[az]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,076 0,000 0,002 227,141
0,159 0,001 0,004 531,281
0,200 0,001 0,005 837,016
0,249 0,002 0,007 1465,525
0,359 0,004 0,011 2449,167
0,406 0,006 0,014 3749,359
0,438 0,008 0,016 5746,327
0,471 0,011 0,020 7993,121
h) Experimento Ill (pH; = 11,04+0,06; Cha(asp)=18,94 moI/m3)
X Y Z .
[[az]at
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,206 0,003 0,013 957,603
0,266 0,005 0,018 2304,985
0,327 0,009 0,024 4158,014
0,359 0,011 0,029 5950,460
0,414 0,018 0,038 8730,767
0,451 0,025 0,048 14245,741
0,486 0,039 0,073 19760,418
iy Experimento Il (pH; = 11,04+0,06; Cpasyi=29,33 mol/m°®)
X Y Z .
j [Ajs’p]dt
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,163 0,001 0,008 708,937
0,254 0,003 0,013 1724,373
0,313 0,006 0,017 3044,804
0,348 0,007 0,020 4566,597
0,438 0,013 0,027 7650,812
0,512 0,021 0,036 10709,625
0,563 0,028 0,044 15595,510
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j) Experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Ca(asp)=9,58 mol/m®)
X Y

[[az,]a
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,215 0,001 0,004 0,215
0,303 0,002 0,006 0,303
0,369 0,003 0,008 0,369
0,448 0,006 0,011 0,448
0,517 0,010 0,017 0,517
0,516 0,010 0,017 0,516
0,537 0,013 0,020 0,537
k) Experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Cp(asp)i=11,19 mol/m3)
X Y V4 !
[[[az,]a
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,172 0,001 0,007 352,789
0,256 0,003 0,012 826,081
0,339 0,007 0,020 1455,507
0,377 0,011 0,025 1973,088
0,390 0,012 0,027 2531,223
0,413 0,016 0,033 3452,921
0,421 0,018 0,037 5188,995
[) Experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Caasp)i=14,64 mol/ms)
X Y Z .
[[[az,]a
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,111 0,001 0,008 428,746
0,227 0,005 0,020 937,927
0,254 0,007 0,024 1434,787
0,290 0,010 0,030 2045,755
0,355 0,020 0,049 3363,705
0,384 0,032 0,085 4762,340
m) Experimento IV (pH; = 12,02+0,07; Caasp)i=24,69 moI/m3)
X Y Z .
[[az,]a
Ec. (5.48) Ec. (5.49) Ec. (5.50) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,252 0,005 0,020 717,941
0,297 0,008 0,025 1415,186
0,336 0,011 0,030 2198,852
0,385 0,016 0,037 3524,053
0,462 0,028 0,053 5531,934
0,518 0,049 0,084 8758,893

0,540 0,056 0,108 12157,983
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TABLAS B. Resultados experimentales de las cinéticas de extraccion de mezclas de
acido aspartico y a-fenilglicina con RIE en bafios agitados. |Q+C1‘Ji = 765,07+10,24
mol/m*® RSI; 30°C. (Apartado 5.3.2).

Tabla B1. Datos cinéticos de extraccion de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina con
RIE para el experimento | de la Tabla 6. (pH, = 11,04+0,05; Ca(asp)i=6,52 mol/m?® ;
Ca(pgly)i=6,68 mol/m®).

a) Acido aspartico

[Az_ajsp] C A(asp) (t)
t(s H(t Cagsp (t . mol/m”) Ec.
© PO (138171)53; Cavwn/Corami ¢ (5.44)) (mol/m”® RSI)
Ec. (5.46)
0 11,01 6,522 1,000 6,144 0,000
30 10,98 6,288 0,964 5,898 23,800
72 11,97 6,035 0,925 5,995 48,791
187 10,96 5,460 0,837 5,107 101,544
250 10,91 5,339 0,819 4,955 114,954
374 10,89 5,235 0,803 4,841 126,888
612 10,80 5,048 0,774 4,589 145,178
864 10,83 4,944 0,758 4,522 156,746
1098 10,83 4,940 0,757 4,519 160,309
1341 10,84 4,902 0,751 4,492 166,591
1577 10,84 4,893 0,750 4,484 170,510
1786 10,85 4,921 0,754 4518 171,706
2060 10,91 4,952 0,759 4,595 172,650
2415 10,87 4,893 0,750 4,509 180,337
2682 10,86 4,856 0,745 4,467 186,327
3577 10,88 4,953 0,759 4,573 182,474
5401 10,87 4,972 0,762 4,582 184,458
7227 10,84 4,996 0,766 4,578 186,057
b) a-Fenilglicina
[A>pgy] C Alpgly) (t)
t(s) pH(t) Cagpaty) () Capely/ (mol/m”) Ec.
3 Coacoutons mol/m’® RSI
(mol/m*) Alpely)i (5.65) ( )
Ec. (5.66)
0 11,01 6,685 1,000 6,620 0,000
30 10,98 6,488 0,971 6,421 20,777
72 11,97 6,327 0,946 6,320 38,384
187 10,96 6,057 0,906 5,991 66,626
250 10,91 5,944 0,889 5,872 79,764
374 10,89 5,898 0,882 5,823 87,415
612 10,80 5,741 0,859 5,651 103,812
864 10,83 5,575 0,834 5,494 120,690
1098 10,83 5,506 0,824 5,426 129,757
1341 10,84 5,435 0,813 5,357 138,972
1577 10,84 5,387 0,806 5,310 146,252
1786 10,85 5,355 0,801 5,280 152,312
2060 10,91 5,332 0,798 5,267 157,623
2415 10,87 5,260 0,787 5,190 166,547
2682 10,86 5,221 0,781 5,150 172,941
3577 10,88 5,214 0,780 5,146 176,938
5401 10,87 5,214 0,780 5,145 180,385

7227 10,84 5,121 0,766 5,048 190,604
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Tabla B2. Datos cinéticos de extraccion de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina con
RIE para el experimento | de la Tabla 6. (pH; = 11,04%0,05; Caaspi=13,11 mol/m?® ;
Chapglyi=6,74 mol/m®).

a) Acido aspartico

[Az_a;p] C A(asp) (t)
t(s H(t Cagasp) (t , mol/m”) Ec.
®) P © (I’I‘/:E)ll/)l)’é% CA(asp)/CA(asp)l ( (544)) (mo]/m3 RSI)
Ec. (5.46)
0 11,01 13,108 1,000 12,346 0,000
20 10,99 12,799 0,976 12,023 34,302
76 10,94 12,520 0,955 11,674 65,875
129 10,95 12,267 0,936 11,456 94,878
192 10,94 12,062 0,920 11,247 119,647
264 10,95 11,919 0,909 11,131 139,174
369 10,94 11,812 0,901 11,014 155,636
612 10,94 11,593 0,884 10,810 180,840
856 10,92 11,504 0,878 10,693 195,520
1098 10,92 11,426 0,872 10,621 209,243
1342 10,92 11,494 0,877 10,684 211,678
1569 10,91 11,376 0,868 10,556 228,390
1825 10,93 11,471 0,875 10,679 228,805
2080 10,96 11,414 0,871 10,675 240,747
2424 10,93 11,438 0,873 10,649 246,563
2674 10,94 11,465 0,875 10,690 252,270
3596 10,92 11,443 0,873 10,636 261,483
7241 10,89 11,400 0,870 10,543 272,284
10805 10,90 11,423 0,872 10,583 278,204
14366 10,86 11,414 0,871 10,499 286,537
b) a-Fenilglicina
[A>p§y] Capay) (t )
t(s) pH(t) Cagpay) (D Capay/ (mol/m’) Ec. \
(mol/m*) Capalyi (5.65) (mol/m” RSI)
Ec. (5.66)
0 11,01 6,736 1,000 6,671 0,0000
20 10,99 6,588 0,978 6,521 16,7724
76 10,94 6,513 0,967 6,439 27,3712
129 10,95 6,344 0,942 6,274 45,4919
192 10,94 6,309 0,937 6,237 52,5573
264 10,95 6,255 0,929 6,185 61,1359
369 10,94 6,160 0,914 6,090 72,8818
612 10,94 6,098 0,905 6,029 81,8839
856 10,92 5,950 0,883 5,879 97,5290
1098 10,92 5,888 0,874 5,818 106,2947
1342 10,92 5,878 0,873 5,808 111,0424
1569 10,91 5,795 0,860 5,725 121,2366
1825 10,93 5,804 0,862 5,737 124,4635
2080 10,96 5,730 0,851 5,668 133,8821
2424 10,93 5,692 0,845 5,626 140,5074
2674 10,94 5,674 0,842 5,609 145,6872
3596 10,92 5,613 0,833 5,546 153,9109
7241 10,89 5,540 0,822 5,470 162,8934
10805 10,90 5,524 0,820 5,455 167,7617
14366 10,86 5,502 0,817 5,428 172,9890
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Tabla B3. Datos cinéticos de extraccion de mezclas de &cido aspartico y a-fenilglicina con
RIE para el experimento | de la Tabla 6. (pH; = 11,04£0,05; Ca(asp)i=19,58 mol/m® ;
Chapglyi=6,83 mol/m®).

a) Acido aspartico

[Az’a;p] C aqsp (t)
t(s H(t Cagsp (t ) mol/m”) Ec.
®) PH( (HI:E)I;JI)T(I% CA(asp)/CA(asP)l ( (544)) (mol/m3 RSI)
Ec. (5.46)
0 11,01 19,584 1,000 18,447 0,000
17 10,95 19,321 0,987 18,043 34,957
56 10,95 18,898 0,965 17,648 82,650
a0 10,96 18,688 0,954 17,479 112,378
139 10,99 18,292 0,934 17,182 156,947
281 10,98 17,887 0,913 16,779 201,650
382 10,97 17,732 0,905 16,609 225,956
618 10,96 17,571 0,897 16,434 250,535
871 10,98 17,363 0,887 16,287 278,508
1107 10,97 17,374 0,887 16,274 289,291
1339 10,95 17,360 0,886 16,212 301,958
1559 10,93 17,414 0,889 16,212 309,458
1816 10,94 17,421 0,890 16,245 320,541
2068 10,93 17,392 0,888 16,192 334,371
2428 10,93 17,479 0,893 16,273 339,548
2668 10,92 17,417 0,889 16,189 355,804
3598 10,93 17,526 0,895 16,317 359,498
7224 10,90 17,566 0,897 16,273 368,341
10835 10,88 17,646 0,901 16,291 374,344
14367 10,85 17,662 0,902 16,217 385,008
b) a-Fenilglicina
[A>pgy] C Alpgly) (t)
t(s) pH(t) Cagpaty) () Capey/ (mol/m”) Ec.
C i mol/m® RSI
(mol/m®) Alpely)i (5.65) ( )
Ec. (5.66)
0 11,01 6,830 1,000 6,764 0,000
17 10,95 6,715 0,983 6,640 14,086
56 10,95 6,580 0,963 6,507 29,638
a0 10,96 6,512 0,954 6,442 39,583
139 10,99 6,367 0,932 6,303 55,682
281 10,98 6,252 0,915 6,187 69,193
382 10,97 6,149 0,900 6,084 81,525
618 10,96 6,050 0,886 5,984 93,501
871 10,98 5,917 0,866 5,855 107,934
1107 10,97 5,880 0,861 5,818 114,748
1339 10,95 5,833 0,854 5,768 122,280
1559 10,93 5,814 0,851 5,747 127,597
1816 10,94 5,779 0,846 5,714 134,145
2068 10,93 5,735 0,840 5,668 141,328
2428 10,93 5,716 0,837 5,650 146,543
2668 10,92 5,676 0,831 5,608 153,350
3598 10,93 5,649 0,827 5,583 159,111
7224 10,90 5,625 0,824 5,556 164,569
10835 10,88 5,604 0,821 5,531 169,885
14367 10,85 5,577 0,817 5,499 175,559
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Tabla B4. Datos cinéticos de extraccion de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina con
RIE para el experimento | de la Tabla 6. (pHi = 11,04+0,05; Ca(asp)i=6,31 mol/m® ;
Capgyi=12,38 mol/m?).

a) Acido aspartico

[Az_a;p] C A(asp) (t)
t(s H(t Cagasp) (t , mol/m”) Ec.
®) P © (I’I‘/:E)ll/)l)’é% CA(asp)/CA(asp)l ( (544)) (mo]/m3 RSI)
Ec. (5.46)
0 11,09 6,306 1,000 5,998 0,000
20 11,04 6,167 0,978 5,832 15,699
58 11,03 5,801 0,920 5,478 49,975
109 11,03 5,640 0,894 5,326 66,987
149 10,99 5,620 0,891 5,279 72,382
267 11,01 5,459 0,866 5,142 88,991
409 11,00 5,234 0,830 4,924 110,555
641 10,99 5,153 0,817 4,840 120,495
905 10,97 5,083 0,806 4,761 129,365
1125 10,94 5,051 0,801 4,710 135,300
1363 10,88 5,060 0,802 4,671 137,990
1598 10,90 5,128 0,813 4,750 136,187
1823 10,91 5,118 0,812 4,749 140,364
2070 10,90 5,135 0,814 4,757 142,495
2460 10,89 5,154 0,817 4,766 144,540
2676 10,91 5,121 0,812 4,752 150,413
3620 10,89 5,157 0,818 4,769 151,189
7216 10,86 5,213 0,827 4,795 150,611
10910 10,88 5,272 0,836 4,868 149,836
14475 10,86 5,248 0,832 4,827 155,121
b) a-Fenilglicina
[A>p§y] Capay) (t )
t(s) pH(t) Cagpay) (D Capay/ (mol/m’) Ec. \
(mol/m*) Capalyi (5.65) (mol/m” RSI)
Ec. (5.66)
0 11,09 12,379 1,000 12,279 0,000
20 11,04 12,267 0,991 12,156 17,621
58 11,03 11,819 0,955 11,709 62,675
109 11,03 11,658 0,942 11,550 83,711
149 10,99 11,664 0,942 11,546 91,015
267 11,01 11,437 0,924 11,326 117,028
409 11,00 11,030 0,891 10,920 157,079
641 10,99 10,870 0,878 10,760 177,060
905 10,97 10,674 0,862 10,561 199,625
1125 10,94 10,607 0,857 10,487 211,988
1363 10,88 10,554 0,853 10,417 223,165
1598 10,90 10,622 0,858 10,490 225,046
1823 10,91 10,511 0,849 10,383 240,547
2070 10,90 10,393 0,840 10,264 256,393
2460 10,89 10,368 0,838 10,236 265,192
2676 10,91 10,256 0,828 10,131 280,371
3620 10,89 10,226 0,826 10,096 289,377
7216 10,86 10,279 0,830 10,139 292,435
10910 10,88 10,237 0,827 10,104 302,271
14475 10,86 10,142 0,819 10,004 315,844
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Tabla B5.Datos cinéticos de extraccion de mezclas de acido aspartico y a-fenilglicina con
RIE para el experimento Il de la Tabla 6. (pHi = 12,02+£0,02; Caasp)i=7,65 mol/m® ;
Capgly=8,10 mol/m®).

a) Acido aspartico

[Az'aésp] C aasp (t)
t(s H(t Cagsp (t . mol/m”) Ec.
© PO (138171)53; Cau/Crami ¢ (5.44)) (mol/m’ RSI)
Ec. (5.46)
0 12,02 7,655 1 7,609 0,000
60 11,99 6,821 0,891 6,778 70,371
120 12,00 6,549 0,856 6,508 93,371
180 12,01 6,476 0,846 6,436 99,569
300 12,02 6,174 0,807 6,137 125,060
600 12,05 6,128 0,801 6,094 128,916
900 12,08 6,162 0,805 6,130 126,078
1200 12,12 6,203 0,810 6,174 122,560
1800 12,18 6,203 0,810 6,177 122,620
2713 12,23 6,287 0,821 6,263 115,521
3602 12,27 6,239 0,815 6,218 119,543
7215 12,26 6,195 0,809 6,173 123,302
14419 12,18 6,170 0,806 6,144 125,396
21847 12,08 6,259 0,818 6,226 117,892
28800 12,00 6,276 0,820 6,237 116,422
83155 12,01 6,271 0,819 6,233 116,830
b) a-Fenilglicina
[Apgy] C agaiy) (t)
t(s) pH(®) Cagpely) (O Capety/ (mol/m’) Ec. .
(mol/m®) Alpgly)i (5.65) (mol/m” RSI)
Ec. (5.66)
0 12,02 8,101 1 8,094 0,000
60 11,99 7,382 0,911 7,374 60,790
120 12,00 7,279 0,898 7,271 69,479
180 12,01 7,267 0,897 7,260 70,470
300 12,02 6,907 0,853 6,900 100,881
600 12,05 6,644 0,820 6,638 123,051
900 12,08 6,583 0,813 6,578 128,205
1200 12,12 6,477 0,799 6,472 137,215
1800 12,18 6,460 0,797 6,455 138,662
2713 12,23 6,489 0,801 6,485 136,185
3602 12,27 6,479 0,800 6,475 137,048
7215 12,26 6,390 0,789 6,387 144,525
14419 12,18 6,316 0,780 6,311 150,815
21847 12,08 6,435 0,794 6,429 140,750
28800 12,00 6,378 0,787 6,372 145,545
83155 12,01 6,347 0,783 6,340 148,194
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Tabla B6. Determinacion de la etapa controlante del proceso de extracciéon conjunta de

acido aspartico y a-fenilglicina con RIE para los experimentos | y Il de la Tabla 6.

a) Experimento | (pH; = 11,04£0,05; Cp(sp)i=6,52 mol/m® ; Ca(qy)=6,68 mol/m®)

a1) Acido aspartico

X Y Z t
[[[az ]t
Ec. (5.69) Ec. (5.71) Ec. (5.73) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,063 0,000 0,001 180,630
0,128 0,000 0,003 430,384
0,267 0,002 0,008 1068,734
0,303 0,003 0,010 1385,675
0,334 0,005 0,012 1993,002
0,3821 0,009 0,019 3115,164
a2) a-Fenilglicina
X Y Z "
“A;gw]dt
Ec. (5.70) Ec. (5.72) Ec. (5.74) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,027 0,000 0,001 195,608
0,051 0,000 0,002 463,157
0,088 0,000 0,004 1171,041
0,105 0,001 0,005 1544,731
0,115 0,001 0,006 2269,823
0,137 0,001 0,007 3635,287
0,159 0,002 0,009 5039,563
0,171 0,002 0,011 6317,182
0,183 0,002 0,012 7627,368
0,192 0,003 0,014 8886,149
0,200 0,003 0,015 9992,852
0,207 0,004 0,017 11437,793
0,219 0,005 0,020 13293,854

b) Experimento | (pHi=11,0420,05; Ca(asp)=13,11 mol/m?; Capg,=6,74 mol/m®)

b1) Acido aspartico

X Y Z t
[[[az ]t
Ec. (5.69) Ec. (5.71) Ec. (5.73) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,090 0,000 0,003 243,695
0,173 0,001 0,005 907,213
0,250 0,002 0,008 1520,144
0,315 0,004 0,011 2235,276
0,366 0,006 0,014 3040,880
0,410 0,008 0,017 4203,497
0,476 0,013 0,024 6855,095
0,515 0,017 0,029 9478,415
0,551 0,026 0,043 12057,369
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b2) a-Fenilglicina

X Y Z .
[[[as, ] ot
Ec. (5.70) Ec. (5.72) Ec. (5.74) 0
0,000 0,000 0,000 0,000
0,022 0,000 0,001 131,923
0,036 0,000 0,003 494,811
0,060 0,000 0,004 831,691
0,069 0,000 0,005 1225,791
0,080 0,001 0,007 1673,012
0,096 0,001 0,008 2317,453
0,108 0,001 0,010 3789,820
0,128 0,002 0,013 5242,557
0,140 0,002 0,015 6657,931
0,146 0,003 0,017 8076,286
0,160 0,004 0,020 9385,240
0,164 0,004 0,022 10852,302
0,176 0,006 0,027 12306,352

c) Experimento | (pH;=11,0440,05; Cp(asp)=19,58 mol/m®; C(pg,=6,83 mol/m®)

c1) Acido aspartico

X Y Z t
[[[pz ] ot
Ec. (5.69) Ec. (5.71) Ec. (5.73) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,092 0,000 0,003 310,168
0,218 0,002 0,008 1006,158
0,296 0,003 0,011 1603,325
0,413 0,008 0,017 2452,531
0,531 0,016 0,027 4863,756
0,595 0,023 0,034 6549,822
0,659 0,043 0,066 10448,847
c2) a-Fenilglicina
X Y Z t
[[[as, et
Ec. (5.70) Ec. (5.72) Ec. (5.74) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,019 0,000 0,001 113,932
0,039 0,000 0,003 370,309
0,052 0,000 0,004 590,439
0,073 0,000 0,006 902,673
0,091 0,001 0,008 1789,429
0,107 0,001 0,010 2409,116
0,123 0,002 0,012 3833,145
0,142 0,002 0,015 5330,831
0,151 0,003 0,018 6708,249
0,161 0,004 0,020 8052,218
0,168 0,004 0,023 9318,903

0,177 0,006 0,028 10791,594
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d) Experimento | (pHi=11,0420,05; Cpasp)i=6,31 mol/m® ; Ca(pqy)=12,38 mol/m°)

d1) Acido aspartico

X Y Z ¢
[[[rz, ] ot
Ec. (5.69) Ec. (5.71) Ec. (5.73) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,041 0,000 0,002 118,297
0,132 0,001 0,006 333,180
0,176 0,002 0,008 608,683
0,190 0,002 0,009 820,779
0,234 0,003 0,013 1435,624
0,291 0,007 0,022 2150,311
0,317 0,013 0,040 3282,920
d2) a-Fenilglicina
X Y Z t
[ (A, ] dt
Ec. (5.70) Ec. (5.72) Ec. (5.74) o
0,000 0,000 0,000 0,000
0,023 0,000 0,001 244,352
0,082 0,000 0,004 697,788
0,110 0,001 0,005 1290,896
0,120 0,001 0,006 1752,804
0,154 0,001 0,008 3102,227
0,207 0,003 0,012 4681,720
0,233 0,004 0,015 7196,602
0,263 0,006 0,019 10010,951
0,279 0,007 0,022 12326,194
0,294 0,009 0,026 14813,656
0,296 0,009 0,027 17270,133

e) Experimento Il (pHi=12,02+0,02; Cpasp)i=7,65 mol/m® ; Cppg1i=8,10 mol/m®)

e1) Acido aspartico

X Y Z
[lnz, ] o
Ec. (5.69) Ec. (5.71) Ec. (5.73) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,180 0,002 0,011 431,587
0,239 0,005 0,018 830,153
0,255 0,006 0,020 1218,470
e2) a-Fenilglicina
X Y Z
HA;QW] dt
Ec. (5.70) Ec. (5.72) Ec. (5.74) °
0,000 0,000 0,000 0,000
0,078 0,001 0,009 464,026
0,089 0,001 0,010 903,386
0,090 0,001 0,011 1339,322
0,129 0,003 0,019 2188,927
0,158 0,006 0,033 4219,733
0,164 0,008 0,051 6202,177
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APENDICE C. Extraccién de aminoacidos en lechos fijos de RIE

TABLAS A. Curvas de ruptura de extraccion de acido aspartico. (Apartado 5.4.1)

Tabla A1. Datos experimentales de extraccion de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento | de la Tabla 7. (pHi=5,05; Ca(asp=7,40 mol/m®; Q=0,022x10° m¥s;

|Q+chi = 773,72 + 3,78 mol/m® RSI).

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [Az-asp]/ [Az_asp]i pH/le
400 1,378 0,130 0,081 0,802
1010 3,480 0,209 0,129 0,800
1619 5,578 0,277 0,193 0,826
2233 7,693 0,348 0,273 0,859
2827 9,740 0,400 0,330 0,877
3437 11,842 0,471 0,425 0,917
3773 13,125 0,524 0,485 0,933
4354 15,246 0,645 0,632 0,976
4644 16,491 0,740 0,737 0,994
5225 18,341 0,806 0,812 1,010
5515 19,242 0,838 0,841 1,006
5805 20,312 0,873 0,878 1,008
6531 22,500 0,917 0,924 1,010
7256 25,413 0,942 0,947 1,006
8708 30,012 0,957 0,965 1,012
11610 40,001 0,957 0,970 1,020
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Tabla A2. Datos experimentales de extracciéon de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento Il de la Tabla 7. (pHi=10,99; Ca(asp)i=7.55 mol/m*; Q=0,022x10°

m¥s; |Q+c1‘Ji = 773,72 + 3,78 mol/m* RSI).

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [Az_asp]/ [Az-asp]i pH/le
750 1,003 0,023 0,020 0,953
1353 2,094 0,004 0,002 0,911
1954 3,180 0,008 0,004 0,886
2564 4,283 0,020 0,004 0,838
3166 5,372 0,049 0,006 0,810
4301 7,424 0,115 0,006 0,775
4916 8,536 0,102 0,008 0,794
5499 9,590 0,088 0,011 0,813
6907 12,136 0,074 0,010 0,817
7533 18,267 0,072 0,012 0,826
8120 14,329 0,073 0,014 0,832
9019 15,954 0,076 0,015 0,833
9917 17,578 0,079 0,014 0,830
10809 19,191 0,083 0,015 0,831
11722 20,841 0,082 0,016 0,833
12605 22,438 0,094 0,028 0,855
13511 24,076 0,082 0,037 0,879
14407 25,696 0,209 0,155 0,924
15998 28,572 0,500 0,476 0,975
17199 30,744 0,663 0,649 0,988
18242 32,630 0,741 0,731 0,991
19149 34,270 0,790 0,783 0,995
20054 35,906 0,830 0,825 0,996
20960 37,544 0,860 0,857 0,997
21857 39,166 0,887 0,886 0,999
22768 40,813 0,905 0,905 1,000
23668 42,440 0,926 0,927 1,000
24581 44,091 0,946 0,949 1,001
25826 46,342 0,967 0,967 1,000
26720 47,958 0,975 0,975 1,000
27817 49,942 0,996 0,994 0,999
28703 51,544 1,005 1,003 0,999
29610 53,183 1,014 1,013 0,999
30708 55,169 1,024 1,024 1,000

32438 58,297 1,033 1,033 1,000
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Tabla A3. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento Ill de la Tabla 7. (pHi=11,24; Cppsp)i=7.29 mol/m?; Q=0,017x10'6

m?s; |Q+C1‘Ji = 773,72 + 3,78 mol/m® RSI).

t (S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [Az-asp]/ [A2>asp]i pH/le

935 1,006 0,000 0,000 0,936
1578 1,589 0,011 0,007 0,887
2226 2,527 0,011 0,005 0,866
2880 3,473 0,012 0,006 0,872
3606 4,524 0,014 0,008 0,886
4211 5,399 0,014 0,010 0,906
5107 6,696 0,013 0,011 0,931

5990 7,973 0,014 0,012 0,948
6665 8,950 0,015 0,014 0,944
7324 9,904 0,015 0,013 0,943
8212 11,189 0,015 0,013 0,948
8972 12,289 0,016 0,015 0,948
9686 13,322 0,015 0,014 0,952
10558 14,584 0,017 0,016 0,955
11412 15,819 0,020 0,018 0,947
12309 17,117 0,024 0,022 0,951
13500 18,841 0,032 0,030 0,952
14284 19,975 0,031 0,029 0,955
15400 21,590 0,051 0,047 0,958
16382 23,011 0,086 0,081 0,963
16995 23,898 0,109 0,104 0,968
18000 25,353 0,205 0,200 0,979
18600 26,221 0,265 0,259 0,979
19440 27,436 0,329 0,323 0,983
20460 28,912 0,438 0,433 0,988
21180 29,954 0,484 0,478 0,987
22036 31,193 0,575 0,569 0,989
22974 32,550 0,631 0,624 0,989
23760 33,688 0,709 0,704 0,992
24559 34,844 0,743 0,737 0,992
25320 35,945 0,781 0,776 0,993
26280 37,334 0,834 0,831 0,996
27006 38,385 0,864 0,862 0,998
27720 39,418 0,885 0,882 0,997
28626 40,729 0,893 0,889 0,994
29100 41,415 0,917 0,909 0,992
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Tabla A4. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento IV de la Tabla 7. (pHi=12,05; Ca(asp)i=7,57 mol/m?; Q=0,023x10'6

m¥s; |Q+C1‘Ji = 773,72 + 3,78 mol/m® RSI).

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [A2>a5p]/ [Az-asp]i pH/le

573 1,005 0,005 0,002 0,805
1191 2,213 0,004 0,001 0,781

1821 3,445 0,007 0,007 0,936
2430 4,635 0,010 0,010 0,990
3047 5,841 0,012 0,012 0,998
3740 7,196 0,012 0,012 0,999
4452 8,588 0,013 0,013 1,000
5087 9,829 0,014 0,014 1,000
5700 11,028 0,014 0,014 1,001

7204 13,968 0,013 0,013 1,001

8072 15,665 0,015 0,015 0,999
8754 16,998 0,013 0,013 1,000
9602 18,656 0,014 0,014 1,000
10504 20,419 0,017 0,017 1,001
11401 22,173 0,041 0,041 1,001
12302 23,934 0,145 0,145 1,000
13216 25,721 0,326 0,326 1,000
14119 27,486 0,476 0,476 1,001
15323 29,840 0,625 0,625 1,000
16219 31,591 0,687 0,687 1,002
17132 33,376 0,747 0,747 1,000
18030 35,132 0,800 0,800 1,000
18935 36,901 0,843 0,843 0,999
19742 38,479 0,875 0,875 0,997
21006 40,950 0,906 0,905 0,998
22222 43,327 0,940 0,941 1,001
23421 45,671 0,960 0,960 1,002
24640 48,054 0,974 0,975 1,000
25765 50,253 0,986 0,987 1,001
27162 52,984 1,000 1,001 1,002
28884 56,350 1,010 1,010 1,001
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Tabla A5. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento V de la Tabla 7. (pHi=12,03; Ca(asp)i=14,55 moI/m3; Q=0,025x1 0

m?s; |Q+C1‘Ji = 773,72 + 3,78 mol/m® RSI).

t (S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [Az-asp]/ [A2>asp]i pH/le
5562 1,006 0,007 0,003 0,806
1129 2,366 0,001 0,001 0,865
1685 3,632 0,004 0,004 0,985
2298 4,817 0,009 0,009 0,993
2906 6,091 0,015 0,015 0,991
3515 7,368 0,018 0,018 0,994
4090 8,573 0,039 0,039 0,991
4660 9,768 0,099 0,099 0,994
5529 11,589 0,284 0,284 0,994
6190 12,975 0,426 0,426 0,992
6835 14,327 0,539 0,539 0,992
7551 15,828 0,639 0,639 0,995
8692 18,219 0,745 0,745 0,995
9242 19,372 0,785 0,785 0,994
9899 20,749 0,833 0,832 0,995
10443 21,889 0,865 0,864 0,993
11342 23,774 0,883 0,882 0,995
12230 25,635 0,896 0,896 0,994
13102 27,463 0,928 0,927 0,995
14065 29,481 0,941 0,940 0,995
14983 31,406 0,950 0,949 0,995
16174 33,902 0,965 0,965 0,997
17335 36,336 0,989 0,988 0,995
18274 38,304 0,998 0,997 0,995




APENDICE C

305

Tabla A6. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento VI de la Tabla 7. (pHi=12,08; Ca(asp)i=15,00 mol/m3; Q=0,022x10"°

m¥s; |Q+C1‘Ji = 618,00 + 0,39 mol/m® RSI).

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [A2>asp]/ [Az-asp]i pH/le

624 1,011 0,001 0,001 0,900
1315 2,334 0,005 0,005 0,957
1858 3,373 0,008 0,008 0,995
2460 4,526 0,016 0,016 1,000
3138 5,824 0,059 0,059 0,999
3746 6,988 0,211 0,211 1,000
4376 8,194 0,394 0,394 1,000
4930 9,254 0,565 0,565 0,995
5571 10,481 0,682 0,682 0,998
6314 11,904 0,781 0,781 0,997
6918 13,060 0,840 0,840 0,998
7522 14,216 0,872 0,872 1,000
8156 15,430 0,909 0,908 0,997
8825 16,711 0,920 0,920 1,000
9426 17,862 0,937 0,937 0,998
10125 19,200 0,959 0,959 0,999
10750 20,396 0,961 0,961 0,997
11401 21,643 0,974 0,973 0,996
12007 22,803 0,980 0,980 1,000
12615 23,967 0,988 0,987 0,994
13530 25,718 0,995 0,995 1,000
14633 27,830 1,000 0,999 0,996

Tabla A7. Datos experimentales de extracciéon de acido aspartico en columna rellena de
RIE para el experimento VIl de la Tabla 7. (pH;=12,03; Cagspi=15,72 mol/m®; Q=0,063x10®

m¥s; |Q+c1‘Ji = 618,00 + 0,39 mol/m® RSI).

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i [Az_asp]/ [Az-asp]i pH/le
208 1,003 0,055 0,031 0,823
529 2,735 0,070 0,069 0,990
892 4,693 0,179 0,179 0,997
1441 7,655 0,501 0,501 0,997
2041 10,891 0,715 0,714 0,998
2641 14,128 0,850 0,850 0,998
3243 17,375 0,936 0,935 0,996
3849 20,644 0,955 0,955 0,997
4484 24,070 0,980 0,980 1,000
5057 27,161 0,990 0,990 0,999
5655 30,387 0,991 0,991 1,000
6402 34,416 0,996 0,995 0,998
7230 38,883 0,997 0,996 0,996
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TABLAS B. Curvas de ruptura de extraccidon y reextraccion de acido aspartico.
iji=12,00J_ro,03; Chasp)=14,9610,36 mol/m®; Q=0,023x10° +0,001 m¥s;

Q+cr]i =771,75 mol/m® RSI). (Apartado 5.4.1.1).

Tabla B1. Datos experimentales de 1* ciclo de extraccién de acido aspartico para el
experimento |-a de la Tabla 9.

t (S) VL CA(asp)/ CA(asp)i
552 1,006 0,007
1129 2,366 0,001
1685 3,532 0,004
2298 4,817 0,009
2906 6,091 0,015
3515 7,368 0,018
4090 8,573 0,039
4660 9,768 0,099
5529 11,589 0,284
6190 12,975 0,426
6835 14,327 0,539
7551 15,828 0,639
8692 18,219 0,745
9242 19,372 0,785
9899 20,749 0,833
10443 21,889 0,865
11342 23,774 0,883
12230 25,635 0,896
13102 27,463 0,928
14065 29,481 0,941
14983 31,406 0,950
16174 33,902 0,965

17335 36,336 0,989
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Tabla B2. Datos experimentales de 2 ciclo de extraccion de acido aspartico para el

experimento I-b de la Tabla 9.

t@s) VL Cagsp Cagspi
620 1,054 0,011
1037 1,884 0,022
1642 3,088 0,004
2242 4,281 0,006
2840 5,471 0,012
3441 6,667 0,011
4042 7,863 0,016
4656 9,084 0,069
5416 10,596 0,321
6052 11,861 0,520
6766 13,282 0,646
7340 14,424 0,710
8030 15,797 0,773
8745 17,219 0,823
9670 19,060 0,853
10499 20,709 0,887
11584 22,867 0,914
12424 24,539 0,942
13375 26,431 0,959
14226 28,124 0,964
15302 30,264 0,976
16202 32,055 0,982
17133 33,907 0,990
18079 35,789 0,991
18922 37,466 0,998

Tabla B3. Datos experimentales de 3% ciclo

experimento I-c de la Tabla 9.

de extraccion de acido aspartico para el

t(S) VL CA(asp)/ CA(asp)i
1142 1,931 0,001
1752 3,168 0,005
2375 4,432 0,008
2979 5,657 0,009
3600 6,917 0,009
4221 8,176 0,015
4846 9,444 0,113
5450 10,669 0,355
6052 11,890 0,566
6681 13,166 0,690
7320 14,462 0,763
7907 15,652 0,809
8668 17,196 0,853
9517 18,918 0,882
10361 20,630 0,908
11300 22,535 0,929
12187 24,334 0,945
13085 26,155 0,955
14004 28,019 0,967
14889 29,814 0,973
15945 31,956 0,984
17105 34,309 0,986
18000 36,124 0,989
18931 38,013 0,999
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Tabla B4. Datos experimentales de 1 ciclo de reextraccion de acido aspartico para el
experimento I-a de la Tabla 9.

t(s) VL Can
843 1,567 39,073
1449 2,694 130,876
2054 3,818 6,261
2656 4,937 4,937
3256 6,053 5,354
3871 7,196 4,856
4244 7,890 2,346
5090 9,462 1,307
5701 10,598 0,965
6304 11,719 1,019
6937 12,896 2,325
7348 13,660 1,524
7940 14,760 0,096
8558 15,909 0,044
9286 17,263 0,000
9859 18,328 0,007
10537 19,588 0,005
11267 20,945 0,003
12258 22,787 0,007
13295 24,715 0,001

Tabla B5. Datos experimentales de 2° ciclo de reextraccion de acido aspartico para el
experimento |-b de la Tabla 9.

t(s) VL Can
852 1,477 31,810
1463 2,714 114,700
2068 3,939 11,655
2671 5,159 4,590
3328 6,489 4,018
3935 7,717 1,321
4536 8,934 1,174
5137 10,150 2,585
5764 11,419 0,893
6532 12,973 2,264
6893 13,704 3,437
7590 15,115 1,119
7992 15,928 0,045
8889 17,744 0,005
9808 19,604 0,003
10629 21,265 0,002
11646 23,324 0,134

12770 25,599 0,217
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TABLAS C. Curvas de ruptura de extraccién de acido aspartico y de a-fenilglicina de sus

mezclas binarias (pHi=12,01+0,07; Q=0,018x10° m%s) (Apartado 5.4.2).

Tabla C1. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias en columna rellenas de RIE para el experimento | de la Tabla 8.

(CA(asp)i/CA(ngy)i =1/1; |Q+C1_ Ji = 787,62 IT]OVITI3 RS')

Caqsp/ [Az_aSP]/ Capay/ [Apayl/ H/pH;
t(S) VL CA(asp)i [IAZ_aSP]i CA(pgly)i |:1A-pgly]i PP
281 0,703 0,000 0,000 0,026 0,000 0,581
963 2,410 0,000 0,000 0,007 0,007 0,939
1943 4,862 0,000 0,000 0,022 0,022 0,986
2563 6,414 0,028 0,028 0,057 0,057 0,993
3219 8,055 0,028 0,028 0,115 0,115 0,994
3882 9,714 0,020 0,020 0,191 0,191 0,996
4713 11,794 0,115 0,115 0,299 0,299 0,995
5363 13,421 0,188 0,188 0,362 0,362 0,993
6081 15,217 0,369 0,369 0,449 0,449 0,992
6653 16,649 0,488 0,487 0,493 0,493 0,993
7343 18,375 0,632 0,631 0,545 0,545 0,992
8010 20,045 0,732 0,731 0,589 0,589 0,992
8673 21,704 0,804 0,803 0,630 0,630 0,993
9473 23,706 0,866 0,864 0,670 0,670 0,991
10243 25,632 0,919 0,918 0,720 0,720 0,993
11068 27,697 0,953 0,952 0,766 0,766 0,992
11703 29,286 0,973 0,972 0,798 0,798 0,993
12393 31,013 0,983 0,982 0,819 0,819 0,993
13113 32,814 0,987 0,986 0,845 0,845 0,992
14018 35,079 1,014 1,013 0,893 0,893 0,993
14798 37,031 1,025 1,023 0,918 0,918 0,993
15544 38,898 1,014 1,013 0,928 0,928 0,993
16421 41,093 1,017 1,016 0,939 0,938 0,993
17346 43,407 1,028 1,027 0,962 0,962 0,993
18273 45,727 1,022 1,021 0,968 0,968 0,992
19241 48,149 1,036 1,035 0,989 0,989 0,993
20493 51,282 1,042 1,041 1,007 1,007 0,993
21583 54,010 1,028 1,027 1,003 1,002 0,993
22733 56,888 1,046 1,045 1,023 1,023 0,993
24700 61,810 1,033 1,032 1,014 1,014 0,993

Tabla C2. Datos experimentales de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias en columna rellena de RIE para el experimento Il de la Tabla 8.

(Chasp)/Chpgyi =2/1; |Q+chi = 787,62 mol/m® RSI).

CA(as )/ [AZQS 1/ CA( 1 )/ [A eyl H/pH:
t VL P aspll. pgly pely pR/pH;
(S) CA(asp)i [Az asp]l CA(pgly)i [A pgly]l

257 0,664 0,000 0,000 0,022 0,000 0,552
957 2,472 0,023 0,022 0,008 0,008 0,944
1556 4,019 0,029 0,029 0,021 0,021 0,987
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Tabla C2. (Continuacién)

[A" )/

Caasp/ Capelyy/ [Apayl/ H/pH;
1 VL Adasp)i [A% i Capeiyi [Apiyli e

2206 5,697 0,066 0,066 0,053 0,053 0,988
2946 7,608 0,148 0,148 0,108 0,108 0,990
3462 8,941 0,262 0,261 0,158 0,158 0,990
4080 10,537 0,426 0,425 0,216 0,216 0,991
4681 12,089 0,550 0,549 0,264 0,264 0,991
5332 13,771 0,717 0,716 0,331 0,331 0,992
6015 15,535 0,804 0,803 0,410 0,410 0,990
6614 17,082 0,871 0,870 0,453 0,453 0,992
7336 18,946 0,909 0,908 0,506 0,506 0,993
8170 21,100 0,935 0,934 0,558 0,557 0,993
8880 22,934 0,969 0,968 0,616 0,616 0,992
9595 24,780 0,990 0,988 0,669 0,668 0,992
10269 26,521 1,003 1,002 0,717 0,716 0,992
11043 28,520 1,011 1,010 0,775 0,775 0,993
12018 31,038 1,017 1,016 0,822 0,822 0,993
12910 33,342 1,028 1,027 0,874 0,874 0,993
13761 35,540 1,013 1,012 0,903 0,903 0,993
14506 37,464 1,027 1,026 0,937 0,937 0,993
15454 39,912 1,034 1,033 0,954 0,954 0,992
16266 42,009 1,025 1,024 0,971 0,971 0,993
17014 43.941 1,037 1,036 0,092 0,092 0,991
17911 46,258 1,028 1,027 0,993 0,992 0,993
18834 48,642 1,033 1,032 1,002 1,001 0,993
20021 51,707 1,035 1,034 1,012 1,011 0,991
21291 54,987 1,057 1,056 1,018 1,017 0,993

Tabla C3. Datos experimentales de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina
de sus mezclas binarias en columna de lecho fijo para el experimento Il de la

Tabla 8. (CA(asp)i/CA(ngy)i =3/1; |Q+C1_Ji = 787,62 moI/m3 RSl)

Caasp/ (A% )/ Capelyy/ [Apayl/ H/pH;
t(S) VL CA(asp)i [Az-asp]i CA(pgly)i [A_pgly]i PEp
333 0,914 0,044 0,000 0,023 0,000 0,606
906 2,488 0,043 0,039 0,011 0,011 0,904
1455 3,995 0,113 0,112 0,036 0,036 0,977
2078 5,705 0,323 0,322 0,104 0,104 0,984
2655 7,290 0,523 0,522 0,172 0,172 0,987
3304 9,072 0,689 0,687 0,253 0,253 0,990
3938 10,812 0,789 0,788 0,303 0,303 0,992
4548 12,487 0,892 0,891 0,366 0,366 0,992
5183 14,231 0,940 0,938 0,439 0,439 0,992
5946 16,325 0,979 0,977 0,499 0,499 0,992
6650 18,258 0,992 0,990 0,554 0,554 0,992
7245 19,892 1,011 1,009 0,628 0,628 0,992
7864 21,592 1,031 1,030 0,695 0,695 0,992
8555 23,489 1,046 1,044 0,744 0,744 0,992
9218 25,309 1,048 1,046 0,795 0,795 0,993




APENDICE C 311

Tabla C3. (Continuacién de la Tabla C3)

Caasp/ [AZEMP]/ Capay/ [A'pary)/ H/pH;
t(S) VL CA(asp)i [IAZ_aSP]i CA(pgly)i |:1A-pgly]i PEp

9918 27,231 1,052 1,050 0,843 0,843 0,992
10733 29,469 1,060 1,058 0,893 0,893 0,992
11648 31,981 1,064 1,062 0,915 0,915 0,993
12372 33,969 1,055 1,053 0,943 0,943 0,992
13290 36,489 1,059 1,058 0,983 0,983 0,992
14203 38,996 1,059 1,057 1,001 1,001 0,992
15041 41,297 1,060 1,059 1,017 1,017 0,992
15998 43,925 1,060 1,058 1,022 1,022 0,992
16875 46,332 1,050 1,049 1,020 1,020 0,992
18533 50,885 1,043 1,041 1,020 1,019 0,992

Tabla C4. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias en columna de lecho fijo para el experimento IV de la Tabla 8.

(Chasp)/Chpglyi =1/2; |Q+chi = 787,62 mol/m® RSI).

Cagsp/ [Az_aSP]/ Capey/ [Apayl/ H/pH;
t(S) VL CA(asp)i [IAZ_aSP]i CA(pgly)i |:1A-pgly]i PP
284 0,771 0,000 0,000 0,023 0,000 0,612
896 2,431 0,000 0,000 0,006 0,006 0,832
1549 4,204 0,000 0,000 0,006 0,006 0,978
2203 5,978 0,000 0,000 0,017 0,017 0,988
2943 7,986 0,000 0,000 0,064 0,064 0,992
3508 9,520 0,000 0,000 0,129 0,129 0,992
4280 11,615 0,171 0,170 0,296 0,296 0,991
5154 13,986 0,402 0,401 0,431 0,431 0,992
5746 15,593 0,625 0,624 0,549 0,549 0,992
6335 17,191 0,744 0,743 0,617 0,617 0,992
6988 18,963 0,837 0,836 0,674 0,674 0,992
7593 20,605 0,897 0,896 0,715 0,715 0,993
8233 22,342 0,935 0,933 0,751 0,751 0,992
8938 24,255 0,978 0,976 0,794 0,794 0,992
9601 26,054 1,002 1,001 0,823 0,823 0,992
10275 27,883 1,017 1,016 0,860 0,859 0,993
10987 29,815 1,024 1,023 0,896 0,896 0,992
11708 31,772 1,042 1,040 0,929 0,929 0,992
12549 34,054 1,044 1,042 0,955 0,955 0,993
13281 36,041 1,033 1,031 0,964 0,964 0,992
14225 38,602 1,056 1,054 0,995 0,995 0,992
15143 41,094 1,050 1,049 0,998 0,998 0,992
16092 43,669 1,040 1,038 1,001 1,001 0,992
17088 46,372 1,060 1,059 1,025 1,025 0,992

18503 50,212 1,067 1,066 1,033 1,033 0,992
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Tabla C5. Datos experimentales de extraccién de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias en columna de lecho fijo para el experimento V de la Tabla 8.

(CA(asp)i/CA(pgly)i =1/3, |Q+C1_Ji = 787,62 mol/m3 RS')

Casp/ [Az_aSP]/ Capay/ [Apayl/ H/pH;

t(S) VL CA(asp)i [Az-asp]i CA(pgly)i [A_pgly]i PEp
296 0,786 0,000 0,000 0,025 0,000 0,585
950 2,522 0,000 0,000 0,009 0,009 0,936
1589 4,218 0,000 0,000 0,034 0,034 0,992
2270 6,025 0,000 0,000 0,107 0,107 0,993
2857 7,583 0,161 0,160 0,202 0,202 0,992
3483 9,245 0,350 0,350 0,325 0,325 0,993
4190 11,121 0,556 0,555 0,448 0,448 0,993
4795 12,727 0,705 0,704 0,545 0,545 0,992
5637 14,962 0,850 0,848 0,657 0,657 0,992
6291 16,698 0,910 0,908 0,711 0,711 0,992
6918 18,362 0,956 0,954 0,762 0,762 0,993
7625 20,239 0,998 0,997 0,821 0,821 0,993
8252 21,903 1,018 1,017 0,860 0,860 0,993
8865 23,530 1,017 1,015 0,881 0,881 0,992
9608 25,502 1,031 1,029 0,920 0,920 0,992
10355 27,485 1,036 1,035 0,944 0,944 0,992
11065 29,370 1,029 1,027 0,958 0,958 0,992
11801 31,323 1,040 1,039 0,980 0,980 0,995
12505 33,192 1,040 1,038 0,995 0,995 0,992
13349 35,432 1,044 1,042 1,001 1,001 0,992
14258 37,845 1,021 1,020 1,004 1,004 0,992
15203 40,353 1,029 1,028 1,011 1,011 0,992
16119 42,784 1,037 1,036 1,012 1,012 0,992
17485 46,410 1,025 1,023 1,006 1,006 0,992
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Tabla C6. Datos experimentales de extraccion de acido aspartico y a-fenilglicina de sus
mezclas binarias en columna de lecho fijo para el experimento VI de la Tabla 8.

(CA(asp)i/CA(ngy)i =1/1; |Q+C1_ Ji =491 ,30 IT]OVITI3 RS')

Caqsp/ [AZEMP]/ Capay/ [Apryl/ H/pH;

t(S) VL CA(asp)i [A2>asp]i CA(pgly)i [A-pgly]i PEp
290 0,811 0,000 0,000 0,029 0,001 0,616
913 2,554 0,000 0,000 0,006 0,006 0,936
1629 4,557 0,000 0,000 0,008 0,008 0,995
2295 6,420 0,000 0,000 0,019 0,019 0,998
2883 8,064 0,000 0,000 0,054 0,054 1,000
3690 10,322 0,248 0,248 0,141 0,141 1,000
4334 12,123 0,480 0,480 0,186 0,186 0,998
4848 13,561 0,754 0,754 0,254 0,254 0,999
5414 15,144 0,895 0,895 0,319 0,319 0,998
6032 16,873 1,017 1,017 0,395 0,395 0,998
6613 18,498 1,023 1,023 0,472 0,472 0,997
7345 20,545 1,033 1,033 0,545 0,545 1,000
7938 22,204 1,031 1,031 0,660 0,660 1,000
8556 23,933 1,029 1,029 0,717 0,717 0,998
9295 26,000 1,020 1,020 0,783 0,783 0,999
9980 27,916 1,031 1,031 0,862 0,862 1,000
10804 30,221 1,021 1,021 0,918 0,918 0,999
11691 32,702 1,032 1,032 0,944 0,944 0,998
12496 34,954 1,047 1,047 0,960 0,960 0,999
13298 37,197 1,043 1,043 0,984 0,984 0,998
14137 39,544 1,046 1,045 0,978 0,978 0,998
14965 41,860 1,046 1,045 0,987 0,987 0,998
15550 43,497 1,049 1,049 0,995 0,995 0,999
16696 46,702 1,031 1,031 0,992 0,991 0,998
17947 50,201 1,054 1,054 1,006 1,006 0,998
19740 55,217 1,037 1,036 0,994 0,993 0,998
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APENDICE D. Extraccién de betaina

TABLAS A. Equilibrios de extraccién de betaina con RI. (Apartado 6.2)

Tabla A1. Datos de equilibrio de extraccién de betaina con Rl a pH;=6,08+0,29 y 28°C.
(Apartado 6.2.2)

o [(B'] \ [B*] Cs
(molfm3) pH (mol/m”)  (mol/m®)  (mol/Kg RI)
Ec.(6.3)  Ec.(6.4) Ec. (6.2)
0,163 1,68 0,0957  4,1875 0,017
0,206 1,66 0,1228  7,6669 0,032
0,394 1,67 0,2329 42,5301 0,176
0,736 1,69 0,4265 79,4598 0,329
5,007 1,73 2,7903  289,8306 1,197
15,093 1,85 7,3726 474,7856 1,944

Tabla A2. Datos de equilibrio de extraccion de mezclas binarias de betaina y sacarosa con
Rl a pH;=6,32+0,07 y 28°C. (Cg=280 y 456 mol/ms) (Apartado 6.2.3)

Cs Cs
Cg Cs pH
3 3 mol/kg RI (mol/kg RI)

(mol/m’)  (mol/m”) ( B, (52) ) Ec. (6.6)
4,066 33,364 1,86 1,117 0,000
13,837 32,999 1,99 1,821 0,000
4,067 97,390 1,84 1,135 0,000
16,583 99,966 2,01 1,844 0,000
5,137 163,352 1,78 1,131 0,000

16,149 158,562 1,96 1,850 0,000
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TABLAS B. Equilibrios de extraccién de betaina con RIE.

Tabla B1. Datos de impregnacion de Amberlita XAD-4 con disoluciones de DNNSA disuelto en n-
hexano. (Apartado 6.3.2)

% peso DNNSA RSO, H RSO, H* | Ec(6.8)
en n-hexano (mol DNNSA / kg RIE) (mol DNNSA / m® RSI)
3,972 0,18 107,311
6,025 0,27 166,332
7,696 0,33 210,598
10,474 0,44 296,447
19,271 0,67 539,238
25,768 0,67 539,238

Tabla B2. Datos de impregnacion de Amberlita XAD-4 con disoluciones de DNNSA disuelto en n-
heptano. (Apartado 6.3.2)

% peso DNNSA RSO; H RSO, H* | Ec(6.8)
en n-heptano (mol DNNSA / kg RIE) (mol DNNSA / m* RSI)

1,83 0,09 49,631

4,35 0,20 119,383
7,80 0,33 209,256
5,65 0,25 152,918
11,10 0,45 313,885
20,05 0,65 543,262
34,24 0,65 543,262
50,00 0,65 543,262

Tabla B3. Datos de equilibrio de extraccion de betaina con RIE a 28°C. (pHi= 6,50;
RSO, H" |=500,14 molim® RSI). (Apartado 6.3.4)

C [B+3] [B+/»] CB
(mol7m3) pH (mol/m’) Ec.  (mol/m? YEc.  (mol/m’ RSI)
(6.3) (6.4) Ec. (6.10)
0,305 2,08 0,107 3,645 11,318
0,519 2,12 0,171 7,086 22,180
3,600 2,25 0,959 39,313 120,748
17,413 2,42 3,432 80,681 219,620
171,831 3,10 8,383 253,074 294,760

296,608 3,25 10,392 381,350 313,034
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Tabla B4. Datos de equilibrio de extraccion de mezclas binarias de betaina y sacarosa con
RIE a pHi=6,50+0,27 y 28°C. (IRSO3_H+Ji=500,14 mol/m® RSI; Cg=280 y 456 mol/m®
(Apartado 6.3.5)

B B"] C Cs
Cs Cs (mol/m’) (mol/m?) pH 3 (mol/m® RSI)
3 3 mol/m” RSI
(mol/m”)  (mol/m”) pgc. (63)  Ee. (6.4) ( Ee. (6.10) ) Ec. (6.17)
169,566 29,503 9,028 160,539 3,06 343,695 4,974
348,353 30,281 10,442 337,910 3,32 355,749 5,494
168,220 87,319 9,355 158,865 3,04 359,910 22,779
346,700 87,483 11,880 334,820 3,26 372,015 14,773
168,480 145,945 8,587 159,893 3,08 356,887 25,708
348,056 145,855 10,910 337,146 3,30 369,192 24,795

TABLAS C. Cinéticas de extraccion de betaina en bafios agitados con RIE. (Apartado
6.3.6)

Tabla C1. Datos cinéticos de extraccion de betaina con RIE en bafos agitados a pH; =
6,50+0,27 y 28°C. (IRSO3'H+Ji=500,1 4 mol/m® RSI; Cgi=45,37 moI/m3) (Apartado 6.3.6)

t H(t Cg(t € )
S
Ec. (6.18)
0 5,94 45,371 1,000 0,000
32 3,98 43,847 0,966 121,202
75 3,93 43,693 0,963 133,467
125 3,9 43,119 0,950 179,104
190 3,88 42,876 0,945 198,425
301 3,85 42,077 0,927 261,969
430 3,83 41,651 0,918 295,822
530 3,83 41,206 0,908 331,239
615 3,82 41,021 0,904 345,952
732 3,82 40,575 0,894 381,422
920 3,82 40,332 0,889 400,748
1290 3,81 39,400 0,868 474,869
1480 3,81 39,655 0,874 454,589
1995 3,8 39,265 0,865 485,605
2380 3,8 39,726 0,876 448,982
2702 3,79 39,270 0,866 485,208
3130 3,79 39,620 0,873 457,372
4220 3,77 39,831 0,878 440,592
4815 3,77 40,005 0,882 426,754
5490 3,77 40,049 0,883 423,254
6330 3,77 39,568 0,872 461,508
7215 3,76 39,844 0,878 439,574
8450 3,76 40,357 0,889 398,759
9605 3,76 40,076 0,883 421,107

11190 3,76 40,257 0,887 406,729
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Tabla C2. Determinacion de la etapa controlante del proceso de extraccién de betaina con
RIE en bafios agitados a 28°C para la. (pH; = 6,50; lRSO3’H*Ji=5OO,14 mol/m® RSI;
Cgi=45,37 mol/m®). Apartado (6.3.6.1).

X Y V4
[[Ch dt
Ec. (6.20) Ec. (6.21) Ec. (6.22)

0,000 0,000 0,000 0,000

0,241 0,002 0,007 1427,488
0,266 0,002 0,008 3309,593
0,357 0,004 0,011 5479,887
0,395 0,005 0,013 8274,723
0,521 0,010 0,019 12989,614
0,589 0,014 0,022 18390,091
0,659 0,020 0,027 22532,958
0,759 0,030 0,035 26027,605
0,798 0,035 0,039 30800,971
0,945 0,078 0,085 38406,229

TABLAS D. Extraccion de betaina en lechos fijos de RIE. (Apartado 6.3.7)

Tabla D1. Datos experimentales de extraccion de betaina en columna rellena de RIE para el

experimento | de la Tabla 24. (pH;=6,50; Cgi=41,01 mol/m®; Q=0,018x10° m%s; |RSO;H+Ji=
500,14 + 1,21 mol/m® RSI).

t(s) VL Cp/ Cg; pH/pH;
460 0,849 0,001 0,272
1070 1,975 0,010 0,348
1564 2,887 0,006 0,405
1970 3,637 0,009 0,456
2607 4,813 0,036 0,519
3190 5,889 0,169 0,561

3830 7,071 0,420 0,618
4450 8,215 0,644 0,651

5057 9,336 0,818 0,643
5819 10,743 0,900 0,669
6470 11,945 0,937 0,677
7230 13,348 0,952 0,683
7922 14,625 0,965 0,692
8699 16,060 0,971 0,683
9634 17,786 0,981 0,677
10570 19,514 0,983 0,691
11670 21,545 0,985 0,706
12589 23,241 0,985 0,689
13637 25,176 0,984 0,696

14734 27,201 0,989 0,683




318

APENDICE D

Tabla D2. Datos experimentales de extraccion de betaina en columna rellena de RIE para el
experimento || de la Tabla 24. (pHi=2,13; Cg=41,14 mol/m® Q=0,018x10° m¥s;

|RSO§H+Ji= 500,14 + 1,21 mol/m® RSI).

t(s) VL Cp/ Cg;i pH/pH;
346 0,639 0,063 0,681

1021 1,885 0,082 0,751

1655 3,055 0,091 0,793
2391 4,414 0,232 0,817
2886 5,328 0,566 0,883
3389 6,257 0,839 0,939
3907 7,213 0,996 0,953
4383 8,092 1,001 0,962
5065 9,351 0,997 0,962
5676 10,479 1,024 0,977
6379 11,777 1,044 0,967
7061 13,036 1,022 0,967
8171 15,085 1,028 0,967
9096 16,793 1,012 0,972
10656 19,673 1,006 0,972

Tabla D3. Datos experimentales de extraccién de betaina en columna rellena de RIE para el
experimento Il de la Tabla 24. (pH=6,50; Cg=82,65 mol/m® Q=0,017x10° m¥s;

RSO;H*JF 500,14 + 1,21 mol/m® RSI).

t(s) VL Cp/ Cg;i pH/pH;
545 0,863 0,000 0,272

899 1,424 0,100 0,318
1376 2,179 0,227 0,373
1788 2,831 0,416 0,455
2120 3,357 0,649 0,535
2590 4,101 0,809 0,590
3096 4,903 0,924 0,600
3429 5,430 0,992 0,615
3808 6,030 0,992 0,632
4568 7,234 1,031 0,639
5688 9,007 1,039 0,673
6682 10,581 1,003 0,669
8702 13,780 0,998 0,666
9942 15,743 1,011 0,669
11054 17,504 1,037 0,670
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Tabla D4. Datos experimentales de extraccion de betaina en columna rellena de RIE para el
experimento IV de la Tabla 24. (pHi=6,50; Cg=19,85 mol/m® Q=0,018x10° m?Ys;

|RSO;H+Ji= 500,14 + 1,21 mol/m® RSI).

t(s) VL Cp/ Cy;i pH/pH;
632 1,296 0,031 0,322
1109 2,275 0,026 0,409
1605 3,292 0,052 0,463
1991 4,084 0,089 0,496
2498 5,124 0,139 0,509
2921 5,992 0,159 0,530
3395 6,964 0,239 0,550
3876 7,951 0,353 0,557
4369 8,962 0,501 0,576
4927 10,107 0,705 0,591

5471 11,223 0,887 0,589
6055 12,421 1,001 0,612
6663 13,668 1,006 0,626
7393 15,165 1,031 0,634
8206 16,833 1,033 0,633
9093 18,652 1,022 0,644
10225 20,974 1,008 0,647
11359 23,301 1,018 0,655

Tabla D5. Datos experimentales de extraccién de betaina en columna rellena de RIE para el
experimento V de la Tabla 24. (pHi=6,50; Cg=38,09 mol/m® Q=0,032x10° m%s;

|RSO;H+Ji= 500,14 + 1,21 mol/m® RSI).

t(s) VL Cp/ Cy;i pH/pH;
238 0,830 0,021 0,284
423 1,475 0,047 0,344
673 2,347 0,121 0,415
940 3,278 0,278 0,496
1230 4,289 0,376 0,539
1480 5,161 0,503 0,571

1671 5,827 0,667 0,592
2003 6,985 0,781 0,612
2374 8,279 0,927 0,615
2789 9,726 0,959 0,637
3182 11,096 0,993 0,644
3604 12,568 1,015 0,650
3990 13,914 0,986 0,649
4557 15,891 0,995 0,683
5142 17,931 0,984 0,689
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TABLAS E. Curvas de ruptura de extraccién y reextraccién de betaina. (Q=0,035x10®
+0,003 m%/s; ‘RSO;H+Ji =500,14+1,21 mol/m® RSI). (Apartado 6.3.7.2).

Tabla E1. Datos experimentales de 1* ciclo de extraccién de betaina para el experimento
l-a de la Tabla 25. (pH=6,50; Cg=38,09 mol/m°®)

t(s) VL Cp/ Cy;i
238 0,830 0,021
423 1,475 0,047
673 2,347 0,121
940 3,278 0,278
1230 4,289 0,376
1480 5,161 0,503
1671 5,827 0,667
2003 6,985 0,781
2374 8,279 0,927
2789 9,726 0,959
3182 11,096 0,993
3604 12,568 1,015
3990 13,914 0,986
4557 15,891 0,995
5142 17,931 0,984

Tabla E2. Datos experimentales de 2’ ciclo de extraccion de betaina para el experimento I-
b de la Tabla 25. (pH;=6,50; Cg=48,16 mol/m?)

t(s) VL Cp/ Cy;i
190 0,721 0,001

478 1,814 0,001

640 2,429 0,001

847 3,214 0,007
1103 4,186 0,036
1365 5,180 0,099
1630 6,186 0,301

1905 7,229 0,655
2229 8,459 0,872
2580 9,791 0,955
2959 11,229 0,977
3362 12,758 0,987
3600 13,662 0,987
3926 14,899 0,990
4465 16,944 0,993

5197 19,722 0,993
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Tabla E3. Datos experimentales de 3* ciclo de extraccion de betaina para el experimento
l-c de la Tabla 25. (pH;=6,50; Cgi=47,73 mol/m®)

t(s) VL Cp/ Cg;i
107 0,384 0,001
418 1,501 0,002
727 2,610 0,004
909 3,263 0,011
1108 3,977 0,028
1358 4,875 0,063
1593 5,718 0,210
1796 6,447 0,472
2026 7,273 0,726
2318 8,321 0,899
2703 9,703 0,974
3017 10,830 0,987
3388 12,162 0,987
3825 13,731 0,992
4416 15,852 0,994

5129 18,412 0,997
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Tabla E4. Datos experimentales de 1% ciclo de reextraccion de betaina para el

experimento |-a de la Tabla 25. (pH=6,50; Cg=38,09 mol/m3)

t(s) VL Cp/ Cp;i
90 0,166 2,694
152 0,281 5,203
211 0,390 4,132
271 0,500 6,968
332 0,613 6,697
396 0,731 5,355
468 0,864 3,956
511 0,943 3,420
566 1,045 3,325
628 1,159 3,271
690 1,274 2,281
750 1,385 2,056
811 1,497 1,813
872 1,610 1,440
931 1,719 1,407
1040 1,920 1,332
1127 2,081 1,227
1231 2,273 1,216
1327 2,450 0,974
1477 2,727 1,120
1583 2,922 0,840
1672 3,087 0,957
1777 3,281 0,676
1926 3,556 0,686
2060 3,803 0,610
2171 4,008 0,488
2335 4,311 0,592
2466 4,553 0,444
2597 4,794 0,527
2794 5,158 0,410
3034 5,601 0,241
3220 5,945 0,163
3485 6,434 0,125
3645 6,729 0,083
3908 7,215 0,051
4216 7,783 0,041
4596 8,485 0,028
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Tabla E5. Datos experimentales de 22 ciclo de reextraccion de betaina para el

experimento |-b de la Tabla 25. (pH;=6,50; Cg;=48,16 mol/m3)

t(s) VL Cy/ Cg;i
95 0,205 1,092
169 0,364 1,735
255 0,549 2,660
336 0,724 3,779
420 0,905 3,918
475 1,023 2,983
611 1,316 1,971
715 1,540 1,513
818 1,762 1,336
950 2,046 0,809
1095 2,358 0,728
1221 2,630 0,673
1373 2,957 0,618
1486 3,201 0,462
1605 3,457 0,218
1760 3,791 0,180
1930 4,157 0,137
2198 4,734 0,051
2327 5,012 0,048
2535 5,460 0,029
2770 5,966 0,023
3080 6,634 0,017
3427 7,381 0,016
3839 8,269 0,012
4440 9,563 0,009
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