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La ultrafiltracién (UF) es una operacién cuya aplicacién para la separacién y concentracién de
solutos estd adquiriendo cada vez mas importancia en diferentes industrias (Dytnersky et al.,
1991). Como proceso de separacién y concentracin, la UF representa una alternativa sobre
las técnicas convencionales como la centrifugacién, la destilacidn, la filtracién al vacfo y la
evaporacién entre otras {Anénimo 1988; An6nimo, 1990}, Otra aplicacién en la que se usan
{os mismos principios es en los llamados reactores de membrana en los cuales es posible
producir y separar al mismo tiempo un metabolitc dado (Paulson et al., 1984; Ellugrd Y
Maurel, 1992). £l procaso da separacién por flujo a través de membranas no es nuevo. La UF
tisne mds de veinte afos de haberse usado como técnica de separacién a nivel laboratorio y
mds recientamente a nivel comercial en los paises industrializados.

Enlos paises no desarrollados industrialmente, como el nuestro, la operacién no ha encontrado
todavia aplicacién generalizada a escala industrial. De hecho, hasta donde hemos podido
invastigar al parecer sélo se utiliza para [a recuperacién de enzimas pero no en aplicaciones
directas en el procesamiento de alimentos. En los paises industrializados la principat aplicacion
a escala comercial es el procesamiento de leche y productos ldcteos (Zadow, 1992}, Sin
embargo, la concentracién de jugos de frutas (Kossoglu, 1990) y la recuperacién de solutos
macromoleculares presentes en medio acuoso diluldo (Vatai y Taekic, 1991) son también
aplicaciones donde la UF ha mostrado ser de gran utilidad. En bictecnologla su principal

aplicacién es enla sep ién de células y solutos macr leculares como enzimas, proteinas
{Grund, et al,, 1992; Zadow, 1992) y polisacéridos microbianos aunque esta Gltima aplicacién
apenas estd en sus etapas de estudio experimental (Johns y Noor, 1981).

En la industria de productos ldcteos, en especial en la elaboracién de quesos, la UF tiene gran
aplicacién en la praconcentracién de ia lache antera para elaborar quasos suaves a partir del
correspondiente concantrado y en el fraccionamiento del suero para obtener concentrados de
proteina que sirven como base para la elaboracién de una creciente variedad de productos
alimenticios {Renner y Abd El-Salam, 1991}. Como proceso de concentracién la enorme
ventaja de la UF es que la remocién de agua se efectua sin cambio de fase. Por lo tanto, la
UF no sélo tiene aplicacién en a) acondicionamiento de materias primas que s8 usardn como
intermadiarios en 1a fabricacién de otros productos, sino también en el aprovechamiento de

subproductos que servirdn coma base para otros usos.
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Otra de las ventajas de la UF es su flexibilidad de operacién ya que ésta puede ser cont/inua
o discontfnua, en serie 0 en paralelo. Esto es enormemente atractivo porque ofrece la
posibilidad de manejar grandes volimenes sin un excesivo costo energético ni de operacién.
Por el contrario, el costo inicial de inversién y el de mantenimiento pueden ser altos (Koseoglu
ot al., 1990 : Zadow, 1992). La UF es también ampliamente recomendable en productos
I&biles al calor y en productos que pueden sufrir desnaturalizacién quimica.

En la separacién y concentracién de solutos caracteristica de la UF entran on juego factores
asociados a la transferencia de cantidad de movimiento y a la transferencia de masa. Podemos

decir entonces que como operacién, en la UF ocurren simultar ite ambos fené de
transferencia. La temperatura también es una propiedad importante, pero la transferencia de
calor no ocutre durante la separacién porque lo deseable s que la operacién sea isotérmica.
Aungue el flujo de la fase liquida tiana Impacto y efecto sobre la separacién, Ia eficiencia
global de los procesos de separacién por membranas se ve principaimente afectada por
factores propios de la transferencia de masa. Especificamente, la presencia de la polarizacién

de la concentracién (ver Capitulo 1}, el cual es un fenémeno de naturaleza identificada pero
aun poco comprendtda, tiene un fuerte impacto sobre la eficiencia de separacién (Nakao et al.,
1979). También {a permeabilidad de Ia membrana v el fiujo de parmeado a través de la misma
{cross-flow) son factores de influencia.

La mayor parte de los estudios de UF de suero y de otros productoes, se han concentrado en
{a determinacidén dal efecto que ciertos factores como, pH, presencia de iones, pretratamientos
fisicos o qufmicos tienen scbre la eficiencia de la separacién o sobra el efecto que la UF tiene
sobre las propiedades ffsicoquimicas y funcionales del concentrado y permeado finales
(Nakazawa et al., 1991; Zadow, 1992). Por ejemplo, en el caso de jugos de frutas se ha
estudiado el efacto de ia UF sobre la retencién de compuestos volatiles responsables del
aroma y sabor (Rao et al., 1987; Thomas et al., 1987; Hernandez et al., 1992a y 1992b).
Este tipo de estudios tienen un enfogue mds tecnoldgico que de ingenierfa, En el caso
particular de suero ldctico, aparte de estos estudios tecnoldgicos, se han estudiado los
fendmenos de oclugidn (clogging) e incrustacién (fouling) de la membrana por presencia de
proteinas y se han propuesto algunos tratamientos preventivos e incluso de limpieza para
alargar la vida (til de la membrana (Bohner y Bradiey, Jr., 1992; Gésan et al,, 1993),
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Los estudios con un enfoque de ingenierfa son més limitados y estdn restringidos a unas
cuantas aplicaciones e incluyen diferentes sistemas de UF como tubos en espiral, membranas
planas (sheets) y fibras huecas (Bayindirli et al., 1988; Bayindirli et al., 1989; Cheryan y Kuo,
1984; Colman y Murton, 1991 Field y Aimar, 1993; Grund et al., 1982; Nakao et al., 1978).

Especificameante para el suero, los estudios que abordan espactos de inganieria son mas
limitados. D¢ haecho, el principal es el de Cheryan y Kuo {1984} publicado hace ya diez afos.
Los avances en la UF de leche y productos Jdcteos, principalmente suero, se discuten en
trabajos recientemente publicados {Renner y Abd El-Salam, 1991: 2adow, 1982}, A paesar de
ello sigue existiendo una necesidad de profundizar en aquellos aspectos del flujo de la fase
lfquida v la transferencia de masa sobre todo para caracterizar e! funcionameinto de un equipo
particular y determinar Ias condiciones de operacién mds adecuadas para el procesamiento de

este material.

El suero es un fluido lquido diluido obtenido después de la separacién del cuajo de la lache
entera. Esta constituido principalmente por lactosa, protelnas, minerales y trazas de grasa.
Aproximadamente 6% de su composicién total son sélidos de los cuales el 70% o més es
lactosa, cerca de 0.7% son protelnas y el resto es agua. Hay dos tipos de suero; el dulce y
el 4cido. El suero ;!ulce resulta de la fabricacién de productos que principalmente usan enzimas
tipo renina a pH 5.6.. El suero 4cido es e subproducto rasultante de la elaboracién de
productes de queserfa donde la coagulacién es inducida por acidificacién en un pH aproximado

a 5.1 o menor.

En paises industriatizados se le utiliza como complemento nutricional o para la elaboracién de
productos alimenticios alternativos. En México la mayor cantidad de este subproducto esté
destinada a la elaboracién de alimentos para animales. Hace falta una mayor explotacién de
las posibilidades de uso de este producte como ocurre en otras partes del mundo y en este
sentido la UF podrfa jugar un parte importante en su acondicionamiento o tratamiento. La total
utilizacién del suero con tecnologfa nueva, no ha sido aun alcanzada ni en 10s paises
desarrollados. En ellos la industria ha adoptado lentamente esquemas de procesamiento de
suero a pasar de qua como ya se mencioné la UF ha sido usada comercialmenta por cerca de
20 aflos. Aunque el principal producto ¢s el concentrado de protelna de suero {(WPC), el uso
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de tecnologfas innovadoras ha permitide v permitird producir nuevos preductos en los que el
suero es un ingrediente importante. Se han abierto dreas de invastigacion importantes no sélo
de las nuevas tecnologlas, sino de las propiedades quimicas y fisicas las protelnas del suero.

En nuestro pafs, existe no s6lo un interds cientifico por |a ultrafiltracidn de este material, sino
buenas posibilidades de aplicacidn practica de los rasultados obtenidos. En este trabajo se
utiliz6 suaera ldctico, proveniente de una industria productora de queso, como materia prima.
La ultrafiltracién se llevé a cabo en una unidad piloto dotada de un cartucho de fibras huecas.

El objetivo general es caracterizar la hidrodindmica y el funcionamianto de permeacién de este
sistema de UF durante la concentracién de suero lactico. Los objetivos particulares de! trabajo
son: (1) Evaluar el funcionamiento de permeacidon de la membrana, (2) caracterizar el
funcionamiento hidrodindmico del sistema de ultrafiltracién en té&rminos de la relacién Flux de
Parmeado contra Presién Transmembranal.

Al interior de cada uno de estos objetives se han determinado cantidades que complementan
la informaci6n scbre el funcionamiento del sistema. Por ajemplo, el balance de masa, el
régimen de flujo de operacién del equipo, el facter de concentracién y el coeficiente de
transferencia de masa.

Para alcanzar estos objetivos se realizaron experimentos en los cuales se siguid el cambio con
el tiempo de la concentracién de proteina en el permeado y en el concentrado y se hizo un
estudio de recirculacién variando la presién transmembranal a diferentes porcentajes de
recuperacién. Los detalles se discuten ampliamente en el Capitulo 2.



CAPITULO 1
ULTRAFILTRACION



1.1. DEFINICION

La Ultrafiltracién (UF) es una cperacién de separacién basada en el tamaiio o més propiaments
dicho en el peso molecular de los componentas que desean separarse. La UF es un tipo
particular do filtracién, qua junto con la Filtracién convencional, 1a Microfiltracién (MF) vy la
QOsmosis Inversa (RO} forman los procesos de separacién que cubren un amplio espectro de
tamaiios de particula segun se ilustra en la Figura 1.1. En este espectro, la UF ocupa el
intervalo correspondiente a partfculas coloidales y macromoléculas con un tamaio, en ganeral,
menor de 0.5 ym. Cualquier separacién de partfculas mayores se considera en la categoria de

{a filtracién simple (micro o convencional).

La separacién se realiza por medio de una membrana ipermeable que separa las particulas

© solutos del medio circundante y permite que el agua y pequefios solutos disusitos en ella
pasen a través de la membrana formando una corriente llamada "el permeado” {permeata}
sobre el lado de baja presidn de la membrana y que sean totalmemte retenidas todas las
moléculas de mayor peso molecular produciendo una corriente llamada “el concentrado"
{retentate) sobre la superficie de la membrana del lado donde existe una alta presién. La fuerza
impulsora responsable de (a separacién es, entonces, una diferencia de presiones entre ambos
fados da la membrana, mediante la cual es posible concentrar, purificar o fraccionar solutos
de alto peso molecular en solucidn liquida sin que ocurea ningdn cambio de fase {Cheryan,
1986).

1.2. PRINCIPIO DE OPERACION

Les pri‘ncipales elementos que integran un sistema de UF son: a) el medio filtrante o
membrana, b) e! dispositivo de bombeo, c) los controles e indicadores de flujo y presién, d)
los recipientes de alimentacién y recepcién del producto y e} las tuberfas y conexiones. De
todos ellos el mds importante es, sin duda, el medio filtrante, En la Seccién 1.3 se discuten
algunos aspactos de las membranas filtrantes.

Existen diferentas formas de arreglar los elementos de un sistama de UF. Uno de los arreglos
es al llamado Ultratiltracién con Fibras Huecas. En esta Seccién se discutira el principio de
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Figura 1.1 Aplicacién de diferentes tipos de filtracién en funcién del tamafo de particula
(Belter et al., 1988)
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operacién con referencia a este sistema teniendo en mente, sin embargo, que el principioc de
operacién as el mismo indepandientemente del arreglo utilizado.

La Figura 1.2 ilustra el principio de operacién de la UF. La alimentacién liquida F formada por
dos solutos de distinto peso molecular A y B se hace fluir por un ducto de seccidn transversal
circular por medio de la aplicacién de una diferencia de presiones P, y P,. La alimentacién entra
an contacto con la membrana, M, la cual retiene al componente de mayor peso molscular, A,
mientras deja pasar al solvente y al components de menor peso molecular, B. El fiujo da la
alimentacién es paralelo a la membrana y la separacién de los componentes A y B ocurre
gracias al flujo de parte de la alimentacién a través de los poros de Jla membrana, es decir,
gracias a un flujo perpendiculer a la direccién del flujo de la solucidn,. Del lado de la alta
presién, Pg, de la membrana se obtiens una solucién concentrada, C, integrada por moléculas
de aito peso molecular, mientras que del lado de la baja presién, P, se obtisne una solugién
o permeado, P, compuesto exclusivamente de solvente y de moléculas de menor peso

molecular {B).
1.3 MEMBRANAS

El uso de membranas en la tacnologla de separacién de solutos se divide en los tres métodos
ya mencionados; RO, UF y MF. Cada técnica ofrece diferente nivel de separacién basado en
el tamafo de! poro de la membrana en uso y de la presién aplicada. La separacién de los
componentes disueitos en un liquido depende de su paso molecular, M,,, y de su forma en
relacién al tamaiio de poro de la mambrana. Por ejemplo, la RO verdadera se usa para separar
solutos en una solucién cuyo peso molecular es menor que 150 Daltons.

La primera generacién de membranas, aparecida en los afos sesenta, la constituyaron
membranas de Acetato da Celulosa las cuales son extremadamente sensibles a la temperatura
con una temperatura méxima de operacién de 40 °C y un pH de operacidén en un intervalo de
3 a 7. La segunda generacién de membranas basada en Palisulfonas puede operar en un
intervalo de temperatura méds amplio hasta una temperatura maxima de 80 °C, un intervalo
de pH de 1 8 13 y puedsn resistir a limpieza cdustica y &cida. El intervalo de presién de
ambos tipos de membranas es de 199 a 799 kPa. La tercera generacién de membranas
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A = soluto de alto peso molecular

B = soluto de bajo peso molecular

C = concentrado

F = alimentacién

M = membrana

P = permeado

Pe= presion manométrica de entrada

Ps= presidn manométrica de salida

Figura 1.2 Principio de operacién de la Ultrafiltracidn.
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contruidas a base da cerdmica las hace extremadamente resistentes aungque mds caras; este
es el tipo de membrana que forma |a base de los procesos de MF (Amar et al., 1990).

En los dltimos afos han aparacido en el mercado diversos equipos de UF y difarentes
materiales de membranas. Recientemente, se han fabricado membranas que tienen una capa
selactiva muy delgada, que consiste en grandes poros con poca resistencia mecénica. Sin
embargo, permiten mayores flujos de permeacién y son menos susceptibles de bloquearse que
las membranas formadas de peliculas simétricas de igual selectividad. También se han

comenzado 8 fabricar membranas a partir de pol os como Poliamidas, Polietilamidas y
Polisuifuronas con muy buenos resultados; especialmente estas Ultimas permiten una
temperatura de trabajo de 75 a 100 °C sin précticamente limitaciones de pH, por lo que han
dasplazado a las membranas de Acatato de Celulosa casi por completo.

Las membranas pueden tener diferentes gaometr(as, segiin sa ilustra en la Tabla 1.1, tales
como Fibras Huecas tubulares, Ladminas planas, Hojas Enrolladas en espiral y Tubos en espiral.
Las membranas de 1dmina plana se usan con un montaje similar al de los medios filtrantes en
filtros prensa de placas y marcos en los que |a membrana se ensancha a través de una serie
de pantallas perforadas, apoyadas sobre una ranura de la placa. El medio llquido fluye a una
velocidad de 0.5 m /s a través de canales de 0.3 a 0.5 mm y sélo estd en contacto con la
membrana a una distancia aproximada de 150 mm. Este tipo de arreglos ha sido empleado en
Ia Industria Léctea, por ejemplo, para la concentracién de suero (Paulson et al., 1986).

1.3.1 FACTORES CRITICOS PARA LA SELECCION DE MEMBRANAS

Morfolégicamente las membranas pueden clasificarse también como:

1) microporosas y 2} asimétricas.

Las membranas microporosas se clasifican a su vez en "isotrépicas" (aquellas cuyo tamaiic
de poro es uniforme en toda la membrana} y "anisotrépicas” {aquellas cuyo tamaio de poro
no es uniforme en toda la membrana). Frecuentemente el término "asimétrico" se usa como
sinénimo de "anisotrépico”, sin embargo, esto puede causar confusién,



Tabla 1.1 Membranas utilizadas en Ultrafiltracién Industrial {Paulson et al., 1988).

GEOMETRIA MATERIAL DE LA LIMITE DE EXCLUSION
MEMBRANA MOLECULAR.

Tubular Acetato de celulosa Poliamide | 10 000

7 000

Fibras Huecas Poliamidas 2000
Polisulfona 5 000

Placas Polisulfona 20 000
Copolimeros acrilices 15 000
Polisulfona

Tubos en espiral Polisulfona 1000
Acetato de celulosa 600
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Las membranas asimétricas también llamadas membranas "con piel" {skined) se caracterizan
por tener una delgada "piel” sobre la superficie de la membrana que realiza una separacién
selectiva y determina el Flux de permeacién. La “piel” cubre un cuerpo de soporte mecanico
de estructyra similar a una esponja (An6nimo, 1990). Las membranas de UF y RO son
anisotrdpicas, y 1as membranas de MF son generalmente isotrépicas aunque algunas pueden
tener una morfologfa anisotrdpica.

Un campo de rdpido crecimiento es el desarrollo de nuevos materisles de fabricacién de
mambranas; més de 130 diferentes materialgs sa han citado an la literatura. En afios previos
el Acetato de Celulosa y una mezcla de polimeros como las Polisulfonas han dado origen a
membranas de aplicacidn predominante en RO y UF, pero hoy en dia las membranas pueden
fabricarse de polimeros orgédnicos, de cerdmica o de depdsitos minerales sobre cerdmica o
soporte insrte tal como el componente cristalino obscuro y muy duro de silicio y carbén, Oxido
de Aluminio, Grafito o Acero Inoxidable, aunque estos materiales estan siende utilizados en
membranas de UF.

'

La seleccién de lar brana apropiada requisre de la ce acién de las condiciones de

operacién tales como Temperatura, Presidn, pH del fluido ali do y la compatibilidad
quimica de la membrana con la corriente de alimentacién y desde luego el tipo de seperacién
deseada (Andénimo, 1990).

1.4 FUNDAMENTOS DE LA SEPARACION

1.4.1 CAPA LIMITE DE VELOCIDAD
Las capas limite se desarrollan siempre que un fluido fluye sobre una superficie sélida sea ésta
porosa 0 no. La friccién entre la pared de la superficie sdlida y el fluido inmediatamente
adyacente a ella causa un retardo del flujo cerca de la pared, provocando al mismo tiempo una

"aceleracién” de las capas del fiuido préximas al centro del ducto donde ocurre sl flujo.

La Iinea que separa |a regién de velocidad m4s baja de la regién de velocidad uniforme en el
seno del flufdo se conoce como la capa |imite. El desarrollo de 1a capa limite para un fluido que
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entra a un ducto cilindrico se muestra asquematicamente en [a Figura 1.3, En este casp, la
forma del perfil de velocidad completamenta desarrollado en flujo faminar estd dada por la
Ecuacidén de Hagen-Poiseuille {ver Seccién 1.5).

El espesor de la capa limite de velocidad aumenta conforme el fluido avanza corriente abajo
(lejos de la entrada) hasta alcanzar un valor constante. La longitud del ducto, L,, requerida
para alcanzar este valor constante, en flujo laminar estd dada por {Cheryan, 1986):

L, = BD,Re 1.1
donde la constante B puede tomar valores en el intervalo 0.029 a 0.05.
La forma del perfil de valocidad en flujo turbulento as més dificil de representar con un medelo
matemético. Sin embargo, en condiciones de flujo turbulento el espesor constante se alcanza
mds rdpidamente y mds cerca de la entrada al ducto. La relacién entre la velocidad promedio

en el seno del liquido, V,,. v la velocidad médxima localizada sobre el borde del perfil de
velocidad ¢recients, V... estd dada por:

Para FLUJO LAMINAR:

Y 1.2)
05

Para FLUJO TURBULENTO:

V,
Vo * —eeeee® (1.3)
0682 + 0.0338kgRe

1.4.2 CAPA LIMITE DE CONCENTRACION

Durante la UF, esto es, cuando la pared es porosa, el soluto as llevado hasta la superficie de
la membzrana por transporte convectivo, y una parte de! solvente es separade del fluido. Esto
da como resultado una concentracién local de soluto mds grande en la superficie de la
membrana comparada con aquella en el sano del fluido, no importa si los solutos son
rachazados parcial o totalmente por la membrana. La Figura 1.4 ilustra esta condicién.
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Capa limite de cantidad de movimiento
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Capa limite de concentracion

Regién de entrada %}%

Figura 1.3 Perfiles de velocidad y de concentracién durante e} desarrollo de la capa limite.
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Figura 1.4 Polarizacién de  concentracién y perfil de concentracién durante la
ultrafiftracién.
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La acumulacién de soluto hasta formar una capa adyacente a la membrana es conocida como
“polarizacién de concentracién” y es |a causa principal de la notoria desviacién en el Flux de
permeado comparado con el Flux de agua pura {ver Seccién 1.6}, Andloga a |a capa limite de
velocidad, existe también una capa limite de concentracién que separa la regién de alta
concentracién cerca de la superficia de la membrana de la regién de bajs y mas uniforme
concentracién en el seno del liquido. El espesor de la capa limite de concentracién serd més
pequsfio que el de la carrespondiente capa limite de velocidad puasto que la transferencia de

masa por difusién 8s g Iments un proceso mucho méds lente que la

transferencia de cantidad de movimiento.

El pertil de concentracién anélogo al perti! de velocidad se muestra en la Figura 1.3,
Adicionalmente, la longitud sobre la cual se desarrolla |a capa limite de concentracién serd
mucho mayor. La longitud de! parfil de concentracién en Ia ragién de entrada, L., puade
calcularse a partir de:

L- 03 yo D} 1.4)
D

El gradiente de concentracién a través ds |a capa imite es mAs pronunciado que el gradiente
de velocidad. Generalmente se supone que en e} senc de la solucién fuera de la capa Iimite,
el perfil de concantracién es asencialmente uniforme en la direccién perpendicular a la
superficie de la membrana. El flujo en el volumen del fluido tiene influencia sobre la
retrotransferencia del soluto acumutado cerca de la membrana hacia dicho volumen.

Aunque la teorfa de pelicula 8s una busna aproximacién cuando la capa |limite es delgada y
uniforme, como sucede en flujo turbulento, también puede aplicarse a sistemas en flujo
laminar siempre y cuando las propiedades fisicas y otras cantidades puedan promediarse
adecuadamente (Cheryan, 1986}, En la Seccidn 1.6 se discute el uso de !a teorla de la capa
lfmite para establecer modelos para predecir el Flux cuando la UF estd controlada por la
transferencia de masa.
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1.5 MODELOS PARA PREDECIR EL FLUX

Han habido varios intentos para desarrollar modelos capaces de predecir la variacién del Flux
de UF como funcién de los pardmetros de operacién del sistema y de las propiedades fisicas
del medio Ilquido; ninguno de los modelos es totalmente satisfactorio. E! mayor problema
parece ser la incapacidad para describir de manara precisa con un modelo el fenémeno que
ocurre cerca de la superficie de la membrana. Se han presentado distintas formas de abordar
el problema que plantea el desarrollo de modelos matematicos para describir el flujo del fluido
y Ia distribucién del soluto (Cheryan, 1986).

En general se crea que la ecuacién de Hagen-Poiseuille, usada para describir el flujo taminar
a través de ductos, proporciona una adecuada descripcién del flujo dal fivido a través de las
membranas microporosas. Sin embargo, asta ecuacién s6lo es aplicable cuando el sistama
opera bajo condiciones ideales, esto es, adicionalmente a la condicién de flujo laminar; los
poros de la membrana son del mismo tamaiio y estén distribuidos de manera uniforme, no hay
incrustacién (fouling} en la membrana, la polarizacién de concentracién es despreciable, stc.
Este modelo, que relaciona la calda de presion, la viscosidad, la densidad y las dimensiones
del ducto (por ejemplo, didmetro dal tubo) con la rapidez de flujo se obtiene haclendo un
balance da cantidad de movimiento en coordenadas cilindricas. Una forma del modelo (itil en
UF es:

7= 8CAE ‘11.5)
8pAx
La fusrza motsiz neta en un procaso idsal, representada por AP an la ecuacién {1.5), deberla
ser APy - Ar, donde APy, = Pi - Pp vy &7 es (a; - mp) segun se ilustra en la Figura 1,5, En la
préctica, sin embargo, para la mayorfa de las aplicaciones de la UF las presiones osméticas
de los solutos ratenidos son despreciables debido a sus altos pesos moleculares y el uso de
APy, 6n la acuacién (1.5) es bastante aceptable, excepto bajo ciertas circunstancias que se

discutirén més adelante.
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Las supesiciones inherentes a la Ecuacién (1.5) son:

- El flujo @s laminar {(Re < 1800) a través de los poros, Esta
suposicién es vélida como lo muestran datos experimentales para
varias membranas (Cheryan, 1986).

- La densidad del fluido es constante.

- El sistema opera en régiman astacionario,

- El fluido es Newtoniano.

- Los efactos de entrada son despreciables.

De acuerdo a este modelo, el Flux es dirsctamente proporcional a la presién aplicada e

inversamente proporcional a la viscosidad,

La viscosidad asté controlada primordialmente por dos factores: la concentracién de sélidos
en fa alimantacién y la temperatura. €n el caso de liquidos No Newtonianos la viscosidad esta
también afectada por la velocidad. De esta forma, un aumento de temperatura o de presién
deberlan incrementar el Flux. Esto es cierto pero sélo bajo ciertas condiciones rastringidas:

a} cuando la pres;idn es baja,
b} cuando !as concentraciones de alimentacién son bajas,
¢} cuando las velocidades de alimentacién son altas.

Cuando ef proceso se desvia substancialmante de cusalesquiera de estas condiciones, el Flux
se vuelve indspendiente de la presién, algunas veces a presiones realmente bajas. Este
comportamiento se ilustra esquamadticaments en la Figurs 1.6.

El Flux de permeado tiende a hacerse asintdtico conforme aumenta la presién transmembranal
debido a los efectos provocados por la polarizacion de concentracidn. Con referencia a fa
Figura 1.6, el efecto dela presién transmembranal sobre el Flux de permeado puede resumirse
como sigue: a bajas presiones, bajas concentraciones de alimentacién y altas velocidades de
alimentacidn, esto es, bajo condiciones donde los efectos de la polarizacién de concentracién
son minfmos, el Flux serd afactado por la presidn transmembranal. Las desviaciones en el

Ll
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Regién controlada por la
presién transmembranal
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conc. aliment. baja
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Regién controlada por la
transferencia de masa

Presion transmembranal

Figura 1.6 Relacién entre los parémetros de operacidn vy sl flux.
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comportamianto lineal entre el Flux y la presidn predichas por la ecuacién (1.5) se observardn
a presiones altas, sin importar las otras condiciones de operacién, debido a ia consolidacién
da la capa de gel polarizada. El Flux es independiente de la presién cuando el caudal de
alimentacién es bajo o cuando la concentracidn de la alimentacién es alta,

Cuando se compara el funcionamiento v la eficiencia de separacién de diferentes arreglos, por
ejemplo, Fibras Huacas versus Tubos en Espiral es importante considerar las escalas de
presién trangmembranal adecuadamants. Las Fibras Huecas parecen operar principalmente an
la ragién controlada por la presién simplemente porque su lfmite mdximo de presién de
operacidn es de alrededor de 170 kPa. Esta es, sin embargo, una prasién relativamente baja
para el Tubo en Espiral cuya presién méxima de operacién puede alcanzar los 600 kPa
(Cheryan, 1986). En & caso de las Fibras Huecas algunos datos de la literatura musstran la
regién asintética ilustrada en la Figura 1.6. No obstante, Ia incensi! ia on las unidadas del

caudal de alimentacidn, afgunas veces se reporta ¢n kg / roin, otras en L / min o aunenm/
s, hace diffcil la comparacién de los datos experimentales.

Se racomienda manejar unidades en el sistema internacional,el Flux en L/min m2,

1.6 MODELOS PARA PREDECIR EL FLUX LIMITE

La "polarizacién d'e concentracién® es una comgplicacidn adicional que se presenta cuando se
ultrafiltran hidrocoloides tales como proteinas y otros solutos o partfculas de gran peso
molecular, Estos componentes amplismante rachazados por la maembrana tienden a formar
capas gelatinosas y viscosas sobre la superficie de la misma. Entonces el flujo de permeado
encuantra una resistencia adicional a ia ofrecida por la membrana y por la capa Ifmite segin
se puede ver en la Figura 1,7,

La polarizacién de concentracién puede tener efectos drdsticos sobre la accién o funcién de
la UF. Por sjemplo, en la UF de leche descremada el Flux de permeado pueda disminuir hasta
un 5% con respecto al inicial tan sélo 25 segundos despuds de iniclada la operacién
{Cheryan,1986). Se cree que la disminucién del Flux se debe a la ocurrencia de uno de dos
mecanismos: segtin uno de slios, al aumentar la concentracién de soluto sobre la membrana
aumenta a presién osmética de manera significativa, causando una disminucién en la fuerza
motriz (AP, - An) y por tanto en el Flux.
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Figura 1,7 Polarizacién de concentracién durante la UF da solutos macromoleculares.
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Mientras que esto puede ser vélido en 1a Osmosis Inversa de solutos de bajo peso molecular,
las presiones osméticas durante la UF son generalmente paquefias debido al gran tamaio
molecular de los solutos rechazados por la membrana y se necesitarfa un aumanto importante
de la concentracién local de soluto dentro de la capa polarizada para que el efecto de la

presién osmética fuera significativo.

El macanismo alternativo, prefarido por muchos invastigadores, postula que la disminucién del
Flux en sistemas controlados por la polarizacién de concentracién se debe a la resistencia
hidrodindmica de la capa de gel y dela capa limite. Inicislmente, como resultado del transporte
convactivo de soluto hacia la membrana, ocurre una acumulacién progresiva de éste
causando la aparicién de un gradiente da concentracidn muy pronunciado dentro da la capa
limite. Esto provoca una retrodifusién del soluto hacia el seno de! liquido. Eventualmente se
alcanza un "estado estacionario™ que provoca un contrabalance de ambos fendmenos de
transferencia. La concentracién de soluto en la capa de ge! alcanza un méximo, esto €s, no
mds moleculas de soluto puaden acomodarse debido al arreglo de "smpaque compacto” y la
movilidad restringida de las moléculas de soluto. Esta concentracién denotada como C4 en la
Figura 1.7 si es suficientemaente alta, podris provocar que el soluto se precipitara e incrustara

Ila membrana.

€s debido a la consolidacién sobre la membrana de esta capa de gel que se explica la
independencia del Flux mostrada en la Figura 1.6. Un aumento de [a presién transmembranal
producira simplements una capa de soluto més gruesa o mds densa. Despdes de un aumento
momenténao del Flux, 4ste volverd a disminuir basta su valor previo. Entonces el Flux en la
regién de operaci6n estard méds controlado por la eficiencia qus se tanga para minimizar el
espesor de 1a capaiimite y aumentar la rapidez de retrodifusién de las moléculas polarizadas.

La capa de gel polarizada se supone dinémica. Un cambio en las condiciones de operacién, tal
como la disminucién de la presién o de la concentracién de alimentacién o el sumento de la
velocidad de afimentaci6n hard posible ¢l regraeso a la regién controlada por la presién. Sin
embargo, esto puade ser muy dificil de llevarse a cabo en la préctica.
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1.6.1 MODELO DE TRANSFERENCIA DE MASA (TEORIA DE PELICULA)

Esta es una do las teorfas mds simples y ampliamante usada para desarrollar modelos de
prediccién del Flux cuando éste es independiente de la presidn en sisternas controlados por
la transferencia de masa. La representacién esquemdtica se muestra en la Figura 1.7,
Conforme la solucién se ultrafiltra, el soluto es llevado hasta la superficie de la membrana por
transporte canvectivo con una rapidez, J,, donde

J, = JC 1.6}

El gradiente de concentracién que resulta provoca una retrodifusién del soluta. Si se
desprecian los gradientes de concentracién axiales, la retrodifusién del soluto estard dada por

dc
J, = -D e (1.7}
En el astado estacionario, los dos mecanismos estardn contrabalanceados, v las ecuaciones
(1.6} v (1.7) pueden igualarse e integrarse sobre la capa limite para dar

J 2 . gpe (1.8)

3 G, c,

Nétese que en este modelo no hay un términe de presién por lo tanto es vélido Unicamente
en la ragién de presién independiente. El Flux final de ultrefiltracién serd controlado por la
rapidez con la cual el soluto es transferido de regreso desde la superficie de la membrana hacia
ol volumen del fluido. Puesto que los valores de Cg y C, dependen exclusivamente de las
propiedades fisicoquimicas de la alimentacién, el Flux sélo puede incrementarse a expensas
de k, por ejemplo, reduciendo el espesor de la capa Iimite. Es por ello que cualquier intento
por aumentar el Flux {por ejemplo aumantando (a prasién) sin proporcionar un Mecanismo que
aumente la rapidez de retrodifusién serd inutil (Cheryan, 1986; Vatai y Tekic, 1991).

1.6.1.1 DETERMINACION DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA

Usando el teorema 77 del Andlisis Dimensional o por analogla con la transferencia de calor

puede obtenerse una correlacién g | entre el cosficiente de t ferencia de masa y las
propiedades fisicas y pardmaetros de operacién del sistema, La correlacién adimensional es de
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la forma;
SKh = A(Re)* (Sc)* (1.9}

E! nimero de Sherwood, Sh, es una medida de la ¢contribucién de |a transferencia de masa
convectiva sobre la transferencia de masa molecular. El nimero de Reynolds, Re, es una
medida de la contribucién de los efectos de inercia sobre los efectos viscosos y del estado de
turbulencia de un sistema. El nimero de Schmidt, Sc, es una medida de la contribucién de la
transfarencia de cantidad de movimiento sobre la transferencia de masa. Los axponentes &
y A se determinan experimentalmente examinando el estado de desarrollo del perfil de
velocidad y el perfil de concentracién a lo largo del tubo o canal.

Para sistamas que operan en flujo laminar los valores de g y § dependen de las condiciones
hidrodindmices y de transferencia de masa:

a) Para perfiles de velocidad y de concentracién completamente
desarrollados: @ =0y g = 0,

b) Para un perfil de velocidad desarrollado y un perfil de
concentracién en desarrollo a lo largo del ducto: @ = 1 /3y
B=1/3,

¢) Para perfiles de valocidad y de concentracién en desarrollo a
lo fargo del ducto:a = 1/2yf =1/3.

El estado de desarrollo de ambos perfiles puade verificarse con las Ecuaciones (1.1) y (1.4).

En casi todos los casos de interes en UF, la tongitud del perfil de concentracién en la regién
de entrada, L., serd mucho mayor que la longitud del ducto usado, indicando esto un valor de
0.33 para §. En flujo turbulento, @ = 0.8 y # = 0.33 (Cheryan, 1986).

En situaciones donde la capa limite de concentracién se estd desarrollando a lo largo de la
longitud completa del ducto, el nimero de Sharwood también serd una funcién de la longitud
del ducto, L.
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Por lo tanto, la Ecuacién (1.9} imente es ita para modelos de fiujo laminar como:
Sh = A(Re)® (Sc)* (DJL)* (1.10)

donde A’ es 0.664 en la correlacién de Grober y 1.86 en la solucién de Leveque, y w es 0.33
en la capa limite en desarrollo y 0.5 para perfiles de velocidad totalmente desarrollados
(Charyan, 1986).

En suma, los siguientes modelos pueden usarse para predecir el Flux:

Para flujo turbulento, cuando Re > 4000,
Sk = 0.023 (Re)°* (5¢)°® 1.y
Para fiujo laminar, cuando Re < 1800, L, < Ly L, > L, {Ver nomenciatura)
Sh = 1.88 (RP® (S)P(D LY (1.12)
Paya flujo laminar, cuando L, > L yL, > L,

Sh = 0.884 (Re)*S (Sc)°2(DJL)** (1.13)

1.8.2 MODELO DE RESISTENCIA

Ninguno de los medelos discutidos anteriormente describe entaramente el comportamiento de
la refacién Flux-presién cbservado durante el proeceso de UF, por ejemplo, controlado por la
prasién a bajas presiones, independiente de |a presién a altas presiones. Una aproximacién es
usar el concepto de “resistencias en seria” comun en transferencia de calor. Para una
membrana y una solucién ideal la Ecuacién 1.5 puede reescribirse como:

" ALAP
M

(1.14)

donde A, es la permeabilidad de la membrana definida como:
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e (1.18)
8aAzx

o incluye las caracteristicas propias de la miama como son. El término A, / # se escribe
también como 1 / R,, donde R,, es la resistencia intrinseca de la membrana determinada

usando agua pura como alimentacién, esto es,AP = APy,

APy, (1.16)
R,

Alguncs valores de R, para varias diferentes membranas se dan en la Tabla 1.2. Los valores

da Ay R, son (tiles no sélo para propésitos de des- rroliar modelos sino bi

J =

én para

|a efectividad de los procesos de limpieza de la membrana y controlar su estabilidad a largo

plazo, Sin embargo, en presencia de solutos, no daben como indicad del
funcionamiento de una membrana en particular bajo condiciones actuales de operacidn o para
comparar el funcionamiento esperado de diferentes sistemas. Bajo condiciones actuales de
operacién la resistencia de |la membrana por si misma puede ser sélo una pequedia parte de
la resistencia total que se produce por la presencia del fendmeno de polarizacién de
concentracidn o cualquier otra serie de resistencias adicionales como se ilustra en la Figura
1.7.

LaEcuacién (1.16) pueder ibirse para una alir i6n macromolecular o coloidal como:
y - AP (1.17)
R, *+ Ry

donde R; = Res + Ry + Rp. Algunas veces el denominador de esta ecuacién se escriba como
R;, siendo este término ia suma de R, v R,. La resistencia R, incluye los probables efectos
asociados a la presencia del soluto macromolecular sobre ta membrana. La presencia de la
capa polarizada de gel, la adsorcidn de la protelna sobre la superficle de la membrana
(interaccién protalna-membrana) y la oclusién de los poros.

En algunos modelos para pradacir al Flux Iimite, R 63 una funcién de la presién aplicada



Tabla 1.2 Valores de R /¢ de membranas seleccionadas (Cheryan, 1986}.
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Membrana R/t x 107 | Membrana R.u x 107
(s*/em?) {s¥iem?
Fibras huecas Amicon DDS placas y
marcos
P1-43 4.7 800 20
P2-43 4.7 600 12,5
P5-20 1.43 500 5.1
P5-43 2,83 GRE1P 9.0
P10-8 1.09 GR 60 P 5.1
P10-20 1.28 FS 60 P 9.0
P10-43 1.41
P30-43 1.41 Tubutar Abcor
X60-8 0.58
X50-20 0.55 HFA-180 3.03
P50-43 0.94 HFD-180 1.89
P100-20 0.60
P100-43 0.64 PCI Tubular
T5/A 9.45
T6/8 8.42
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Ry = $APp, (1.18)
de tal forma que el modelo de resistencia se transforma en

APry
R, + 4Py
Este modelo se sjustes conceptualmente a datos tipicos de Flux-presién. A baja presién, R,, <
R, v el Flux llegars s ser independiente de la presién aproximéndose al valor limite 1/@. El

J {1.19)

pardmetro @ serd una funcidn de las variables que afectan las propiedades de transferencia
de masa de! sistema (Cheryan, 1986).

9.6.3 MODELO DE LA PRESION OSMOTICA

En la expresion original del modelo de Hagen-Poiseuille para el Flux {Ecuacién 1.5), o) término
de fuerza motriz "P" fue APy, - Anr. Para un soluto completamente rechazado, A estard
determinado sélo por 7, el cual en realidad deberfa estarlo por la concentracién de soluto
ratenido en la superficia de la membrana, C,,,. El término An fue aliminade sobre la base de que
an el caso de sclutos macromolaculares !a presién osmética es despreciable comparada con
la presién hidrdulica aplicada. Hasta la fecha la falta de datos de presién osmética de
macromoléculas concentradas ha servido como soporte de esta suposicién. Sin embargo, vale
ia pena discutir los erroras potenciales que pusden comstersa al hacer dicha consideracién.

El modalo de presién osmética supone que la desviacién del Flux observado en agua pura
ocurre tnicamente debido a la presién osmética en la supsrficie de la membrana, esto es,

J - AP _an AP -=m, 11.20)
R, R,

La presién osmética es una funcién de la concentracién y para muchas macromoléculas es de
la forma

B o= AC + ALY+ AP + (1.21)
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o incluso
x = AC® 1.22)

siendo A una constante, C = C,yn > 1.
En genaral se puede escribir

T = fICY 1.23)

y en el caso més simple C, se determina a partir de ia teorfa de pellcula. De la ecuacién {1.8}

C. -G oxp(%) (1.24)
o,
s = APy - fICy exp LK) 11.28)
R, .
La i6n anterior cor da conceptualmente con el comportamiento observado del Flux.

Un aumanto de ia presi6n transmembranal, incrementard momentdneamente el Flux. Sin
aembargo, debido al aumento del transporte convectivo de saluto hacia la superficie de la
membrana, el valor de C_, también aumentara (Ecuacién 1.24) lo cual a su vez aumentars m,,,
contrarrestando parcialmente el aumento de la fuerza motriz {AP;,, - 7). Debido a Ia
naturaleza de la relacién entre  y C puede existir un punto en el cual un pequeio aumento
de C,, provoque un gran aumento de n,, contrarrestando el efecto de la afta presién o
reduciendo aun el Flux.

El modelo de presién osmdética ha sido puesto a prueba en muy pocos casos por diferentes
autores. El mayor problema es la falta de datos de presién osmética en la forma de la
(Ecuacién 1.23). El coeficiente de transferencia de masa, k, puede determinarse por la
correlacion {1.9). Por lo tanto, aquslias condiciones que incrementen k hardn disminuir el valor
de C,, disminuyendo n,, e incrementando la fuerza motriz {APy), -7.}; esto incrementara asi
el Flux. Esta es una gran diferancia con respecto al modelo de polarizacién de gel. £l modslo
de presién osmdética supone que [a concentracién de soluto en la membrana es una funcién
de todas las variables, incluyendo la presion aplicada, mientras que el modelo de polarizacién
de gel supone que ésta es independiente de las condiciones de operacidn.
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1.7 FACTORES QUE AFECTAN EL FLUX: CONDICIONES DE OPERACION.

Hay cuatro grandes parametros de operacién que afectan el Flux:

1) La presién.

2) La concentracién de |a alimentacidn.

3) Latemperatura.

4) El caudal de fluido v la turbulencia de la alimentacién en la
tubaeria.

1.7.1 CONCENTRACION DE LA ALIMENTACION

El modelo de la teorla de pellcula, Ecuacién 1.8, indica que el Flux, J, disminuird
exponencialmente con el incremento de 1a concentracién de alimentacidn, Cy. Los datos
expefimantales parecan confirmar esta tendencia independientemente del tipo de flujo o grado
de turbulencia y de la temperatura. £l modelo da pelicula también implica que cuando J = 0,
Cy = C,, osto es, que todos los datos para una alimentacién particular debersn converger
hacia un punto sobre la escala de concentracién, que representa la concentracién de "gel" C,.
Esto se ha encontrado experimentalmente y los valores de C; para varios sistemas se
muestran en la Tabla 1.3

La pendienta de |a curva J vs log de la concentracién de la especie rechazada es el coeficiente
de transferencia de masa, k, que tiene las mismas unidades que e! Flux. Ndtese tambidn que
cualquier cambio en la concentracién de 1a alimentacién afectard 1a viscosidad, 1a densidad y
la difusividad de la solucién alimentada y por lo tanto los grupos adimensionales de la
Ecuacién {1.9).

El significada fisico del valor "Cg" es discutible. De acuerdo con as suposiciones hechas para
1a deduccién del modeloe, C, reprasenta la concentracién de soluto rechazado en la capa de
gel, esto as, en el arreglo de "empague compacto” de las macromaléculas rechazadas sobre
la superficie de 18 membrana. Cuando la concentracién de soluto en la alimentacién se hace
igual a Cg no existe mds un gradiente de concentracién en la capa ifmite y por lo tanto no hay
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ratrotransporte de soluto. Esto da como resultado un Flux de permeadd igual a cero.

Es importante sefialar que la determinacién precisa de C; a partir de datos experimentales no
es facil. Para ello los datos expefimentales de concentracién deben ser lo mds cercanos al
valor Cq; un valor que no se conoce a priori. La Tabla 1.3 muestra quae los valores de C, son
del orden de 20 a 30 % de soluto. En [a préctica rara vez |a concantracién de solu(c; alcanza
ese orden de magnitud porque conforme la selucién se concentra su viscosidad cambia v la
agitacién y bombeo ds la alimentacién se viuelven diflcites. De hecho se ha sugerido que en
el caso de solutos macromelaculares el iimite méximo de viscosidad para el concentrado es
de 200 a 300 mPa - s (Cheryan, 1986).

Debido a ello todos los valores de C; mostrades an la Tabla 1.3 fusron obtenidos por
extrapolacién a Flux cero de gréticas de Flux vs log de C,.

1.7.2 TEMPERATURA

En general, temperaturas altas conducen a un Flux més alto tanto en la regién controlada por
la presién como en la regién controlada por la transferencia de masa. Esto se cumple siempre
y cuando no ha-ya otros efectos extrafios que ocurran simultdneamentse, tal como la
incrustacién de lamembrana debido a la precipitacién de salesinsolubles a altas temperaturas.
En la ragién controlada por la prasién el efecto de temperatura sobre el Flux es debido a su
efecto sobre la densidad y la viscosidad del fluido. La enargia de activacion de energias para
al Flux y ta viscosidad es similar en la regién de 20 - 50 °C; alrededor de 3400 cal / mol. En
términos précticos se necesitar/a un aumento de temperatura de 30 a 45 °C para duplicar el
Flux.

En la regién controlada por la transferencia de masa, k es proporcional a D*°? @ inversamente
proporcional a (¢ / p}™, donde m = 0.47 para flujo turbulento y O - 0.16 para flujo laminar. Por
lo tanto se espera que la temparatura tanga un efecto significativo, puesto que ia difusividad




Tabla 1.3 Valores de Cq do sistemas seleccionados (Cheryan, 1986},

Materisl alimentado

C; (% protelna}

Leche descremada

Leche entera (3.5% grasa)

Extracto acuoso de soya

Extvecio de harina desgrasada de soya
Suero {queso cottage / dcido}

Suero {queso cheddar / dulce)
Gelatina

Clara de Huevo

20-286
9-11
10
20-25
30
20-29
20 - 30
40

32
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sumenta con la temperatura de acuerdo a la ecuacién de Stokes-Einstein: (Parry y
Chilton,1983)

Dy (1.26)
T
Por ejemplo, Ia difusividad de protainas aumenta a un promedio de 3 a 3.5% por cada
aumento de 1 °C (Cheryan, 1986).

1.7.3 CAUDAL Y TURBULENCIA

La turbulencia ya sea producida por el bombeo del fluido o por la agitacién, tiene un mayor
efecto sobre el Flux en |a regién controlada por la transferencia de masa {Amar et al., 1990).
1a agitacién vy el mezclado del fluido cerca de la superficie de la membrana "barre” los solutos
acumulados reduciendo el espesor de la capa limite. Este ;s uno de los métodos més simples

y efectivos de controlar los efectos de la polarizacién de concentracién.

La magnitud del efecto del caudal de alimentacién sobre k o J depende de:

a) el régimen dse flujo; laminar o turbulento.

b} las propiedades reolégicas del fluido; Newtoniano o no Newtoniano.

Algunas estudios con fluidos Newtonianos muestran que un aumento del caudal provoca un
aumento del Flux y que el Flux aumenta conforme las condiciones de operacién van de flujo
laminar a flujo turbulento. No hay estudios similares con fluidos no Newtonianos.

1.8 PROPIEDADES FISICAS DE LA CORRIENTE LIQUIDA ALIMENTADA

Las propiedades fisicas mAs importantes son la densidad, la viscosidad y la difusividad. Las

propiedades fisicas del fluido pueden variar a l¢ largo de la trayectoria de transferencia puesto
que la concentracidn y posiblemente el estado de turbulencia tambidn cambian a lo largo de

dad,

la misma trayectoria. Esto significa que todas estas propi deban pr di
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adecuadamaente antes de introducirlas en algin modelo. No obstante, la cantidad de permeado
producida en cada paso por el ducto de UF es muy pequeita y las variaciones de las
propiedades fisicas de ia alimentacién en la direccién axial pueden despreciarse en la mayorfa
de los casos.

Los efectos de la concentracién en a direccién radial, esto es, perpandicular a la pared de la
membrana, no son despreciables. Como se ilustra esquemaéticamente en la Figura 1.7 y de los
valores de C, mostrados en la Tabla 1.3, el gradiente de concentracidn dentro de la capa
Ifmite as muy prenunciade, con mddulos de polarizacién (C; f Cy) fracuentemente en sl
intervalo de 5 a 20. A diferencia de la transferencia de calor, pocas correlaciones de
transferencia de masa son corragidas por las diferencias en las propiedadss f(sicas en la pared.
Existdn, sin embargo, algunas correlaciones usadas para predecir velocidades de transferencia
de masa en las cuales se ha tomado en cuenta la variacién de la viscosidad y la difusividad
con la concentracién (Cheryan, 1986).

1.8.1 DENSIDAD

Las densidades de los liquidos son muy féciles de determinar usando picnémetros
precalibrados. Puesto que las corriantes de UF son genaralmente diluidas su densidad es muy
cercana a la del agua.

1.8.2 VISCOSIDAD

i

Ltavi d es una propiedad de un fluido que afecta su comportamiento al flujo. Se define

en términos de! esfuerzo de cizalla,r, y la velocidad de cizalla, y:

poe X 1.2

En los fluidos Newtonianos la viscosidad es independiente de Ia velocidad de cizalla o del
esfuerzo de cizalla. En los no Newtonianos fa viscosidad depende de estas dos cantidades.

El fiujo de fluidos no Newtonianos en ductos circulares ha sido objeto de un estudio extensivo
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¥ no seré cubierto agul. Lo tGnico que vale la pena mencionar es que las ecuaciones que
describen el flujo de estos matariales son también aplicables en UF. No existe, sin ambargo,

en nuestro conocimiento un estudio de UF con fluidos no Newtonianos,
1.8.3 COEFICIENTES DE DIFUSION

A diferancia de la viscosidad y |a densidad, las cuales son relativamente féciles de determinar
experimentalmente o de estimar con un grado razonable de precisién, la difusividad es mucho
més dificil de determinar. Hay pocos datos en la literatura que relacionen la difusividad de
macromoléculas e hidrocoloides con la temperatura y la concentracién.

La fuerza iénica y el pH de 1a solucién también afectan el cosficiente de difusién puesto que
afectan el estado de hidratacién y la conformacién de las macromoléculas. Este tipo de datos,
sin embargo, no existe en la literatura. ’

Las ecuaciones teéricas para estimar la difusividad son dificiles de desarrollar porque no hay
una taorfa completa de la estructura de Ifquidos que haya sido desarrollada. Existen un nimero
de correlaciones semi-tedricas y empiricas que ralacionan la difusividad con la temperatura,
la concanlracfdn de soluto y la viscosidad de! solventa (Cheryan, 1986). La incertidumbre en
el valor de la difusividad es probablemente la mayor fuente de error en la prediccién del Flux,
especialmante en sistemas que operan en flujo laminar puesto que la dependencia del Flux
sobre la difusividad es la mds alta entre los pardmetros considerados en las correlaciones
adimensionales.

1.9 VENTAJAS DE LA ULTRAFILTRACION

El empleo de 1a UF ofrece diversas ventajas con respecto a otras técnicas empleadas
convencionalmente en ol drea de alimentos y productos bioldgicos:

- Es un proceso no térmico, con lo cual se previenan muchos de los efectos no deseablas

asociados a los cambios de fase, como son: la d turalizacién de protall lapso de

geles, rompimiento de emulsiones, as( como darfios no mecdnicos.
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- El riesgo de dafo por cals 1o astd eliminado al no ser r io un sumento de
temperatura, la pérdida de aroma debida a ta eliminacién da substancias votétiles no ocurre.

« La capacidad de los equipos de UF puede variarse sin costosas modificaciones, ya que se
diss#ian en forma de mddulcs que se aftaden f&ciimente para sumentar ¢l 4rea de UF. Ademas
por 1a facil configuracién de las unidades para formar grqndus sistemas, s& pueden llavar a

csbo procesos cantinuos de produccién.

- Los procesos de concentraciGn tisnen lugar sin cambio de fase, raquiriendo de una cantidad
menor de enargla que oparacionss como la evaporacién, por 1o que los costos se reducen.

- Mejor uso de subproductos asi como mayores posibilidades para el desarrolio de nuevas
productos y procasacs (Cheryan, 1986; Kosaoglu et al., 1990},

1,10 DESVENTAJAS OE LA ULTRAFILTRACION

Entre las desventajas tenamos:

- La formacién de incrustaciones sobre la membrana, lo que con &l tiempo conduce a una
reduccidn significativa det drea de UF, haciendo necesario un reemplazo constante de las

mambranas, incrementando los costos de produccién.

- En ocasiones Jos microorganismos presentes en el fluido 8l inicio de! proceso, son retenidos

por ias membranas, i do {a descomposicidn ds! producto. Esto implica ia necasidad
de utilizar métodos para pravenir I8 presencia de aquellos, Esto se pueds convertir an una
ventaja en un proceso de fermentacién, ya qua laleche es cancentrada y fermentada al mismeo
tiampo, logrando un proceso continuo (Cheryan, 1986; Koseoglu st al., 1880),

- Problable d lizacién de proteinas por sumento de temperatura o per cizallamiento en
el intarior de {os ductos de UF.
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1.11 APLICACIONES DE LA ULTRAFILTRACION

La UF era considerada hasta hace poco como una técnica de laboratorio muy sofisticada sélo
aplicable en la invastigacién y en medicina. Hoy en dia tiene diversas aplicacionas industrialas
{Cheryan, 1986}, Se ha utilizado en ftluidos biolégicos e incrgénicos en la Industria de
Alimentos y la Quimica (Anénimo, 1988; Anénimo, 1990; Hernandez etal., 1992a; Hernandez
et al., 1932b). Las aplicaciones de la ultrafiitracién generalmente caen dentro de las siguientes
categorias:

- Concentracion: Es posible concentrar una solucién muy dilulda si se trata de solutos de alto
paso molecular, con este fin se emplean membranas permeables exclusivamente a! solvente,
que en la mayorla de los alimentos es agua. Como ejemplos tenemos: concentracién de leche,
aceites esenciales, jugos de frutas, soluciones poliméricas como protelnas de la sangre,
extractos de cafd, vacunas y enzimas, lactosa para alimentos infantiles, emulsiones de aceite
y soluciones de pectina (Vatai y Tekic, 1991).

- Clarificacién: La MF y la UF contribuyan a clarificar el color, sabor y estabilidad de los
productos, en el casc de jugos estos son clarificados por medio de la eliminacién de pactinas,
ademés de que también las membranas centribuyen a aeliminar micreorganismos por lo tanto
los jugos son empacados asépticemente (Amar, et al., 1990; Hernandez et al., 1992a;
Hernandez et al., 1982b; Rao et al., 1987).

- Estabilizacién: La MF y la UF garantizan ¢| mejoramiento de propiedadas organolépticas y la
estabilidad en vinos y cerveza, en la produccién del vino se asegura la claridad y calidad del
producto {Anénimo, 1990).

- Extraccién: Se obtienen colorantes ricos en rojo de antocianinas las cuales son pigmentos
de plantas, para producir el més aito color rojo de vinos que son en la actualidad muy
populares. Hoy en dia los procesos estan buscando membranas mas préximas a la separacién
por extraccién de componentes naturales (por ejemplo, colorantes y sabores), ya que 108
métodos tradicionales son costosos y pueden producir productos de calidad inferior. La UF
puede aumeantar la concentracidn de colorantes por selectividad removiando aziicares y otros
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componentes de bajo peso molacular (Anénimo, 1990; Bayindirli et af., 1988; Bayindirli et al.,
1989).

- Filtracién: En la produccién de cerveza el uso de membranas son parmitidas en produccién
de filtrado frio, la carveza no necesita pasteurizacién {Anénimo, 1990).

En a produccidn de jugo de frutas y vino son dos aplicaciones de ingenieria de alimentos que
involucran filtracién (Bayindirli et al., 1988).

- Purificacién: En biotecnologla se emplea para purificar enzimas de extractos de plantas y
para separar y concentrar productos de fermentacién y reacciones de enzimas; por ejemplo
a nivel laboratorio se usa para concentrar goma xantana, la cual s un polisacérido producido
durante la farmentacién de carbohidratos por bacterias (Elfuard y Maurel, 1992; Johns y Noor,
1991),

- Fraccionamiento: Separacién de espacias moleculares de tamafio y peso significativamente
diferentes. Se emplea en fiuidos que contienen en solucién varias especies donde la
recuperacién de cada una de ellas por separado, incluyendo el solvente, resultaria complicada
y costosa por los métodos tradicionales: por ejemplo, lactosuero de queseria (Bayindirli et al.,
1988; Dytnersky et al., 1991).



CAPITULO 2
METODOLOGIA EXPERIMENTAL



2.1 METODOLOGIA EXPERIMENTAL.

La metodologia experimental se resume en las figuras 2.1, 2.2 y 2.3. A continuacién se
describe en detalle el contenido de éstas.

OBJETIVO PARTICULAR 1: Evaluacién del funcicnamiento de permeacién de la membrana.
Para alcanzar este objetivo se desarsollaron tres actividades.

Actividad 1 .

Se caractoriz6 la materia prima, suero ldctico, determinando su contanido de azicares totales,
proteinas, cenizas, grasa, humedad, lactosa y suero ldctico. Para la determinacién de
carbohidratos, y protelnas se hicieron curvas estandars..Esto solo se hize en tres lotes del
suero proporcionado, de los resultados obtenidos se obtuvo la media y desviacién estandar.
Las tdcnicas usadas para tal propdsito (Mondragén Jaimes, 1987) se describen detalladamente
an el Apéndice 1. Se usé Gnicamente el contenido de proteina como fndice de concentracién
del suero, debido a guse principalmente dichas macromoléculas son retenidas por la membrana.

Agtividad 2

Se realizé la concentraci6n discontinua del suero en un sistema de Uitrafiltracién por fibras
huecas. Ss detarminé al cambio con ef tiempo de la concentracién de prote/na soluble en la
cofriente de parmeado y en la de concentrado. Las presiones usadas para esta actividad
fueron 1565.1, 137.8, 120.6, 110.2, y 103.4 Kpa. Se midieron tres flujos masicos obteniendo
la media de estes para calcular el flux para posteriormente hacer graficas de flux contra
presién transmembranal. El procedimiento y las condiciones se describen con detalle en la
seccién 2.2,2.

Actividad 3
Para caracterizer el funcionamiento de la membrana an presencia de solutos se determind la
resistencia asociada (Rg), calculada con Ia ecuacién 1.16, tambien se caiculé el factor de
concentracién (C;} con ecuacién 3.16, y el coeficiente instdntanec de retencién de la
membrana {r) con la ecuacién 3.18, también se hizo el balance de masa en el sistema para
determinar el volumen retenido de mataria prima. No hay una seccién especifica para esta

actividad pero que se desglosa a partir de la Actividad 2.
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OBJETIVO GENERAL
ia Hidrodinamica
y of Funcionamisnto de
o8 Un sistema de UF durarms la
Conoaniracidn de Suero Lactico
OBJETIVO PARTICIKAR 1 OBJETIVO PARTICULAR 2
Evaluar ol Funcionamignto de Garacterizar ol Fundlonamienio
permeacion de la membrana Hidrodindmion dal Sistema de UF
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de permeado contra preaidn
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bI?igum 2.1 Diagrama de objetivos.
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Figura 2.2 Secuencia de actividades del objetivo particular 1.
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OBJETIVO PARTICULAR 2
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Permeado
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Figura 2.3 Secuencia de actividades del objetivo particular 2.
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OBJETIVO PARTICULAR 2: Caracterizar el funcienamiente hidradindmico del sistema de
Ultrafiltracién en términos de la relacién Flux de Permeado contra Presién Transmembranal.
Para alcanzar este objetivo se realizaron dos actividadss.

Actividad 4
Se hizo un estudio de recirculacién con agua destilada para caracterizar la resistencia
intrinseca da la membrana {Rm), en ausencia de solutos de aito peso molecular. Tanto en
meambrana lavada y no lavada. Las prasiones usadas en esta actividad fueron 165.1, 137.8,
120.6, y 103.4 Kpa. E! estudio se hizo segtn el procedimiento detallado en la seccién 2.2.3.

Actividad §
Se hizo un estudio de recirculacién del suero léctico a diferentes concentraciones de protelna
soluble en la alimentacién. Para ver si habia efecto de histeresis se midieron los flujos tanto

Nad

acendentes como decendentes. El procedimiento di para la realizacién da este estudio
se describe enla seccién 2.2.4, Adicionalmente se determiné el régimen de flujo, a través del
cédlculo del nimero de Reynolds, en el qua operd el equipo y se traté de determinar el

coeficienta da transferencia de masa (K).

Cuando se ultrafiltran solucionss que contienen macromoldculas, sean &stas protefnas o
polisacdridos, es necesario limpiar adecuadamente la membrana para evitar dafios por
incrustacién, crecimiento de microorganismos y porque debe recuperarse, an lo posibla, el Flux
de permeado de agua destilada. Por tal mativo, el sistema de Ultrafiltracién fue sometido a un
ciclo de limpieza que se realiz6 como se describe en la seccién 2.2.5.

2.2 MATERIALES Y METODOS
2.2.1 SISTEMA DE ULTRAFILTRACION,
El sistema de UF usado en este trabajo es del tipo Fibras huscas modelo Romicon HF-LAB-5

y se ilustra esquemdticamente en la Figura 2.4. El sistema consta de los siguientes
componentes:
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Figura 2.4 Equipo de UF por fibras huecas.
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- Tanque cénico de alimentacién de 20 L (T1).
- Bomba centrifuga (B1).
- Cartucho de ultrafiltracién {UF).
- Vdlvula de bola para drenado del fluido (V106).
- Vélvula de compuerta para regulacién de |a presién da entrada (V100).
- Vélvula de compusrta para regulacién de la presion de salida (V102).
- Vélvula de cuatro vias {V101}.
- Vélvula de bola para descarga de permeado {(V104).
- Vélvula de bola para venteo {V103},
- Valvula de bola para limpieza del cartucho (V105).
- Manémetro de Bourdon para la presién de entrada {PI200}.
- Manémetro de Bourdon para la prasién de salida (P1100).
- Tuberfa de 1 pulgada de didmetro nominal.

El tanque da alimentacidn, la bomba, las vélvulas y toda la tuberfa son de acero inoxidable 316
sanitario, El alemento principal del sistema es el cartucho ef cual es similar a un intercambiador
de calor de tubos y coraza. La coraza de policarbonato contiene 220 fibras huecas de
polisulfona cuyo didmetro interior es 1.0922 mm y 580 mm de longitud. Las fibras estdn
colocadas parala'lameme a la direccion de! flujo de alimentacién. La alimentacién fluye por el
intarior de las fibras y el permeado fluye a través de la superficie lateral de las mismas,
recolectdndose del lado de la coraza. El pesc molecular promedio de corte es de 10 000
Daltons, Esto significa que todos los solutes con un peso molecular mayor serdn retenidos,
mientras que aquelios con un peso molecular menor cryzarén la membrana. En modo de
operacién normal, el fluido fluye en forma ascendente por el cartucho, mientras que en modo
de ratroflujo fluye en direccién contraria. La direccién de flujo puede modificarse con la vélvula
de cuatro vias (V101). El 4rea de filtracién s de 5 ft? (0.465 m?)

2.2.2 CONCENTRACION DISCONTINUA DEL SUERO
Se usé suero pasteurizado proporcionado por la comparifa Quesos Finos Chalco, S.A. de C.V.

El suero se procesé tal como se recibid, sin darle ninglin pretratamiento para ajustar el
contenido inicial de proteina ni ajustar el pH. En general, el suero estuvo libre de particulas
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gruesas, sin embargo, algunas veces fue necesario prefiltrarlo en una manta de cielo para
eliminar particulas detectables a simple vista. La concentracién se efectud a 30 °C. Dado que
¢l equipe No cuenta con un sistema de control de la temperatura de! fluido alimentado, durante
algunas corridas la temperatura auments hasta en diez grados centigrados, En algunas corridas
se usaron 18 L y en otras 20 L dapendiendo de la cantidad proporcionada por el fabricante.

Para la concentracién del suero, el equipo se operé de acuserdo al procedimiento siguienta:

1.- Inicialmente tomar una muestra de alimentacién para determinacién de protefna.

2.- Varificar que las vélvulas V100, V102, V103, V104, V105 y V106 esten totalmente
cerradas. La vélvula V101 estd permanentemente abierta.

3.- Dirigir la descarga de concentrado y de permeado al tanque de alimentacién.

4.- Abrir completamente la vélvula V102,

5.- Encender la homba pulsando al botén de arranque en-el tablero de control.

6.- Abrir lentamsnte la vélvula V100 para ragular 1a presién de entrada.

7.- Regular la presién de entrada a 25 psig (172.3 kPa) vy la de salida a la presién deseada. Se
fijaron prasiones de salida de 5, 7.5, 10, 15 y 20 psig, correspondientes a 34.5, 51.7,
68.9, 103.4 v 137.8 kPa, respectivamente.

8.- Dejar reclrcula.r el fluido durante un cierto tiempo para estabilizar las presiones.

9.- Una vez estabilizadas las presiones dirigir la descarga de permeado fuera del tanque de
alimentacién para empezar a concentrar el suero y registrar dste como tiempo cero del
proceso. Muestrear a intervalos da tismpo fijos y determinar la concentracién de proteina
soluble en el concentrado y en el permeado.

10.- Al mismo tiempo que se toman las muestras se mide el flujo mésico de permeado, Para
ello se pesaron tres racipientas de plastico y se racolecté en cada uno de ellos un volumen
de parmeado durante 60 sagundos, El Flux de parmeado se calculé de la siguiente manera:

M
J === 2.1)
(465 p)
donde J tiene unidades de (L/mihm’), M as el flujo mésico de permeado {(g/min) en cada

racipiante y p 6s la densidad del permeado en (g/cm?). El factor 465 resuita de multiplicar
al 4rea de filtracién {0.465 m? por el factor de conversién de volumen 1000 cm?/L.
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Debido a que el permeado 8s esencialmente una solucién diluida de solutos de bajo peso
molecular se considers su densidad igual a la del agua a la temperatura del permeado. El
Flux reportado es el promedio de tres determinaciones.

11.- Terminada la prueba, apagar la bomba vy registrar el tiempo total de la corrida.

12.- Recuperar el volumen del concentrado por medio de la vélvula V106.

13.- Pesar el volumen ds concentrado y el de permeado recolactado.

14.- Lavar y retrolavar el equipo con agua destilada. Cambiar la direccién de flujo con la

vélvula V10T,

15.- Realizar el ciclo de limpieza siguiendo el procedimiento detallado en la Seccién 2.2.5.
2.2.3 ESTUDIO DE RECIRCULACION DE AGUA DESTILADA.

1.- Efectuar los pasos 2 a B de la seccién anterior. Las presiones de descarga fueron 20, 15,
10, 5 psig.

2.- Una vez estabilizadas las presiones sa midié ol flujo mésico de permeado para cada una
de las presiones transmembranales. Para eilo se pesaron cinco recipientes de plédstico y
se recolecté en cada uno de ellos un volumen de permeado durante 30 y 15 segundos.
El Flux de permeado se calculé de acuerdo a la Ecuacidén 2.1. Considerando que el
permeado descarga a la atmésfera, la Presién transmémbranal se calculé con la ecuacién

app = Lt P 2.2)
Las presiones transmembranales fueron 103.4, 120.6, 137.8 vy 155.1 kPa.
Con la grafica de flux contra presién transmembranal se calculo la resistencia intrinseca y la
permeabilidad de la membrana, calculadas con las ecuaciones (1.14 y 1.15).

2.2.4ESTUDIO DE RECIRCULACION DE PERMEADO A DIFERENTES CONCENTRACIONES DE
ALIMENTACION

1.- Inicialmente tomar una muastra de alimentacidn para determinacién de proteina.
2.- Efectuar los pasos 2 a 8 de s seccién 2.2.2, Las presionas de descarga fueron 5, 10, 16
y 20 psig, lo que corresponde a presiones transmembranales de 103.4, 120.6, 137.8 y
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155.1 kPa.

3.- Una vez estabilizadas las presiones dirigir la descarga de parmeado fuera del tanque de
alimentacién para empezar a concentrar el suero y registrar éste como tiempo cero del
proceso. £n una serie de 3 experimentos el suero se concentré hasta porcentajes de
recuperacién de 20%, 50% y 75%, mientras que en otra serie de 3 experimentos se
concentr6 hasta porcentajes de 10%, 40% y 70%, Una vez alcanzado cada porcentsje
de recuperacién, se tomaron muestras de permeado y de concentrado para determinacién
de protelna y se hizo e} estudio de recirculacién de acusrdo a la siguiente etepa. Esto se
hizo por triplicado.

4.- Para cada Presién transmembranal determinar los fluxes de permeado siguiendo el
procedimiento descrito en el paso 10 de la seccién 2.2.2. Durante el cambio de una
Presién trasmembranal a otra dirigir Ja descarga de permeado al tanque T1 para evitar que
el suoro se concentre. Los fluxes se determinarcn en sentido ascendente y descendente
de Presién transmembranal con objeto de evaluar |a presencia de histéresis en el flux,

5.- Se recomienda cerrar la vdlvula V104 entre cada cambio de presién transmembranal y
asparar a gue se estabilice dicha presién. Una vez estabilizada abrir Ia valvula nuevamente
y esperar de dos a tres minutos antes de medir el flujo mdsico de parmeado.

6.- Calcular el numero de reynolds, y ef coeficiente de transfarencia de masa. Para llgvarse a

cabo esto se h'izo una grafica de flux contra log de la concentracidn.

7.~ Una vez terminada la corrida seguir las etapas 11 a 15 de la seccién 2.2.2.
2.2.5 PROCEDIMIENTO DE LIMPIEZA DEL SISTEMA

La limpieza de! sistema consiste de tres ciclos cuyas caracteristicas y modo de operacién se
describen a continuacién {(Romicon, 1988).

CICLO ACIPO

1.- Preparar una solucién de 4cido fosférico a pH 2 a 3 en agua de la llave y calentar a 40°C.
Usar goggles para tal efacto.

2.- Cerrar todas las vélvulas,

3.- Abrir la védlvula V102 y cambiar a la posicién superior la palanca de la valvule V101 para
cambiar la direccién del flujo.
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4.- Abrir ta vélvula V104 y dirigir la descarga de permeadeo al tanque T1.

5.- Encendsr la bomba pulsando el botén de arranque sobre el tablero de control,

6.- Abrir lentamente la valvula V100 hasta que !a presién de entrada sea 20 psig.

7.- Cerrar lentamente la valvula V102 hasta que la presidn de salida sea de 4 a 6 psig.

8.- Reajustar la vélvula V100 hasta estabilizar la presién de entrada a 25 Psig y estabilizar la
presidn de salida a 5 Psig.

9.- Operar de este modo por 10 minutos y después cerrar fa vdlvula V104, Operar asl en modo

de recirculacién por 20 minutos. Cambiar la direccién del flujo manipulande la valvula V101

y operar as!{ por 10 minutos més.

10.- Cerrar la valvula V100 hasta que la presidn de entrada indique menos de 10 psig.

11.- Apagar la bomba pulsendo el botén de paro en el tablero de contral,

PRENADQ ¥ ENJUAGUE DEL CICLO

1.- Drenar el tanque T1 y el sistema abriendo la vdlvula de desague V106 y [a vélvula V103
y girar alternadamente la palanca de la vélvula V101 para asegurar el completo desague.

2.- Enjuagar el tanque T1 con agua de la llave, llenar y calentar a 40°C nuevamente usando
ol agua doe la llave siempre y cuando ésta tenga mencs de 60 ppm de CaCO,.

3.- Carrar las vélvulas V106, V103 y V104,

4.- Cerrar la vélvula V100 y abrir la valvula V102.

.- Encender la bomba pulsando el botén de arranque sobre el tablero de control.

6.- Abrir lentamente la valvula V100 hasta que la presién da entrada sea 20 psig.

7.- Cerrar lentamente la vélvula V102 hasta que la presién de salida sea de 8 a 10 psig.

8.- Reajustar la védlvula V100 hasta estabilizar la presién de entrada a 25 Psig y estabilizar la
prasidn de salida a 10 Psig.

9.- Enjuager con aproximadamente 76 L de agua y cuando se hayan pasado 38 L reinvertir el
flujo girando 90 grados la palanca de la valvula V101,

10.- Abrir completamente la vélvula V102.

11.- Cerrar la valvula V100 hasta que la presién de antrada sea menor de 10 Psig.

12.- Apagar la bomba pulsando el botén de paro en el tablero de control.

LICLO CAUSTICO

1.- Preparar una solucién de hidréxido de sodio al 1% en agua destilada y calentar a 40°C.
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Usar goggles para tal efecto.
2.- Repetir los pasos 2 al 11 del CICLO ACIDO.

DRENADO Y ENJUAGUE DEL CICLO
1.- Repetir los pasos 1 a 12 del correspondiente al CICLO ACIDO mismos pasos del ciclo
antarior.

Se recomienda usar agua blanda a 40°C para enjuagar después del Ciclo cdustico. El agua
dura podrla ensuciar 1a membrana al combinarse con material cdustico.

CICLO SANITIZANTE

1.- Pieparar una solucién de hipoclorito de sodio a 200 ppm en agua destilada a temperatura
ambiente. Usar goggles para tal efecto. No mezclar ningin tipoe de &cido con el hipoclorite
de sodio ya que pueden producirse vapores téxicos.

2.- Seguir 105 pasos 2 a 11 del CICLO ACIDO con |as siguientes excepciones:
- En el paso 7 la presién de salida deberd ser entre 8 a 10 psig.
- En el paso B la presién de salida debera ser de 10 psig.
- En el paso 9 dejar oparar por 20 a 30 minutos y después cerrar la vélvula V104,

DRENADO ¥ ENJUAGUE DEL CICLO

Repetir los mismos pasos que para |os ciclos anteriores.



CAPITULO 3
ANALISIS DE RESULTADOS



3.1 CARACTERIZACION QUIMICA DEL SUERO

Como se menciond en el Capltulo anterior, la caracterizacién quimica del suero se hizo usando
las técnicas que se describen en el Apendice 1. El objative fue conocer la composicidn dal
suero tal como fue proporcionade por la compafifa Quesos Finos Chalco, S.A. de C.V, y saber
si dicha composicién es comparable con la reportada en la literatura,

De todos los componentes analizados se selaccioné la protelna puesto que este soluto es el
que principalmente se retiene durante [a UF. Cabe aclarar que e! anélisis proximal completo
del suero sa realizé sélo en tras de los lotes proporcionados por la empresa, es decir, no se
hicieron analisis proximales a cada lote. Como se discute a continuacién la composicién del
suero utilizado en este trabajo fue comparable a la reportada en la literatura.

La Tabla 3.1 resume los resultados de las determinaciones analiticas; cada determinacién se
hizo por triplicado y se muestra el promedio. Se observa que los resuitados experimentales
son, en términos generales, comparables con los reportados en la bibliografia (Zadow, 1992).

El suero est& compuesto en su mayor parte por agua la cual representa un 82% vy el resto son
sélidos. De acuerdo con la humedad experimental, el contenido de sdlidos totales de! suero
utilizado fue de aproximadamente 6% el cual es cercano al intervalo reportado de 7 a 8 %.
La mayor cantidad de sdlidos totales la representan {os carbohidratos con 4.9%. Dentro de
esta cifra asté incluida la lactosa. cuyo porcentaje determinado por HPLC fue de 4.04%. El
componente que sigue en orden decrecients de porcentaje estd representado por Ja
concentracién de protefna cuyo valor exparimental fue 0.91%. Las protefnas presentes en el
suero son principalmente fa £ lactoglobulina (peso molecular promedio = 18 400 Daltons), Ia
a lactoalbumina (peso molecular promedio = 14 200 Daltons) y otras globulinas (Zadow,
1992). El contenido de grasa también estuvo dentro de! limite reportado en la bibliografia. El
porcaentaje de lactosa de nuestra suero fue ligeramente menor que el reportado, mientras que
el pH fue ligeramente superior.

Debido a la consistencia de los datos entre la composicidn del suero y la reportada no se
considaré necesario analizar cada uno de los lotes que se usaron en las pruebas de UF,
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Tabla 3.1. Composicién del suerc usado en las pruebas de UF

COMPONENTE REPORTADO | EXPERIMENTAL
AGUA (%) 92,5 -93.6 94.3 + 0.13
LACTOSA (%) 4.2-4.7 4.04 £ 2.69
PROTEINA (%) 1.0-0.7 0.91 £+ 0.14
GRASA (%) < 0.0% 0.031 = 0.05
CENIZAS (%) 06-0.8 © 0.68 £ 0.0
CARBOHIDR. (%) - 489 0.0

AC. LACTICO (%) 0.2-0.5 0.014 + 0.002

pH 6-6.5 6.68

62

Nota el tiempo de residencia para HPLC asta dado en 3.36 para la galactosa, y 3.57 para la

glucosa.



53
3.2 COMPORTAMIENTO DE LA MEMBRANA CON AGUA DESTILADA

Como se menciané en el Capituio 1, !a relacién entre J y APy, estd dada por 1a Ecuacién de
Hagen-Poiseuille. De la Ecuacién (1.5) tenemos que

7=a, AP @
M

donde A, as el Coeficiente de Permeabilidad de la Membrana dado por

A, (3.2}

" oax

Algunas veces se acostumbra expresar el comportamiento de ultrafiltracidn a través de la

Resistencia intrinseca de la Membrana, R, La relacién entre A, vy R,, es
R =2 . {3.3)
Al

lo que significa que la Ecuacidén (1.5} puede escribirse también como

7 - AP (3.4)
Esta ecuacién predice una relacién lineal entre J y APy, con una pendiente igual al inverso de
la Resistencia de la membrana. Conocida esta ultima es facil calcular el Coeficiente de

membrana.

La Figura 3.1 muestra la relacién entre J y AP,,, para el agua destilada con |a membrana
lavada y no lavada. Cada uno de los valores de Flux en la gréfica es el promedio de cinco
mediciones. Segin se observa, la relacién entre las variables es lineal independientemente de
que !a membrana esté o no lavada, Sin embargo, los pardmetros de la membrana son
diferentes. En la Tabla 3.2 se muestran los valores de A, ¥ R, asl como los pardmetros de
regresidn lineal.

Para poder comparar nuestros valores de resistencias intrinsecas obtenidas con agua, Tabla
3.2, con los de la bibliografia, Tabla 1.2, fue necesario transformar las unidades de estos
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Figura 3.1 Flux de Permeado de agua destilada en la membrana lavada y no lavada
La letra A, rapresenta a la membrana antes de iniciar experimentos,B y D corridas con suero,

C v E ciclo de lavado.



66

Tabla 3.2 Pardmetros de regresién lineal y coeficientes de membrana para agua dastilada

Curva a r A, x 10" R, x 10*
(L/min - m? - kPa) (m) {Pas/m)
A 0.01530 0.9976 2.17 3.92
B 0.01210 0.9926 1.71 4,96
[+ 0.03560 0.9959 6.03 1.69
D 0.00576 0.9957 0.82 10.4
E 0.01860 0.9690 2.63 3.23
r as [a correlacién de racta
El valor da R, se calculé sabiendo que
1 1 a m
= —  donde = — {3.5)
R a’ 4 6x107 Pas
Ei valor de A, se calculé con la ecuacién siguients
(3.6)

4, =L
R,

cony = 8.5 x 10 Pas & 30 °C (Peny y Chilton, 1983).
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ultimos ya que estén referidos a viscosidad en g/cm.s, APy, en glem? y J en cm®cm?.s. Los
valores de 1as pendientes, a8, en fa Tabla 3.1 estdn en L/minm3kPa y se transformaron a
cm’/g's. Para ello se usé 1a siguiente ecuacién:

- miml R ) -

donde a’ es la pendiente en cm/gs. Una vez transformadas las unidades de las pendientes,
la resistencia se calculé con la ecuacién

Ro=l (3.8)
a
donde R,, estd en gs/cm’. Considerando que » = 0.85 mPas = 8.5 x 10 g/cms, entonces

R_ 3.9)

YT
Es importante sefalar que en la Tabla 1.2 tomada de Ia bibliogratia (Cheryan, 1986) los
valores de R, son en realidad de valores de R,/ ya qua R, no tiens las unidades s’/cm? como
erréneamente se reporta en dicha tabla. La Tabla 3.3 muestra los valores de R /i
correspondientes a las Curvas A a E de la Figura 3,1.

€n la Tabla 1.2 el valor de P10-43, la cual es una membrana simiter a la nuestra, es de 1.41
x 107 s?cm?. Nuestro valor obtenido con 1a mambrana lavada, Curva C de la Figura 3.1, es
de 2.0 x 107 s%cm? . La diferencia entre ambos valores es de alrededor de 30 %, la cual
puede considerarse satisfactoria considerando el hecho de que los valores de la Tabla1.2 no
dan mds detalles sobre el tipo de material de !a membrana,diametro del poro,area de la
membrana,intervalo de presién transmembranal etc. Solo dan el tipo de sistema de
ultrafiltracién usado, fibras huecas, espiral, tubos enrrollados.

La Curva A fue obtenida con la mambrana tal como se encontré antes de iniciar los
experimentos con el suero. Aparentemente, el aquipo no habla sido utilizado durante largo
tiempo y por tanto la membrana no habia sido sometida a ninglin ciclo de limpieza. De hechao,

la Curva A representa el comportamiento de la membrana durante el primer "enguajado” con



‘Tabla 3.3 Resistencias intrfnsecas de la membrana con agua destilada

CURVAS (R} x 107 {s*/cm?)
A 4.71
8 5.95
c 2,02
D 12,56
E 3.87
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agua destilada. La relacién es lineal {r = 0.9976) y la resistencia fue 3.92 x 1G? Pas/m. La
Curva B fue obtenida despuéds de hacer una corrida con suero habiendo sélo enjuagado con
agua previamente la membrana. El Flux dismimuyd notablemente con respecto al de la Curva
A aungque la refacién J-AP;,, siguié siendo lineal. Entre 103 y 155 kPa el Flux disminuyé 48%

pero la resistencia aumenté 26% con respecto a la Curva A.

El efecto del ciclo de lavado sobre J se observa en la Curva C. El Flux aumenté
aproximadamente al doble con respecto al de la Curva A, y mds del doble con raspecto al de
la Curva B sobre todo el intervalo de Presién Transmembranal. Et incremento def Flux entre
103 vy 155 kPa fue 43% pero |a rasistencia de la membrana disminuyd 66% y 57% con
respecto a B y A, respectivamente.

La Curva D muestra el comportamiento despuds de dos corridas consecutivas con suero. El
aumento de |a Resistencia de la membrana es notable. Con respecto a la membrana sometida
al ciclo de lavado, Curva C, la resistencia de D fue casi seis veces superior, lo que representa
un aumento de la resistencia de més de 500%.

La Curva E muestra la racuperacién del Flux después de un nuevo ciclo de lavado. Aunquse los
Fluxes de C y E son muy similares para 103 y 120 kPa, hay una diferencia de alrededor de 1
L/minm? para 155 kPa. Da hecho, en la Curva E se observa una tendencia del Flux a
permanecer constante por arriba de 137 kPa. Esto significa que sl paso de permeado a través
de la membrana estd controlado por la transferencia de masa y no por la Presién
Transmembranal. El coeficiente de regrasién, r, es de 0.9690 lo que confirma qua la relacién
entre J y 4Py, ¥a no es tan lineal, La desviacién del comportamiento lineal a altas presiones
transmembranales en agua destiladalibre de solutos puede atribuirse a la presencia de solutos
macromoleculares depositados sobre la membrana provenientes de experimentos previos con
suero. En otras palabras, puede decitse que el segundo ciclo de lavado no fue tan eficisnte
como el primero y por lo tanto no se recuperé el Flux completamente.

La conclusidn es gue las proteinas del suera son altamente incrustantes en la membrana y por
{o tanto no basta enjuagar la misma o invertir el flujo de agua para eliminar el material que
incrusta o tapona los poros. Hay que realizar el ciclo completo de limpieza para poder
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racuperar el Flux en agua dastilada. En el presente trabajo se realizaron ciclos de limpieza de
la membrana para evitar la incrustacién de los solutos provenientes del suero, principalmente
protelnas.

3.3 ULTRAFILTRACION DE SUERO.

Tal como se menciond en el Capitulo anterior, el estudio de recirculacién se afectus sobre ¢l
mismo lote de suero una vez alcanzado el porcentaje de recuperacién deseado. El porcantaje

de recuperacién se calculs con la scuacién

%R = [!L] 100 (3.10)
Va

donde V, es el volumen de permeado y V, es &l volumen de alimentacién inicial. En algunas
corridas este volumen fue 20 L y en otras 18 L, dependiendo de la idad de suero
disponible, No obstante, no se observé ninglin efecto del volumen de alimentacién inicial sobre

el camportamiento de ultrafiltracién de la mambrana.

La operacidn consistié en etapas no estacionarias de concantracién de! suero durante la cual
el permeado no se recirculd al tanque de alimentacién, sino que se recolecté por separado
hasta alcanzar el porcentaje de recuperacién deseado. M4s adelante, se comenta el aumento
de la concentracidn de proteina en el concentrado con respecto al porcentaje da recuperacidn,

Una vez alcanzado el porcentaje de recuperacién deseado, se hizo el estudio ds recirculacién
bajo condiciones estacionarias. Es decir, el permeado se recirculd al tanque de alimentacién
para impedir la concentracién de! suero, manteniendo asl constante la concentracién de
protelna en la alimentacién. Cabe sefalar que con objeto de detactar la presencia de histéresis
en la variacién del Flux, el estudio de recirculacién se hizo en ambos sentidos, es decir,
aumentando y disminuyendo la Presién transmembranal.

Las Figuras 3.2, 3.3 y 3.4 muestran la variacién de J con &Py, del suero pasteurizado para
porcentajes de tecuperacién de 20%, 50% y 75%. Estos porcentajes corresponden a
volimenes de permeado de 4 L. 10 L y 15 L, respectivamente. A menos que se indique Io
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Figura 3.2 Flux de Permeado vs APy, para 20% de recuparacion.
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63

contrario, los Fluxes graficados son el promedio de tres valores, A 20% de recuperacidn,
asencialmente no se observé histéresis ya que la diferancié entre los valores del Flux alolargo
dal intervalo de Presidn transmembranal no fue superior a 3%. Para este porcentaje de
recuperacién, los valores de Flux sobre todo el intarvalo de Presién transmembranal, fusron
entre diez y doce vacas mas pequefios que los correspondientes del agua destilada {Curva C,
Fig. 3.1).

Entre 103 kPa y 137 kPa la relacion fus lineal con un coeficiente de correlacién de 0.9982.
En este intarvalo de Prasién transmembranal la ultrafiltracién estuvo controlada por la presién.
Por arriba de 137 kPa el Flux permanecié constante, es decir, se alcanzé un flux limite de
alredador de 0.5 L/mirm?. En esta zona la ultrafiltracién estuvo controlada por la transferencia
de masa. Estos datos muestran que después de haber recuperado 4 L de permeado, sobre la
superficie dela membrana empezaron a depositarse solutos principalmente proteinas presentes
en al suero.

Daspuds de haber alcanzado el 20% de recuperacian, se continué concentrando hasta 50%
de recuperacion. La Figura 3.3 muestra la variacion del Flux para este porcentaje. Los valoras
de Flux fueron alrededor de doce veces mds pequerios que los de agua destitada (Curva C, Fig.
3.1). Entre 103 kPa y 137 kPa la relacién fue lineal con un coeficiente de correlacién da
0.99892 al iniciar el porcentaje de recirculacidén y con un coefeciente de correlacién de
0.99077 al finalizar e! porcentaje de recirculacién del 50%. En este intervalo la ultrafiltracion
estuvo controlada por la presién transmembranal. A diferencia de 20% de recuperacién, por
arriba de 137 kPa el Fiux mostré una tendencia a disminuir.

Recientemente, Field y Aimar (1993) han sugerido que esta diminucién se debe a cambios de
viscosidad del fluido que estd concentrandose sobre la superficie de la membrana. Al aumentar
la concentracién de las especies retenidas la viscosidad del concentrado cambia y esto
provoca una variacion local de la viscosidad que a su vez hace disminuir el coeficiente de
tranafarancia de masa. Se ha sugerido que en presencia de solutos el coeficients de
transferencia de masa actual estd dado por la scuacién
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x .,,,[h) 3.11)
e

donde k, es el coeficiente de transferencia de masa evaluado bajo condiciones de igual
viscosidad {seno del fluido), u, es la viscosidad del concentrado v 4., es la viscosided en la
interfase fluido-membrana. De hecho, se supone que conforme aumenta la presidn
transmembranal (> 160 kPa) el Flux continuard disminuyendo hasta alcanzar un valor
asintético. En nuestros experimentos no fue posible obtener presiones transmembranales
mayores debido a que el disaiio del equipo no lo permite.

A 50% de recuperacién se observé una histéresis notable comparada con la de 20%. Los
valores del Flux fueron en promedio 8.6% menores cuando la ultrafiltracién se hizo “de
ragreso” que al iniciar el estudio de racirculacién. Esta notable histdresis se atribuye a la
incrustacién {fouling} de ta membrana provocada por fos solutos retenidos, los cuales en su
mayoria son proteinas.

Para la recuperagién del 75% se observa que el comportamiento del Flux sigue siendo lineal,
con un coeficiente de correlacién de 0.99870, an el intervalo de 103 kPa a 137 kPa, La calda
del Flux en este caso fue muche més notable comparada con la observada pare 20% y 50%
de recuperacién. Los valores del Flux son en promedic 22% menores comparados con los del
20% de recuperacién para una presién transmembranal de 103 kPa. Esto indica que la
concentracidn de soluto sobre la superficie de Ia membrana es mas grande que en ¢l seno det
fluido de acusrdo con lo establecido por la teorfa de polarizacién de la concentracién.

Cabe aclarar que para 75% de recuperacién ya no fue posible efectuar el estudio de
racirculacién para detectar la presencia de histéresis como en el caso de 20% y 50%. Esto
se dabid a que ya no hubo suficiente volumen de alimentacién.

Con raspecto a los fluxes con agua, hubo una disminucion del 93% para este porcentaje de
recirculacién. Esto significa que 1a resistencia al paso de permeado a través de ia membrana
fue muy grande. Una consecuencia de esta situacién es que al alcanzar 75% de recuperacion,
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el bombeado y el control de la presién fueron més dificiles. En la Figura 3.5 se observa el
comportamianto del Flux para los tras porcentajes de recuperacién.

Las Figuras 3.6, 3.7 y 3.8 muestran la variacion del Flux contra la Presién transmembranal
para porcentajes de recuperacion de 10%, 40% y 70%. El volumen alimentado fue 18 L, por
lo qua dichos porcentajes corresponden a volumanes recolectados de permeado de 1.8, 7.2
y 12.6 L, respactivamente.

Estos porcentajes da recuperacién se seleccionaron porque son intarmedios con los anteriores
de 20% 50% y 75%, Originalmente se consider$ que una recuperacién de 70% permitiria
hacer el estudio de recirculacién para detectar la histéresis. Sin embargo, tampoco fue posible
completarla por falta de volumen suficiente de alimentacién. No se determing el méximo
porcentaje de recuperacién que permite detectar la prasencia de histéresis.

A 10% de recuperacién, Figura 3.6, se cbservé un ligero efecto de histéresis en el Flux. Los
Fluxes "de regreso” a lo largo del intervalo de presién de 103 kPa a 155 kPa musstran un
porcentaje promedio de disminucién del 7% comparado con respecto a los Fluxes "de ida®.
Los valores del flux en el intervalo controlado por la prasién fueron de 13 a 16 veces més
pequefios que los correspondiantes al agua destilada (Curva C. Fig 3.1).

Entre 103 kPa y 137 kPa la relacién de J vs APy, el coeficients de correlacién es 0.99612
para la parta ascendente dal bucle de histéresis y 0.99922 para |a parte descendente. Pueds
antonces considerargse que en este intervalo el comportamiento de! Flux fue esencialmentea
lineal y por lo tanto la ultrafiltracién se efectud en la zona controlada por la presién,

Por arriba de 137 kPa hubo una ligera caida de) Flux obteniéndose 0.4 L / minm? En esta zona
la acumulacién sobre la membrana de moleculas de mayor peso molecular provoca una
resistencia adicional al ftujo transversal del permeado. Como consecuencia,al variar la Presién
transmembranal de 155 kPa a 103 kPa se obtuvieron Fluxes 11% menores con respecto a los

iniciales de dicho experimento.
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Segun Grund et al. (1992), la no linealidad en el comportamiento del Flux se debe

probablemente a un incremento prograsivo de lar al soiuto (protelna), R;,

con APyy,. Dicha resistencia estd definida por la ecuacién

J= xft n;’ 3.12)
donde N
Ry=Rep + Ry + Ryp 13.13)
siendo

Ree = resistencia debida a la polarizacidn de la concentracién,

Rep = resistencia debida a la adsorcién de la protelna sobre la superficie externa de la
membrana

R = resistencia debida al taponamiento de los poros de la membrana por la proteina.

También sugieren que la existencia de histéresis es debida a la presencia de sales depositadas
que tienen una resistencia inherente mas alta que las protefnas y una dependencia de
paermeabilidad mas irrevarsible sobre APyy.

Despuéds de haber alcanzado el 10% de recuperacién, se continué concentrando hasta 40%
de racuperacion. La Figura 3.7 muestra la variacién del Flux para esta porcentaje. Los valores
del Flux fuercn alrededor de 15 veces més pequeiios que los del agua destilada (Curva C. Fig
3.1).

Entre 103 kPa y 137 kPa la dependencia del Flux fue lineal con un coeficiante de correlacion
de 0.99945 para la parte ascendente y 0,.99954 para a descendente. La histéresis fue menor
comparada con la observada para 10% de recuperacién; los valores del Flux fueron en
promedio 2.5% menoras cuando la UF se hizo de ragreso.

Puede afirmarse que en la regién controlada por la presién, 1a poca histéresis observada se
explica en base a que el cambio de Presién transmembranal en asta zona provoca que haya
retrodifusién de soluto hacia el seno del fluido que circula por el interior de las fibras lo que
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evita que los solutos se incrusten sobre ta membrana y también que no haya taponamiento
de los poros de la misma.

Tambidn se puede observar la presencia de la zona donde la UF estd controlada por la
transferancia de masa; entre una presién de 137 kPa a 155 kPa. En esta zona, los valores
difieren entre si en 1.8% y adem4s tienden a premanecer constantes.

En la Figura 3.8 se muestra el comportamiento para 70% de recuperacién. El coeficiente de
correlacién fue en este caso 0.99980 lo que indica que el comportamiaento lineal del Flux se
mantuvo. La calda del Flux fue més notable comparada con la abservada para 10% y 40%
de recup ién. Los val del Flux en promedio preseman una disminucién del 12% con

raspecto a los Fluxes al inicio del experimento.

Comparados con los del agua, los fluxes a8 70% fueron 95% mdés bajos, lo que indica que la
resistencia at permeado es mds grande comparada con |a resistencia a recuperacionss més
bajas. Como en el caso de 75%, sélo se trabaj6 hasta una APy, de 137 kPa y no pudo
lograrse determinar el bucle de histéresis debido a que el volumen de alimentacién permanente
ya no era suficiente.

En la Figura 3.9 se muastran los tres porcentajes de recuperacién de 10%, 40% vy 70%.
Seguin se observa en la Figura 3.5 y 3.9 el 20% y 40% presentan un comportamiento muy
similar.

3.4 CONCENTRACION DE PROTEINA EN EL. PERMEADO Y EN EL CONCENTRADO

" Como se menciond en el Capltulo 1, la concentracién de solutos en la alimantacion tiene gran
influencia sobre el funcionamiento de la UF. Las ecuaciones que toman en cuenta la
resistencia asociada a la proteina han sido discutidas en la seccién precedente. De ellas se
desprende que aunque la resistencia R, as la que determina no sélo la calda del Flux sino
probablemente la existencia de histéresis, es dificil evaluar por separado cada una de !as

resistencias que la constituyen.
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Para izar el funci iento del equipo a la parmeacién de solutos proteinicos se
determiné et cambio de la concentracién de protefna soluble con el tiempo tanto en la corsiente
de concentrado como de per do a presi nb les de 103 kPa, 112 kPa, 120
kPa, 137 kPa y 155 kPa lo que corrasponde a presionss de salida de (5, 7.5, 10, 15y 20

psig, respactivamente).

Debido a que el contenido de proteina del suero tai como |9 proporciond el fabricante vari6 de
un lote a otro, la concentracién se normalizé con respecto a la concentracién inicial. A menos
que se indique lo contrario, el eje de las ordenadas de las gréficas de concentracién es al
cocienta C/C,, siendo C la concentracién al tiempo t y C, la concentraci6n inicial del lote

correspondiente.

En la Figura 3.10 se muastra la variacién con el tiempo de la concentracién de concentrado
y permeado a una Presién transmembranal de 155 kPa. Cada uno de los valores de C/C, en
las gréficas es el promedio de tres determinaciones de protefna.

Segun se observa, durante los primeros 40 minutos del proceso la concentracién de proteina
en el concentrado permanecié esancialmente constante y después se incrementd de manera
casi linea). La concentracién de protaina soluble en el concantrado al final del proceso fue
39% mayor que la inicial.

En el per do la cor ién disminuyd de manera asintética. Este comportamiento es el
esperado debido a que la membrana estd separando componentes de mayor peso molecular
y por lo tanto la concentracidn final fue més pequefia que la inicial. En esta corrienta la
disminucién fue de 52% comparada con la concentracién del permeado a los diez minutos de

iniciada la ultrafiltracién.

La Figura 3.11 muestra la variacién de la concentracién con el tiempo para una APy, de 137
kPa. Se observa un comportamiento similar al de la Figura 3.10. La concentracién de proteina
en el concentrado al final es 200% mayor que !a concentracién inicial, mientras que la del
permeado disminuyd 29%. La concentracién de protefna en el permeado presenta una ligera
tendencia a permanecer constanta. La concentracién final del concentrado a 155 kPa, Figura
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3.10, es 45% manor que la del concentrado a 137 kPa, Figura 3.11. La Figura 3.12 muestra
la variacién de la concentracién con el tiempo para una APy, de 120 kPa. Aungque la
concentracién de protefna en el concentrado tuvo un comportamientc muy simitar al mostrado
en las Figuras 3.10 y 3.11; una zona constante seguida de un aumente casi lineal, el perfil de
concentracién para el permeado fue diferente. A 155 kPa la concentracién disminuyd
asintéticamente, a8 137 kPa tendié a ser constante y a 120 kPa se mantuvo casi constante
pero aumento ligeramente después de 60 minutos, es dacir, casi al final del experimento. Hay
un ingcremento de! 122% de concentracién en el concentr'ado y un incremento del 49% en el

permeado

Esta tendencia a aumentar al final del tiempo de proceso se observa de manera mds evidente
en los perfiles de concentracidn del permeado a 110 kPa {Figura 3.13) y a 103 kPa (Figura
3.14). Es svidente como 8 astas presiones la concantracién se mantuvo constante hasta
alredador da 80 minutos para 110 kPa y 50 minutos para 103 kPa, Sin embargo, para tiempos
mayores la concentracién de proteina soluble en el permeado fue aumentando casi

paralelamente con la del concentrado.

La Figura 3.13 muestra que a AP, de 110 kPa la concentracién final en el concentrado fue
92% mayor que [ainicial, mientras que para el petmeado al aumento fue de aproximadamente
21%.

La Figura 3.14 musstra la relacién a APy, de 103 kPa. Como ya se sefalé hubo un incremento
con el tismpo de la concentracién de proteina en el permeado. La concentracidn final en el
concentrado fue 148% superior a la inicial y en el permeado el incremanto fue de 85%.

Es notorio como hay una mayor concentracién de proteina soluble en el permeado conforme
diminuye la Presién transmembranal. A la méxima Presién transmembranal, 155 kPa, la
concentracién en e! permeado disminuye y va gradualmente haciendoss constanta conforme
disminuye la presién transmembranal hasta que finalmente para las presiones més bajas no
s6lo permanece constante sino que aumenta al final del proceso. La zona donde la
concentracién de proteina en el permeado es constante se hace mds corta conforme

disminuye la Presidn transmembranal.
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Es evidente que si la concentracién de proteina soluble an el permeado aumenta, aso sélo
significa que la membrana estd dejendo pasar més prote/na. El corte de peso molecular de la
membrana usada én este trabajo es de 10 000 Daltons. Sin embargo, este es s6lo un valor
nominal ya que an realidad el corte de la membrana es en un intervalo alrededor de este valor.
Esto significa que todo aquel soluto con un paso molacular mayor 3 esta cifra serd retenido
por la membrana y se encontrard en el concentrado. Por el contrario, los solutos con un paso
molecular menor a asta cifra pasardn a través de la membrana y se encontrardn en el

permeado.

Ahora bien, 8s necasario distinguir entre la presién transmembranal, APy, v la calda de
presién, AP. Mientras que la primera es la fuerza motriz responsable de la filtracién, Ja segunda
es la fuerza motrfz responsable del flujo o caudal que se establece a lo largo y al interior de
las fibras huecas. La relacién entre ambas es inversa, as decir, conforme aumenta la caida de
presidn, disminuye la Presién transmembranal. Por ejempla en nuestro caso, la méxima Presién
transmembranal alcanzada en el equipo fue 1556 kPa la. cual corresponde a una caida de
presién de 34.5 kPa (6 psig) y la minima Presién transmembrana! fue 103 kPa que
corresponde a una calda de presién de 137.8 (20 psig). Puesto que el caudal es directamente
proporcional a Ia'cafda de presién, entonces aso significa que el caudal fue mayor a 103 kPa

que a 155 kPa de Prasién transmembranal.

El hecho da que la concentracién de proteina en el parmeado fuera aumentando al disminuir
la Presidén transmembranal, es decir, al aumentar {a calda de presién y en consacuencia el
caudal, podria deberse a una desnaturalizacidn parcial de las proteinas presentes en el suero
debida al cizallamiento asociado al flujo. E| hecho de que tanto la concentracién de protefna
en el concentrado como en el permeado hayan aumentado significa que hay una distribucién

de pesos moleculares.

Suponiendo un comportamiento newtoniano, la rapidez dg cizalta enla pared de las fibras, y,,,
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A APy, = 103 kPa ol caudal, Q, determinado experimentalmente fue 1.85 L/min y a APy, =
155 kPa, @ = 0.91 L/min. Considerando que el cartucho contiene 220 fibras huecas,
entonces los caudales en cada fibra son Q = 8.41 x 10° L/mina 103 kPay Q = 4.14 x 10?
L/min a 155 kPa. Por lo tanto substituyendo en la ecuacién anterior y usando los factores de
conversi6n de unidedes apropiados, tenemos qus y,, = 1096s'a 103 kPayy, = 539s’ a
155 kPa. Aungue el orden de magnitud de los valores de rapidez de cizalla es el normalmente
ancontrado en al flujo laminar de fluidos en tubos capilares, la deformacién (strain) a la que
ostd sometido el fluido es v, t. Es decir, al final de 60 minutos,e! fluido ha estado sometido a
una deformacién total de 1096(3600) = 3945 600 a 103 kPa y de 539(3600) = 1 940 400.
Se sabe que deformaciones de esta magnitud son capaces de inactivar enzimas
presumiblemente por desnaturalizacién parcial {Lencki et al., 1993).

Segln se observa en las Figuras 3.10 a 3.14, el comportamianto de la concentracién de
proteina en el concentrado fue similar y menos sensible a la Presién transmembranal. El del
permeado, sin embargo, fue més sansible a esta Gltima y mostré variaciones significativas en
la concentracién de protefna.

La Figura 3.15 musstra el cambio de concentracién de proteina en el concentrado y en el
parmeado con respecto a porcentajes de recuperacién de 20%, 50%, y 75% y una APy, =
103 kPa. Los valores graficados son el promedio de dos determinaciones.

En el concentrado hubo un 122% de incremento en la concentracién de proteina con respecto
a la inicial, mientras que en el permeadoe el incremento fue de 6% aunque en la figura da la
imprasidén de haber permanecido constante. Este comportamiento podria deberse alincremento
de temparatura registrado durante los experimentos. En promedio el aumento de temperatura

entre el inicio y el final de los experimentos fue de alrededar de 8 °C, Por ejemplo, se inicié
a 32 °C vy finalizé a 40 °C. Al aumentar 1a temperatura la permeabilidad de la membrana

aumenta.
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En un intento por caracterizar el funcionamiento de la membrana en presencia del soluto
macromelecular, se detarminé el efecto de dste a través del cdlculo de |a resistencia R,. Para
ello se usé |a siguiente ecuacién

Ry = - R, {3.15})

1
m
donde m es la pendiente de la seccién lineal de Ia gréafica J vs APy, en las corridas con suefo
y R, es la resistencia intrinseca de la membrana en ausencia de soluto. En los casos en que
hubo histéresis, se calculé la pendiente para las secciones ascendente y descendente. En el
célculo de R; se tomé en cuenta la resistencia intrinseca de ta membrana de la curva C de la
Figura 3.1, es decir, R, = 1.69 x 10° Pa:s m".

Las pendientes para los diferentes porcentajes de recuperacién para lag partes ascendente,
m,,.. ¥ descendente, m,,,.. asfcoma las correspondientes resistencias, se muestran enla Tabla
3.4. Para la parte ascendente !a resistencia R; se man'guvo més o menos constante con
excepcidn de 40% y 75% da recuperacién. De hecho, al promedio de los valcres de R para
10%, 20%, 50% y 70% as 256 Pa- s m" con una desviaci6n estdndar de 8.6 Pa-s-m"’.
Esto musestra gue para estos porcentajes R, tiende a permanecer constanta. Los valores a
40% y 75% se alejan de esta tendencia. La parte descendente, sin embargo, no muestra el
mismo comportamiento, es decir, los valores de R; no muestran una tendencia definida sino
que tienen un cardcter mds aleatorio. Una probable explicacién seria que a! cambiar la Presién
transmembranal las resistencias incluidas en Ry, cambian, es decir, se ven afectadas por AP,,,.
Al parecar, este cambio 8s menos aleatorio cuando se va en sentido ascendente que cuando
se va en sentido descandenta. Sin ambargo, una explicacién precisa da este comportamiarto
no se tiene an este momento.

Otro pardmetro que sirve para caracterizar el funcionameinto de la UF es el factor de

concentracidn de la membrana, C;. Este factor se calculé por medio de la siguiente ecuacién
C = 2 = - (3.16)

donde
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Tabla 3.4 Resistencias R; de la curva J vs APy, dal suero,

R (%) ]} m,. {L/min-m?-kPa) | Rs (Pa-s/m} § m,,. (L/imin-m?-kPa} | Rg (Pa-s/m)

10 0.00380 263.2 0.00412 2427
20 0.00382 2618 0.00355 281.7
40 0.00456 219.3 0.00423 236.4
50 0.00409 2445 0.00315 317.5
70 0.00393 254.4 R

75 0.00264 378.8 --- -
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El factor C, caracteriza el comportamiento de [a membrana a lo largo de los experimentos
realizados. Este factor es dependienta de los solutos macromolecularesrechazados o retenidos
sobre la membrana. Como se puede observar en la Tabla 3.5 el factor de concentracién
estuvo entre 2,6 y 5.3 el cual puede considerarse bajo, lo que indica aparentemente que el
grado de concentracién del suero fue relativamente bajo. La 1abla muestra también ei balance
de masa que incluye la masa de alimentacién, M,, la masa de concentrado, M, Ia masa de
permeado, M, y |a masa de suero acumulada en el sistema. Esta ultima varié de una corrida
a otra ya que as dificil que siempre se quede la misma cantidad de suero tanto an el tanque
como en la tuberfa, Segun e! fabricante, el volumen acumulado en la bomba y ! cartucho es
de 1020 mL. Esto sin considerar {0 que queda en la tuberia y en e! tanque de alimentacién.
En la Tabla 3.5 M. reprasenta [a masa de concentrado que quedé en el tanque al final de la

operacidn. Por lo tanto, M, representa la masa "perdida” o acumufada en el sistama.

También se calculd el coeficiente instanténeo de ratencidn de lamembrana usando la ecuacién
siguiante

c -5 (3.18)

donde C, &5 la concentracidn de proteina en el permeado para un porcantaje de recuperacién
especffico y C. es la concentracién de protefna en el permeado para un porcentaje de
racuperacién especifico.

Este pardmetro indica la cantidad retenida de solutos conforme aumenta el porcentaje de
recuperacién de parmeado. De acuerdo a los resultados obtenidos, mostrados en la Tabla 3.6,
al aumentar el porcentaje de racuperacién el coeficiente instantaneo tendié a incrementarse.
Aunque ef aumento fue de 0.88 a 0.95 para porcentajes de recuperacion de 10% a 75%,
respectivameante, es posible afirmar que la retencién de solutos se incrementé con el
porcentaje de recuperacién.



Tabla 3.5 Factor de concentracién de la membrana de UF

Ce R M, tkg) | M, tkg) M, (kg) M, kg)
4.6 0.78 | 18.324 | 0.870 14.313 3.14
2.9 0.66 | 18.324 | 1.829 12.048 4.447
2.6 0.61 § 18.324 1 2.891 i1.181 4.252
2.8 0.64 | 18.324 } 2.766 11.812 3.747
5.3 0.81 | 20.360 } 2.974 16.517 0.869
4.0 0.76 | 18.324 | 3.088 13.690 1.546
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Tabla 3.6 Coeficientes instantdnsos durante la UF.

r % R C. {mg/mL) | C¢ (mg/mt)
0.88 10 0.92 8.1
0.88 20 0.75 6.37
0.87 40 1.23 9.27
0.89 50 0.68 5.43
0.91 70 1.37 15.80
0.95 75 0.59 11.30
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3.5 REGIMEN DE FLWJO Y COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

El flujo o caudal paralelo a las fibras huecas es el que controla la presencia o ausencia de
turbulencia en el sistema. En los sistemas de fibras huecas e! flujo paralelo a la membrana es
mucho mayor que el flujo a través de ls misma, Por lo tanto, sl flujo paralelo puede medirse
ya sea en la [inea de salida da concentrado o en la de alimentacién a la membrana sin que esto
represente un gran error.

Los valores experimentales de Q en funcién de AP para porcentajes de recuperacion de 10%,
20% v 40% sa muestran en la Tabla 3.7, £l méxime ca\:ldal fue de 2.26 L/min v el minimo
de 0.74 L/min para 10% de recuperacién. Por otro lado, el Flux mdximo de permeado
observado fue alrededor de 0.5 L/mirm? sobre un érea de filtracién de 0.465 m?, la que
corresponde, entonces, a un flujo de 0.232 L/min. Para reafirmar la validez de lo establecido
an el parrafo anterior, el cociente entre el flujo paralelo vy el flujo transversal a la membrana
es 9.7 y 3.2 para flujos paralelos de 2,26 L/min y 0,74 L/min, respectivamente, Esto significa
que en el més drastico de los casos, el flujo paralelo es 3.2 veces mayor al transversal. Por
lo tanto, el flujo paralefo medido en ia linea de descarga del concentrado puede usarse para
calcular el régimen de flujo.

En la determinacién de las condiciones de flujo imperantes en las fibras se supuso que la
viscosidad del concentrado es constante y se tomé do [a literatura un valor de 100 mPas
considerando la concentracién de solutos en el concentrado (Renner y Abd-El Salam. 1991).

&l nimero de Reynolds se calculd sabiendo que

Re = 2Vp _ 4Qp (3.9)
n tpDN

La Tabla 3.8 muestra los Reynolds correspondientes. Seguin se observa, el flujo paralelo a ta

membrana es laminar. Aunque la viscosidad del concentrado no fue determinada

experimentalmente, su efecto sobre el Reynolds es marginal. Por ejemplo, 8 10% de

recuperacién, Re = 2,03, Si la viscosidad es ahora diez veces menor a la tomada de la

litaratura y el caudal parmanaciera constante el nuevo Reynolds sarfa 19.9.




Tabla 3.7. Fiuio paralelo a la membrana en funcién de AP

AP (kPa) Qyp {(L/min) Qo (Limin) Qo {L/min)
137.8 2.26 1.85 1.92
103.4 1.51 1.38 1.44
68.9 1.72 1.72. 1.69
34.5 0.74 0.91 0.85

Tabla 3.8 Reynolds en la membrana en funcién de AP

AP (kPa) Re,q Res Reg,
137.8 2.03 1.66 | 1.73
103.4 1.36 1.25 | 1.29
68.9 1.55 1.6 | 1.62
345 0.66 { 0.82 [ 0.76
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€s desde luego muy importante considerar los posibles cambios de temperatura que provocan
una disminucién de la viscosidad y que pueden afectar el régimen de flujo en las fibras.
También es altamente recomendable determinar experimentalmente la viscosidad y-su
variacién con el contenido de proteina del concentrado. En este sentido, los datos existentes
on la literatura son limitados. '

Con respecto a la determinacién del coeficiente de transferencia de masa, se usaron los datos
de Flux vy concentracién de proteina en la alimentacién. Segun fa teorla de pelicula (Capitulo
1, Ecuacién 1.8), la gréfica J vs In (C,/C,} debe ser una linea recta cuya pendiente es K, e!
coeficiente de transferencia de masa. Las Figuras 3.16 y 3.17 muestran {a relacién entre el
Flux y el logaritmo de la concentracién de protefna en la alimentacién para Presiones
transmembranales de 137 kPa y 155 kPa y diferentes concentraciones de proteina en la
alimentacion.

Para construir estas grdficas se tomaron los valores de Flux a estas Presiones
transmembranales por ser ésta la zona controlada por la transferencia de masa. Los valores
de concentracién de protefna en la alimentacién se determinaron experimentaimenta y
corresponden a porcentajes de recuparacién de 20%, 50% y 75% (Figura 3.16) y 10%, 40%
y 70% (Figura 3.17).

Seglun se observa en la Figura 3.16 la ralacidn es lineal cuando Cy > 7. Sin embargo, por
arriba de este valor sélo hay dos puntos, por lo que inevitablemente la relacién tieng que ser
lineal. Por abajo de este valor el Flux as casi constante para 137 kPa y més bajo para 155
kPa. Una probable causa de este comportamiento es que para bajos porcentajes de
recuperacion, 20% en el caso de la Figura 3.16, la membrana no esta filtrando en la zona
controlada por la transfarencia de masa. Eso significe que sélo para porcentajes de
recuperacion de 50% y 75% aparace esta zona. Esto es ldgico si considaramos que después
de haber filtrado una buena parte del suero, la membrana estard probablemente mas
incrustada y concuerda con los resultados observados en el estudio de recirculacién. En ta

Figura 3.17 se observa un comportamiento similar para la presién de 137 kPa.
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Figura 3.16 Flux de permeado vs concentracién en la alimentacion.
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Aunque no as probablamente muy vélido estimar el coeficiente de transferencia de masa en
la zona donde sdlo hay dos puntos, lo hemos hecho con el objeto de estimar sl orden de
magnitud del coeficiente y tratar de obtener un pardmetro asociado ala transferencia de masa.
Recanocemos, sin embargo, la poca representatividad de tal valor.



CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES



El suero usado en este estudio tuvo una composicién similar a la reportada en la literatura.
Dado que esta composicidn fue determinada en tras lotes aleatoriamente seleccionados
podemas concluir que las caracter(sticas examinadas no varfan apreciablemente de un lote a

otro,

El coeficiente de pelmaabi!idad dependa de las condiciones en que se encuentre la membrana;
s mayor cuando Ja membrana estd completamente limpia y 8s menor cuando hay material
sobre lamembrana que impide el paso através de ella, Es extremedamente importante someter
la membrana a un ciclo de lavado y sanitizado no sélo para alargar su vida util, sino para

Y Tht,

recuparar el Flux de parmeado y operar en lo més istantes p
En ausencia de solutos, la relacién entre el Flux y la Presién transmembranal fue lineal
independientemante de las condiciones de limpieza de la membrana. No obstante, los valores
de los fluxes dependen de la eficiencia del ciclo de limpieza llevado a cabo en |a membrana.
Asl mismo, al aumentar la Presién transmembranal se increment6 el flux en !a regién
controlada por [a presién y tendié a ser constante en la ragién controlada por la transferencia
de masa.

Hubo mayor presencia de histéresis cuando la concentracién de solutos sobre la membrana
fue mayor. La cafda del Flux fue dependiente del incremento de sdlidos que se depositan sobre
la membrana independientemente de !a Presitn transmembranal aplicada. El comportamiento
lineal se mantuvo en la regién controlada por la presién independientamente de la presencia
de solutos macromoleculares. El comportamiento no lineal del Flux se debe muy
probablements at incremento de [a resistencia asociada, R, sobre la membrana. La rasistencia
al permeado an presencia de solutos fue casi 20 vaces mayor gue aquella en ausencia de

solutos {agua).

La concentracién de proteina soluble en el permeado aumenté al disminuir la Presién
transmembranal probablemente debido a una desnaturalizacién de las protefnas provocada por
al pralongado tiempo de exposicién a esfuerzas mecénicos al que estuvo sometido el fluido.
La concentracién de protelna es menos sensible a la Presién transmembranal en el
concentrado y mas sensible en el permeado.
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El comportamiento de la concantracitin de protsina en el concentrade fue similar para todas
las Presiones transmembranales, la variacién fue parabélica con una zona de concentracién
de poco incremento en los primeros 40 & 50 minutos. Para tiempos mayores el incremento
en la concentracién de protelna fue méds pronunciado.

La mayor concentracién de proteina final en el concentrado se obtuvo a Presiones
transmembranales de 137 kPa y 120 kPa. A estas prasiones, la concentracién de proteina en
el parmeado no exhibié cambios tan drasticos como a otras presiones. De hecho a 137 kPa
tuvo una tendencia a disminuir ligeramente con el tiempo, mientras que a 120 kPa se mantuvo
casi constante hasta 60 minutos.

Cuando el sistema se operd con recuperaciones de 20%, 50% y 75% con una Presién
transmembranal de 103 kPa se obtuvo una mayor concentracién de protefna en el concentrado
que cuando se operé con recuperaciones de 10%, 40% y 70%. El factor de concentracién
fue de 5.5 y la racuperacién de 0.81.

El sistema oper6 siempre en régimen laminar, Es dificil determinar el coeficiente de
transferencia de masa porque éste esté definido en la regién donde el Flux alcanza su valor
constante, es deéir, en la regién controlada por la transferencia de masa. En nuestro caso esta
zona se presentd para Presiones transmembranales superioras a 137 kPa y fue muy corta. La
determinacién del coeficiente es por lo tanto poco exacta ya que sélo hay dos puntos para
determinarlo y entre dos puntos invariablemente siempre pasa una linea recta.

Las recomendacionss que se despranden del presents trabajo incluyen el realizar el ciclo de
limpieza completo como se indica en 1a seccién correspondiente despuds de cada experimento
ya que 8s muy importante recuperar el Flux en ausencia de solutos. Esto se hace con el fin
de que 'a membrana opere en las mejores condicionss y ademdas asegurarse de que no
presenta resistencia al paso del flujo de agua, Esto garantiza que los préximos resultados del
axperimento con solutos sean no sé6lo mds confiables sino m4s reproducibles.

El aquipo con el que se trabajé no cuenta con ningln sistema de control de temperatura del
tluido. Esto es un problema no sélo porque el cambio de temperatura pueds afectar la
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A b

permeabilidad de la membrana, sino porque no se tienen 1es de op ién isotér

Serecomienda fuertemente implermentar un mecanismo da control de temperatura enel equipo
para poder controlar ésta ya qus también influye en la viscosidad dael fluido provocando que
&l régimen de flujo en las fibras pueda cambiar.

Otra recomendacién es determinar exparir I la vi idad del concentrado para
poder utilizar este dato en el céiculo del nimero de Reynolds y para estar seguros del

compor i Iégico del fluido. Cuando se realizarén los experimentos no se diponfa del

1Aat £ oh]

equipo necesario para hacer d inaci s g Por asta razén ss tuvo que

recurrir a datos de viscosidad reportados en Ia literatura con todos los inconveniantes que esto

representa.
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APENDICE 1

TECNICAS ANALITICAS USADAS EN LA
CARACTERIZACION DEL SUERO



Al
A.1 ACIDEZ

£s una de las determinaciones mds importantes en la aplicacién préctica, forma parte de las
pruebas de ordan. Se determiné por titulacién directa con Hidréxido de Sodio 0.1 N hasta
alcanzar el punto de vire de color del indicador Fenoiftalefna el cual vira del incoloro al rosa
pélido at alcanzar un pH de 8.3.

MATERIALES REACTIVOS
- Pipeta volumétrica de 9 ml. - Hidréxido de Sodio 0.1 N.
- Matraz erlenmeyer de 50 ml. - Burata graduada en 0.1 ml.

PREPARACION DE REACTIVOS

- Hidréxido de Sodio 0.1 N.

Pesar 4 g de NaOH y aforar a un litro.
- Indicador de Fenolftalelna

Se prepara disolviendo 5 g de Fenoltaleina en 375 ml de Alcohol Etflico al 85 % vy diluyendo
con agua destilada hasta 500 ml.

PROCEDIMIENTO

1.- Madir 9 mi de suero con la pipeta y colocar en el erlenmeyer.
2.- Diluir con una cantidad igual de agua hervida y fria.

3.- Afadir de 4 a 5 gotas de indicador de Fenolftalelna.

4.- Titular con NaOH 0.1 N hasta que aparezca un color ligeramente rosedo el cual deberd
persistir durante 10 a 15 segundos.

El volumen, en mililitros, de NaOH usado representa directamente e! porcentaje de Acido
Léctico. Si el volumen de muestra no es 9 ml aplicar la siguiente ecuacién,

= [(Viecsd (a:,n) (0.000)] . 00 A1)

Cu

donde

C, = concentracién de &cido l4ctico (%}

Vieon = volumen de sosa gastado en la titulacién, mi
N = normalidad de la sosa, eq/L

V,, = volumen inicial de muestra, ml.
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NOTA: 1 ml de NaOH 0.1 N equivale a 0.0090 g de Acido Lictico.

A.2 AZUCARES TOTALES POR FENOL SULFURICO

FUNDAMENTO

Es un método espectrofotométrico para cuantificar monosacéridos. Se basa en la oxidacién
de los azdcares en presencia de substancias dcidas como la mezcla de Acido Sulfrico-Fenal,
formando anillos furdnicos coloridos cuantificables en el espactrofotémetro.

VENTAJAS

- Es Util para la determinacién de hexosas a 490 nm y pentosas a 480 nm.

- Es un método simple, rdpido con resultados reproducibles.

- No requiere de especial atencién en el contro! de las condiciones de reaccién.

- Puade ser utilizado para microdeterminacion de azdcares, de metilderivados, de
i P : o .

idos y de poli

- La intensidad de! color desarrollado es funcién de la cantidad de fenol afiadido, !a cual debe
ser constante, io que nos indica menor o mayor concentracién de azdcar.

- Ei color producido es estable par varias horas.
DESVENTAJAS

- Si se varia la concentracién de fenol entre una y otra determinacién, afecta la intensidad del
color desarrollado.

MATERIALES REACTIVOS

- Tubos de ensaye. - Reactivo de Fenol.
- Pipatas. - Acido Sulfarico.

- Cronémetro.

- Matréz aforado.

- Algodén,

- Goggles de acrilico.
PREPARACION DEL REACTIVO DE FENOL
- Fenol sélido:

En un matréz de 100 ml se ponen cristales de Fenol, se tapa la boca del matrdz con algodén
y se disuelve en bafio Maria. Al enfriarse la solucién, el fenol cristaliza muy répido.
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- Fenol Ifiquido:

En un vaso de vidrio de 50 ml se pesan 5 g de Fenol liquido y se transfiere el contenido a un
matréz de 100 ml el cual se afora con agua destilada,

El Fenol es téxico y desprende vapores tener mucho cuidado en su manipulacién.
PROCEDIMIENTO

1.- Mezclar en tubos de ensaye 1 ml de solucién problema que contenga de 10 a 100 ug/m!
de azucares con 1 ml de Fenol y 5 ml de H,SO,.

2.- Agitar con cuidado y uniformemente, dejar reposar 10 min.
3.- Agitar nuevaments y calentar en un bafo de agua de 25 a 30 °C por 20 min.

4.- Enfriar y leer en el espectrofotémetro @ 490 nm, si se trata de hexosas y hexosas
metiladas, y a 480 nm si se trata de pantosas, dcidos uricos y derivados metilados.

6.- Determinar la concentracién a partir de la curva estdndar.
CURVA ESTANDAR DE LACTOSA

1.- Se praparé 50 ml de solucién de Lactosa a una concentracién de 100 pgiml y se hicieron
las diluciones mostradas en la Tabla A.1

2.- Se procedié tubo por tubo: se agité, se dejé reposar 10 min y se agité nuevamente. Se
meti6 al bafio de agua por el tiempo requerido, se dejé enfriar y se tomé la lectura.

Como son varios tubos hay que tener mucho cuidado con el tiempo ya que es muy importante
en el desarrollo de la reaccién. La Tabla A.2 muestra un ejemplo tipico de desarrollo de la
técnica. La Tabla A.3 muestra el registro de absorbancias usado en la canstruccién de la curva
estdndar de lactosa.



Tabla A.1 Diluciones para la obtencién de la curva estdndar.

Tubo || muestra de lactosa {mL) Agua destilada (mL) Dilucién (ug/ml)
1 0.1 0.9 10
2 0.2 0.8 20
3 0.3 0.7 30
4 0.4 0.6 40
5 0.5 0.5 50
6 0.6 0.4 60
7 0.7 0.3 70
8 0.8 0.2 80
9 0.9 0.1 90
10 1.0 0 100

Tabla A.2 Desarrollo an tismpo de la técnica de Fenol-Sulfdrico.

TABLA DE REGISTRO DE TIEMPOS SEGUN LA TECNICA

CONCENTRACION 6, + 10 min + 20 min 6,
wg/mi)
8Ianc(; = 0.0 12:14 10 12:24 20 12:44
1.0 = 100 12:16 10 12:26 20 12:46
0.9 = 90 12:18 10 12:28 20 12:48
0.8 = 80 12:20 10 12:30 20 12:50
0.7 = 70 12:22 10 12:32 20 12:62
0.6 = 60 12:24 10 12:34 20 12:54
0.5 = 50 12:26 10 12:36 20 12:56
0.4 = 40 12:28 10 12:38 20 12:58
0.3 = 30 12:30 10 12:40 20 13:00
0.2 = 20 12:32 10 12:42 20 13:02
0.1 = 10 12:34 10 12:44 20 13:04

= Tiempo de inicio de la reaccién.
=T

iempo final de la reaccidn, lista para ser lelda la absorbancia.
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Figura A.1 Curva estdndar de lactosa.
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Tabla A.3 Registro de absorbancias para la curva estdndar de lactosa.

pgiml Absorbancias a 430 nm Media
10 0.079 0.061 0.070
20 0.185 0.159 0.172
30 0.276 0.271 0.273
40 0.387 0.324 0.355
50 0.460 0.462 0.461
60 0.564 0.541 0.652
70 0.671 0.677 0.674
80 0.784 0.7564 0.769
80 0.843 0.846 0.844
100 0.896 0.936 0.916

A.3 CENiZAS

Las cenizas incluyen todos los compuestos inorgénicos fijos de la muestra tanto los originales
como los de contaminacién.

PROCEDIMIENTC

1.- Pesar 5 g de susero en una
peso constanta.

o crisol de p lana previamente pesada y puesta a

2.- Calcinar 2 h a 500 °C. Para ello carbonizar la muestra primero con mechero y después
materla a la mufla cuidando que la temperatura no pase de $50 °C para evitar que los
cloruros se valatilicen.

3.- Suspender el calentamiento cuando las cenizas asten blancas o grises. Si se observan
puntos negros, se humedece con unas gotas de agua destilada, se seca en la estufa a
130°C y se vuelve a calcinar.

4.- Enfriar en el desecador y pesar.

CALCULOS

€1 contenido de cenizas se calcula con la ecuacién:
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c- [u] 100 (A.2)

mn,

donde,

C = contenidc de cenizas, %

m, = masa de! criscl con la muestra calcinada, g
m, = masa del crisol vacfo, g
m,, = masa inicial de muestra, g.

A.4 GRASA
FUNDAMENTO

Se basa en la extraccién del material lipidico soluble en Eter etilico o Hexano obteniéndoss un
extracto etdreo.

VENTAJAS

- Método Oficial A.O0.A.C.
- Repreducible.

DESVENTAJAS

- Tener espacial atencién a la temperatura y al tiempo de calentamiento, ya que tiempos
prolongados causan oxidaciones en la grasa gue estd extrayendose.

MATERIALES REACTIVOS

- Equipo de Goldfish. - Haxano o Eter.
- Cartuchos.

- Algodon.

- Pinzas.

- Balanza analitica.
PROCEDIMIENTO

1.- Lavar Jos vasos con Hexano o Eter y secarlos en la estufa a 100 °C, daspués ponerlos a
peso constante.

2.- Encender el equipo Goldfish, abrir las llaves del agua: primero la de abajo y despuds la de
arriba.

3.- Colocar una muestra de 2 a § g en el cartucho, taparlo con algoddn libre de grasa, ponerlo
en el porta cartucho y colocarlo en el aparato.
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4.. En el vaso poner da 40 a 60 ml de Hexano, el porta cartucho y el Hexano no dsben
tocarse, Subir los tubos del equipo para que se calients el vaso que contiene el Hexano,
aumantar al mdximo la temperatura cuando se obtenga un goteo constante regular y
tomar el tiempo, El tiempo apréximado es de 3 h dependiendo de! contenido de extracto
etéreo de la muestra,

§.- Hacer la prueba con un vidrio de raloj o papel filtro. Si el Eter que cae del extractor
presenta grasa, dejar reflujando hasta !a desaparicién total de ésta.

6.- Cuando ya no tenga grasa, quitar el portacartucho y colocar aparte e} vaso de menor
didgmetro para recuperar el Hexano.

7.- Sacar el cartucho dsl portacartucho y secar en la estufa durante 1 ha 100 °C.
8.- Enfriar en dasecador y pesar inmediatamente.
CALCULOS

€l contenido de grasa se calcula con {a sigulente ecuacién:

c, - [-_ - -.,] 100 (A.3)
»

donde

Cg = contenido de grasa, %

m = masa del cartucho con musestra, g
Mgy = masa del cartucho desengrasado, g
My, = masa inicial de muastra, g.

A.5 HUMEDAD

Es indispensable conocer la humedad de la muestra para determinar la composicidn completa.
Por otro lado fa humedad puedse reflejar la edad o el estado de conservacién de la muestra. La
humedad del suero se determiné por evaporacién a 100 - 105 °C hasta obtener un peso
constante, La pdrdida de peso es agua y !a cantidad de material residual constituya la materia
seca.

MATERIALES

- Cajas Patri.

- Estufa con corriente forzada de aire.

- Espétula de acero inoxidable.

- Pinzas para crisol.

- Dasecador con gel de Sfiice o Cloruro de Calcio.
- Balanza analitica.
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PROCEDIMIENTO
1.~ Lavar perfectamente las cajas Petri con agua y detergente.
2.- Enjuagarlas con agua destilada y posteriormente con Eter,

3.- Secarlas enlaestufaa 100 - 105 °C hasta peso constante {1 - 2 h). Las cajas deben estar
abiertas.

4.- Enfriarlas en el desecador para evitar su hidratacidn.
5.~ Pesar en las cajas 1 a 2 g de suefo.

6.- Secar en la estufa a 100 - 105 °C hasta peso constante (4 h aproximadamente}. Las cajas
daben estar abiertas.

7.- Sacar las cajas con las pinzas, taparlas y colocarlas en el desecador para enfriar.
8-. Pesarlas rdpidamente en la balanza. Usar pinzas.
CALCULOS

El porcentaje de humedad se calcula con la siguiente ecuacién

. ﬂl"” (A.4)
™

donde

my, = masa de agua evaporada, g
m, = masa inicial de muestra, g.

A.6 ANALISIS DE MONOSACARIDOS Y DISACARIDOS POR CROMATOGRAFIA LIQUIDA DE
ALTA PRESION (HPLC).

FUNDAMENTO DE LA HPLC

La cromatograffa es esencialmente un método ffsico de separacién en el que los componentes
se separan y distribuyen entre dos fases. Una de ellas estd inmdvil y Ia otra fluye a través de
Ia estacionaria. El proceso de cromatografia ocurre como resultado de la adsorcién y desorcion
en la fase estacionaria de los componentgs de la muestra durante su flujo. La separacién se
debe a los diferentes coeficientes de distribucién.

En la cromatografia liquida de alta presién (HPLC) la fase movil fluye & través del soporte de
ta columna. Esta es de didmetro muy reducido, aproximadamente 2 mm. Este tipo de
columnas son muy eficaces pero ofrecen una gran resistencia al flujo de la fase mévil, es
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dacir, existe una gran calda de praesién alo largo de las columnas. Por otra parte, es necesario
emplear sistemas de bombeo de alta presién, hasta 5 880 psi (40 520 kPa} para poder hacer
fluir la fase mévil a una velocidad razonable a través de la columna.

La identificacién de compuestos se lleva a cabo mediante la comparacidn entre el tiempo de
ratencién de la substancia problema con el de estdndares conocidos. Al coincidir éstos, sa
conoce de qué compuesto se trata. La cuantificacién del compuesto se obtiene por la
elaboracidén de curvas que involucran a relacién entre la concentracién del estandar y |a altura
o porcentaje do &rea de pico correspondiente. En la curva astdndar se interpclan las alturas
o porcemaje de Area de los picos de fa substancia problema, lograndese cuantificarlo,

REACTIVOS PARA LA FASE NORMAL
1.- Filtrar y desgasificar agua desionizada.

2.- Preparar una solucién eluyente de Acetonitrilo grado HPLC con el agua tratada en una
relacién 75:25 segun el volumen que se requiera.

3.- Hacer una curva estdndar de Glucosa, Fructosa, Maltosa y Sacarosa anhidras Reactivo
analitico en concentraciones de 0 - 5 % en la solucién eluyente.

CONDICIONES DEL CROMATOGRAFO EN FASE NORMAL

- Columna da lichrosorb {aminada NH,).

- Detector de Indice de refraccién (I.R.).

- Flujo de 0.6 mi/min.

- Velocidad de la carta de 5 mmimin,

- Atenuacién y rango optimizados.

- Referencia Acetonitrilo:Agua {75:25).

- Inyaccién de la muestra segun la capacidad del loop; 10 - 20 microlitros.

AEACTIVOS PARA LA FASE INVERSA
1.- Filtrar y desgasificar agua desionizada.

2.- Hacer una curva estdndar de Glucosa, Fructosa, Maltosa y Sacarosa anhidras Reactivo
analitico en concentsaciones de 0 - 5 % en la solucién eluyente.

CONDICIONES DEL CROMATOGRAFO EN FASE INVERSA

- Columna de C,,.

- Detector de (ndice de refraccién (L.R.).

- Flujo de 0.1 mi/min.

- Valocidad de la carta 5 mm/min.

- Atenuacién y rango optimizados

- Refarencia agua {el eluyente).

- Inyeccién de la muestra segln la capacidad del loop: 10 - 20 microlitros.
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CURVA ESTANDAR PARA LA DETERMINACION DE LACTOSA

- Detector Perkin Eimer LC-30.
- Columna C18 Beckman; Range ©.20 X 10/ RI,
- Integrador SP4270 Pectra-Physics

Tabla A.4 Curva estdndar de HPLC,
CONCENTRACION (mg/mi} AREA DE PICO AREAS PROMEDIO

100 848652 848317
848467
847833

75 623017 601638
596687
586210

50 444043 443832
443630
443829

25 218895 219235
219707
219103

CONDICIONES

- Flujo = 0.800 ml/min

- Prasién = 530 psig

- Temperatura ambiente

- inyeccién = 20 gl

- Eluyente: agua destilada, desionizada, filtrada y desgasificada.
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A.7 METODO DE LOWRY (FOLIN - CIOCALTEU)
FUNDAMENTO
Cuantificacién de proteinas a partir de dos reacciones:
a).- Reaccién de Biuret; interaccién de proteinas con el reactivo cuprico en medio alcalino.

b}.- Reduccion del reactivo Fosfomolibdico-Fosfotingstico por la Tirosina vy e! Triptofano
presentes en el complejo protelina-cobre denador de electrones.

VENTAJAS

- Mds sensible que la reaccién de Ninhidrina.

- Es de 10 a 20 veces mds sensible que Ia reaccion de absorcidn en el U.V.
- Es 100 veces mds sensible que la reaccion del método de Biuret,

- Aplicable tanto en productos secos como en proteinas an solucién.
DESVENTAJAS

- E! color desarrollado no es estrictamente proporcional a la concentracidn en diferentes
prote(nas.

- El color de la proteina continua desarrollindose conforme transcurre el tiempo. Es menos
constante en el desarrollo del color e intensidad con respacto al método de Biuret.

- Presenta las siguientes interfarancias: los iones K*, PO, y Cl'' a 12 mM o concentracionas
mayoras, forman un precipitado que puede separarse por centrifugacién despuds de!
desarrollo del color.

- Algunas bases nitrogenadas deben eliminarse ya que reaccionan con e! reactivo de Folin -
Ciocalteau aumentando hasta un 50% la absorcion. El {NH,);SO, disminuye hasta un
0.2% la absorbancia. Se pueden aproxirmar las interferencias con blancos que contengan
estos reactivos

- No presenta interferencia para las siguientes sustancias: Urea, Guanidina, Sulfato de Sodio,
Eter y Acetona.

REACTIVOS
REACTIVO A: Solucién de Na,CO, al 2% en NaOH 0.1 N.
- Hidréxido de Sodio 0.1 N

Pesar 4 g de NaOH y aforar a un litro,
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- Solucién da Na,CO, al 2%
Agragar 2 g de Na,CO, a 98 g de NaOH a 0.1N.
REACTIVO B: Solucién de CuSO5H,0 al 0.5% en Tartato doble de Sodio y Potasio al 1%.
- Tartrato al 1%

Agregar 1 g de Tartrato doble a 99 g de agua destilada. El Tartrato al 1% bien tapado se
puede guardar en el refrigarador.

-C,S0,6H,C al 0.5 %
Agregar 0.5 g de C,SO,/5H,0 a 99.5 g de solucién de Tartrato doble al 1%.

REACTIVO C: Solucién alcalina de Cobre.

Mezclar 50 ml de REACTIVO A con 1 mi de REACTIVO B, preparar cada 24 h.

REACTIVO D: Reactivo de Folin diluido 1 a 1.

Agregar 1mi de reactivo comercial de Folin-Ciocalteau a8 1 m! de agua destilada.
METODOLOGIA

1.- Preparar una solucién problema con una concentracién de proteina entra 5 a 100 pg/mil.

2.- Tomar 1 mi de la solucidn problema y mezclar con 3 ml de REACTIVO C y dejar reposar
a temperatura ambiente por 10 min.

3.- Agregar 0.3 ml de REACTIVO D, mezclar y dejar reposar a temperatura ambiente por 30
min,

4.- Leer en el espectrofotdmetro a 750 nm.

5.- Determinar la concentracién de proteina por referencia a la curva estandar praviamente
obtenida

OBTENCION DE LA CURVA ESTANDAR CON ALBUMINA BOVINA SERICA

Para obtener la curva estdndar de Albumina se preparé una solucidn madre en el intarvalo de
0 a 100 ug/ml.

- Preparacidn de la solucién madra.
Se pesdé 0.0025 g de Albumina y se aford en un matrdz de 26 ml.

- Praparaci6n de diluciones.



Se hicieron las diluciones mostradas en !a Tabla A.5.
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La curva se hizo con 1 ml de muestra y por duplicado. También se preparé un blanco con agua

destilada y se siguié [a técnica descrita. Los resultados se registran en {a Tabia A.6.

Tabla A.5 Diluciones

Da la curva estdndar se obtuvieron los siguiantes pardmetros de regresisn lineal:

b = 0.0286. m = 0.00386.r = 0.9974.

Tubo mi de solucién madre mi de agua 4giml
1 0.1 0.9 10
2 0.2 0.8 20
3 0.3 0.7 30
4 0.4 0.6 40
5 0.5 0.5 50
6 0.6 0.4 60
7 0.7 0.3 70
8 0.8 0.2 80
9 0.9 0.1 90
10 1.0 0 100

Tabla A.6 Registro de datos
Tubo {wg/mi} | Abs. a 750 nm | Media
1 =10 0.072 0.072¢ 0.072
2 =20 0.085 0.099 ] 0.092
3 =30 0.148 0.143 | 0.145
4 =40 0.177 0.189 [ 0.183
§ =50 0.228 0.222{ 0.225
6 = 60 0.265 0,262 | 0.263
72 =70 0.302 0.315| 0.308
8 =80 0.350 0.341| 0.345
9 =90 0.377 0,385 0.381
10 = 100 0.397 0.402) 0.399
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Figura A.3 Curva esténdar de albimina por el método de Lowry.
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APENDICE 2
TABLAS DE RESULTADOS



Flux vs APy, para agua dastilada: Curva A

APy, (kPa) J {Limin - m?)
P —
165.1 3.073 | 3.051 { 3.067 | 2,992 | 3.012
137.8 2.781 | 2.820 { 2.823 | 2,818 | 2.854
120.6 2.548 | 2,548 | 2.567 | 2.551 | 2.553
103.4 2172 | 2.219 | 2.259 | 2.289 | 2.329
Flux vs APy,, para agua destilada: Curva B
et
APy, tkPa) J (Limin +m?)
165.1 1.637 | 1.607 | 1.588 | 1.654 | 1,642
137.8 1.317 | 1.350 | 1.324 | 1.311 1.306
120.6 1.205 | 1,122 1 1.162 | 1.147 | 1.3
103.4 0.945 | 0.949 | 0.956 | 0.862 | 0.941
Flux vs APy, para agua destilada: Curva C
4Py, (kPa) J {L/min - m?)
155.1 5.898 | 6.207 | 5.995 | 5.536 | 6.223
137.8 5.439 | 5.753 | 5.692 | 5.588 | 5.518
120.6 4.938 | 5.221 4.934 | 4.589 | 4.594
103.4 4.123 | 4.106 | 4.172 | 4.222 | 4.216
Flux VSLE&. para agua destilada: Curva D
APy, (kPa) J {L/min - m?)
—
155.1 0.895 | 0.942 | 0.934 | 0.935 | 0.929
137.8 0.763 | 0.880 | 0.876 | 0.877 | 0.878
120.6 0.763 { 0.763 | 0.756 | 0.717 | 0.723
103.4 0.601 | 0.647 | 0.627 | 0,637 | 0.656
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Flux vs AP, para agua destilada: Curva E
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APy (kPa) J (L/min - m?)
155.1 5.018 | 5032 | 5.184 | 5.132 | 5.248
137.8 4.938 | 4.972 | 5.112 | 5.010 { 5.082
120.6 4,568 4,681 4.624 | 4.621 | 4.691
103.4 4.208 | 4.121 { 4,189 | 4.178 | 4.233
Datos de la Figura 3.5
&Py, (kPa) J (Limin - m?)
20% 50% 75%
103.4 .363 | .386 | .385 324 | 353 | .346 .277 ) .295 | .310
120.6 463 | .455 [ 442 398 | .418 | .401 .334 | .345 ) .350
137.8 .510 | .509 .509 473 ] .481 491 .366 | .401 | .290
165.1 .496 | .500 | .502 465 | 477 | .462
155.1 .484 | ,504 | .497 414 | 423 { 429
137.8 499 | 512 | .499 |] 4271 | .449 | .446
120.6 " 446 | 433 | .a52 | 366 | .378 | .37
103.4 .376 | .387 | .381 .327 { 336 { .328
Datos de la Figura 3.9
APy, (kPa) J (Lfmin + m?)
10% 40% 70%
103.4 .315 ) .284 | .277 (| .267 | .275 | .269 .264 | .260 | 270
120.6 338 } .350 | .354 |] .357 | .354 | .349 336 { .329 | .330
137.8 425 1 421 | 422 |} 428 ) .432 | 422 || .397 | .401 | 400
155.1 415 | 416 | .409 { .437 | 441 | 434
155.1 445 | 449 ) .439 .433 | 432 | 423
137.8 .394 | 406 | .399 418 | 416 | .420
120.6 .314 | 347 | .340 337 } .343 |} .344




Datos de la Figura 3.10

TIEMPO (min) PERMEADO (mg/mL} | CONCENTRADO (mg/mL}
2] 1.04 1.04 { 1.04
10 1.12 | 1.03 | 0.86 0.87 1.04 | 1.04
23 0.87 0.87 ] 0.87
25 0.86 | 0.43 | 0.51
35 043 ] 0.51 ) 0.43
36 0.87 1.04 | 1.04
45 0.60 | 0.51 | 0.60
49 1.22 1221 1.22
55 0.43 { 0.43 | 0.43
62 1.22 1.22{ 1.04
65 0.51 | 0.61 | 0.43
75 1.39 1,56 ] 1.38
Datos de la Figura 3.11
TIEMPO (min) PERMEADO (mg/mi) CONCENTRADO (mg/mL})
Q0 0.701 [ 0.701 | 0.701
10 0.851 | 0.851 | 1,292 0.874 [ 0.701 | 0.874
23 0.851 | 0.851 | 0.851 0.701 | 0.874 { 1.052
36 0.851 [ 0.851 { 0.851 1.062 | 0.874 | 1.052
49 0.406 | 0.851 | 0.851 1.224 1.062 ] 1.224
62 0.406 { 0.8571 | 0.406 1.403 | 1.754 | 1.754
75 0.851 | 0.851 | 0.406 1.754 | 2.456 | 2.105
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Datos de la Figura 3.12

TIEMPO (min) PERMEADO {mg/mL) CONCENTRADO (mg/mL)
0 0.263 | 0.263 | 0.263
10 0.175 { 0.175 | 0.175 § 0.263 | 0.175 ] 0.263
23 0.175 § 0.087 ] 0.176 0.263 | 0.263 ] 0.263
36 0.087 | 0.175 175 0.263 | 0.263 | 0.263
49 0.175 | 0.175 | 0.175 0.614 | 0.438 | 0.438
62 0.176 | 0.087 | 0.175 0.438 | 0.361 | 0.361
75 0.262 | 0.262 | 0.262 0.614 | 0.614 | 0.526
Datos de la Figura 3.13
TIEMPO (min) PERMEADO {mg/mL) CONCENTRADO {mg/mL)
0 6.465 | 6.465 | 6.465
10 0.879 | 0.885 | 0.749 § 6.240 | 6.160 | 6.560
23 0.672 | 0.847 | 0.749 [ 7.145 | 7.000 | 7.440
36 0.665 | 0.872 ) 0.808 § 8.025 | 8.410 | 8.630
49 0.671 | 0.756 | 0.710 4 6.320 | 5.820 | 5.585
62 0.866 | 0.684 | 0.821 { 7.605 | 7.875 | 6.320
75 0.814 | 0.782 | 0.827 ¢ 9.315 | 8.580 | 10.170
88 0.982 | 1.041 | 1.016
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Datos de la Figura 3.14

TIEMPO (min) PERMEADO {mg/mL} CONCENTRADO (mg/mL)
[ 6.820 | 6.820 6.820
10 1.470 ] 1.270 | 1.275 6.920 7.110 6.840
23 1.360 | 1.635 | 1.365 7.870 | 7.505 7.825
36 l.515> 1.300 { 1.465 8.855 9.410 9.085
49 1.700 { 1.565 | 1.610 9.275 9.240 10.715
62 1.815 | 1.770 | 1.820 g 15.015 | 15.120 13.720
75 2.475 | 2.325 | 2.615 [§ 17.010 | 172.315 16.505

Datos de la Figura 3.15

RECUPERACION (%)

PERMEADO (mg/mL} § CONCENTRADO {mg/mL)

0 5.07 5.11
20 696 | .800 6.35 6.39
50 675 ] .711 | .660 9.38 4.84 | 5.08
75 .886 | .890 | .613 11.0 10.9 | 121
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